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1 Einleitung

Die Anzahl der auf der Erde lebenden Menschen nimmt seit Jahren zu. Waren es im Jahr 1950 noch 2,5
Milliarden Menschen, sind es heute bereits mehr als 7,5 Milliarden. Tendenz steigend. [Bib2020]. Bei
zeitgleich hoherem Flidchenverbrauch, bedingt durch Industrialisierung und zunehmende Verstéddterung,
sinkt die fiir Nahrungsmittelproduktion zur Verfiigung stehende Flache stetig. Die landwirtschaftlich
genutzte Fldche Deutschlands beispielsweise betrdgt derzeit circa 186.783 km? Im Gegensatz zur
Siedlungs- und Verkehrsfldche, welche in den Jahren von 2008 bis 2011 um 2,5 % auf 47.856 km?
gestiegen ist, nimmt die landwirtschaftlich nutzbare Flache kontinuierlich ab [Mar2015].

Trotzdem, oder gerade deshalb, muss die Landwirtschaft in der Lage sein, ausreichend hohe Ertrage zu
erwirtschaften, um sowohl den steigenden Bedarf an Nahrungsmitteln zu sattigen als auch zusétzlich
den Einsatz von Biomasse zur Gewinnung erneuerbarer Energien zu ermoglichen [Tap2008]. An genau
dieser Stelle kommen mineralische Diingemittel und damit auch deren Herstellung ins Spiel.
Ernteertrdge und -—qualitit konnen mithilfe entsprechender Diingemittel (beispielsweise zur
Verbesserung des Pflanzenwachstums) erheblich gesteigert werden. [Ave2011, Fis2019].

Das hierbei haufig verwendete Ammoniumnitrat wird tiber die Umsetzung von Ammoniak mit
Salpetersdure hergestellt. Die eingesetzte Salpetersdure wird iiber das 1902 von WILHELM OSTWALD
patentierte OSTWALD-Verfahren hergestellt. Dieses Verfahren basiert auf der katalytischen Oxidation von
Ammoniak an Pt-Netzen [Ost1902]. Als Nebenprodukt entsteht in diesem Prozess das hoch
klimaschédliche N.O (Lachgas), welches 310-fach schédlicher ist als Kohlenstoffdioxid [Per2003].
Gerade in Zeiten, in denen Klimaschutz in besonderer Weise im Fokus der Wissenschaft steht und
Nachhaltigkeitsstrategien die Richtung vorgeben, existiert um diesen grol¥industriellen Prozess ein
extremes Spannungsfeld. Obwohl Salpetersdure bereits mehr als 100 Jahre lang grotechnisch iiber
diesen Prozess hergestellt wird, ist heute vieles ungeklart. So sind der bei dieser Reaktion ablaufende
Mechanismus und die zugrunde liegende Kinetik bis heute Teil vieler Forschungsansédtze [Reb2002,
Per2007, Kra2008, Imb2007]. Moderne Untersuchungsmethoden, sowohl praktischer Art, in
hochentwickelten Laborapparaturen, als auch theoretischer Natur mittels moderner CFD-
Untersuchungen, sollen es ermoglichen, die Ammoniakoxidation iiber Skalen hinweg besser zu
verstehen. Sei es nun der Einfluss duf3erer Reaktionsparameter, die Auswirkungen unterschiedlicher
Katalysatorgeometrien oder aber die Erforschung des Mechanismus selbst, das Gesamtbild all dieser
Untersuchungen soll in Zukunft helfen, optimierte Katalysatorgeometrien und Fahrweisen des Prozesses
zu entwickeln, die durch erhohte Effizienz weniger Nebenprodukt hervorbringen. Dies soll den Ausstol3

des Treibhausgases N2O minimieren und somit dem Schutz unseres Klimas dienen.




2 Stand der Technik

2.1 Die Platin-katalysierte Ammoniakoxidation
2.1.1 Das OstwALD-Verfahren

Die Herstellung von Salpetersdure (HNOs) erfolgt im grof3technischen Maf3stab fast ausschlieRlich nach
dem OsTWALD-Verfahren, benannt nach gleichnamigen Chemiker WILHELM OSTWALD (1853-1932), der
das Verfahren 1902 entwickelte und patentieren liel. Aufgrund ihres starken Oxidationsvermdgens
gehort HNOs zur wichtigsten Oxoséure des Stickstoffs. In der Natur kommt sie ausschlief3lich in Nitraten
wie in Form des Chilesalpeters vor [Mor2003].

Die industrielle Herstellung von Salpetersdaure nach dem OSTWALD-Verfahren erfolgt in drei aufeinander
folgenden Schritten. Den ersten Schritt stellt die Oxidation von Ammoniak mit Sauerstoff (O2) aus der
Luft an meist aus Platin/Rhodium-Legierungen bestehenden Netzkatalysatoren dar. Hierbei entstehen

NO und H>0 nach Gleichung 2.1 [Thi2000].

4NHs; + 50, — 4NO + 6 H,O ArH® =-904 kJ mol™! (am Katalysator) 2.1

Im darauf folgenden Schritt wird, wie in Gleichung 2.1 gezeigt, gebildetes Stickstoffmonoxid (NO) mit
Sauerstoff nach Gleichung 2.2 zu Stickstoffdioxid (NO2) umgesetzt. Stickstoffdioxid steht hierbei mit
seinem farblosen Dimer Distickstofftetroxid (N2O4) (Gleichung 2.3) im Gleichgewicht [Thi2000].

2NO + Oy — 2NO- ArH® =-1127 kJ mol”! (in der Gasphase) 2.2)

2NO; = NyO. AgH® = -58 kJ mol! (in der Gasphase) (2.3)

Im letzten Reaktionsschritt erfolgt dann die reaktive Absorption des Stickstoffdioxids mit Wasser zu
Salpetersdaure nach Gleichung 2.4. Das hierbei entstehende Stickstoffmonoxid kann zuriickgefiihrt und
wie in Gleichung 2.2 beschrieben, ebenfalls mit Sauerstoff umgesetzt werden. Vereinfacht kann dieser
komplexe, aus mehreren Reaktionen und beteiligten Spezies bestehende Schritt in folgender Gleichung

zusammengefasst dargestellt werden [Jes2013].

3NO: + HHO —> 2 HNOs + NO ArH°® = -138 kJ mol! 2.4

In der Herstellung von Salpetersiure nach dem OSTWALD-Verfahren werden grundsitzlich zwei
Verfahrensweisen angewendet, die sich im Wesentlichen durch den vorherrschenden Druck voneinander

unterscheiden. Hierzu zdhlt zum einen der mono-pressure-Prozess, bei dem Ammoniakoxidation und




NOx-Absorption bei jeweils gleichem Druck stattfinden. Unterschieden wird hier zwischen dem

Niederdruckprozess von 100 -220 kPa (1,0 -2,2 bar), dem Mitteldruckprozess von 230 - 600 kPa
(2,3 -6,0 bar) und dem Hochdruckprozess von 700 — 1100 kPa (7,0 — 11,0 bar). Demgegeniiber steht
der dual-pressure-Prozess, bei dem der Druck in der NOx-Absorption hoher als in der katalytischen
Ammoniakoxidation gewdhlt ist. So findet die Ammoniakoxidation bei einem Druck zwischen
400 - 600 kPa (4,0 — 6,0 bar) und die Absorption bei 900 — 1400 kPa (9,0 — 14,0 bar) statt. In manch
dlteren Anlagen findet sich ein Oxidationsdruck von 100 kPa bei einem Absorptionsdruck von
230 — 600 kPa [Thi2000]. Beide Verfahren werden bevorzugt bei Temperaturen von 800 — 950 °C
durchgefiihrt [Hat2008]. Bei niedrigen Temperaturen (200 — 400 °C) ist die Oxidation des Ammoniaks
kinetisch limitiert, was zur bevorzugten Bildung von Stickstoff und vor allem Distickstoffmonoxid fiihrt.
Zwischen 400 °C und 600 °C nimmt der Einfluss des Massentransfers auf den Reaktionsverlauf zu, der
bei iiber 600 °C in der Massentransportlimitierung der Reaktion resultiert [Thi2000].

Ein vereinfachtes VerfahrensflieBbild einer grol3technischen dual-pressure-Anlage zur Herstellung von

Salpetersaure ist in Abbildung 2.1 gezeigt.

Hochdruckdampf

Ammoniak

<«——— Prozesswasser

—e— Kihlwasser
L .

Niederdruckdampf<—

——— Kihlwasser

Lft —m

Abgas

T L——— Salpetersaure

Demineralisiertes Wasser

Abbildung 2.1: Vereinfachtes FlieBbild einer dual-pressure-Anlage. (a) Ammoniakverdampfer, (b) Ammoniak-Stripper,
(c) Ammoniakfilter, (d) Ammoniakvorheizer, (€) Ammoniak-Luft-Mischer, (f) Luftfilter, (g) Luftkompressor,
(h) Reaktor, (j) Abwarmeverdampfer, (k) Economiser, (1) Abgasvorheizer, (m) Vorheizung Prozesswasser,
(n) Kondensator I, (0) Kondensator I, (p) NOx-Verdichter, (q) Abgasvorheizer |, (r) Kondensator I,
(s) Absorptionskolonne, (t) Abgasturbine, (u) Prozesswassertank, (v) Dampfkessel, (w) Dampfturbine,
(x) Dampfturbinenkondensator, (y) Bleichkolonne. Adaptiert nach [Thi2000].




Kernelement in obiger Abbildung ist der Reaktor (h). In ihm wird das zuvor vereinigte Ammoniak-Luft-
Gemisch umgesetzt, welches im Anschluss iiber Warmetauscher und Kompressoren der
Absorptionskolonne (s) zugefiihrt wird. Hierbei wird eine maximal 69-prozentige Salpetersdure erhalten
[Thi2000].

Uber das beschriebene OSTWALD-Verfahren werden weltweit jihrlich iiber 80 Millionen Tonnen

Salpetersdure hergestellt, wovon der GroRteil zur Diingemittelherstellung eingesetzt wird [Ber2013].

2.1.2 Sekundarreaktionen

Wihrend der Oxidation von Ammoniak konnen unterschiedliche Sekundéarreaktionen auftreten. Sei es
nun am Katalysator selbst, hinter dem Katalysator in der Gasphase, an Katalysatorablagerungen oder
auch an heien Edelstahloberflichen, bei einem Groldteil der potentiell auftretenden
Sekundarreaktionen wird Ammoniak umgesetzt, der somit nicht mehr zur Bildung des eigentlichen
Produktes zur Verfiigung steht. Die wichtigsten Sekundéarreaktionen sind nachfolgend aufgefiihrt

[Thi2000, Kra2005].

4NHs + 40, — 2N20 + 6 H.O ArH® = -1105 kJ mol! (am Katalysator) (2.5)
4NHs; + 30, — 2N, + 6 H.0 ArH® = -1268 kJ mol! (am Katalysator) (2.6)
4 NHs; + 6 NO — 5N, + 6 H.O ArH® = -1808 kJ mol! (Gasphase u. Kat.) 2.7)
2NHs + 3N,O — 4 N; + 3 H,O ArH® = -877 kJ mol! (Gasphase u. Kat.) (2.8)
2NO — Nz + O AgrH® =-90 kJ mol! (in der Gasphase) (2.9)
2N0 — 2N + O3 ArH® =-161 kJ mol™! (in der Gasphase) (2.10)

Die Reaktionen 2.5 und 2.6 stehen in Konkurrenz zu Reaktion 2.1. Allen dreien, dieser am Katalysator
ablaufenden Reaktionen gemein, ist die Umsetzung von Ammoniak mit Sauerstoff. Lediglich
Stochiometrie und entstehendes Produkt verdndern sich. Die praferierte Reaktion stellt die Umsetzung
zu Stickstoffmonoxid (Gleichung 2.1) dar. Es kann aber ebenso zur Bildung von Distickstoffmonoxid
(Gleichung 2.5) oder Stickstoff (Gleichung 2.6) kommen. Oberhalb von T = 525 °C entsteht iiberwiegend

Stickstoffmonoxid [Imb2007], wobei die Ausbeute mit steigender Temperatur zunimmt [Per2003].




Niedrigere Temperaturen (150 -200 °C) hingegen begilinstigen die Bildung des thermodynamisch
stabilsten Produktes Stickstoff (N2) [Kra2005]. Die Bildung von Distickstoffmonoxid erfolgt vor allem in
hoheren Temperaturbereichen, wobei sie bei 400 °C ein Maximum durchlduft. Die Bildung von
Distickstoffmonoxid héngt jedoch nicht nur von der vorherrschenden Reaktionstemperatur ab, vielmehr
spielen auch Verbrennungsbedingungen, Katalysatorspezifikation und Reaktordesign eine Rolle
[Per2003].

Als Neben- oder Sekundérreaktionen werden vor allem die Reaktionen 2.5 bis 2.8 bezeichnet. Hierbei
wird nicht nur ungewolltes Nebenprodukt gebildet, sondern auch zuséatzlich Edukt (NHs) und
Zwischenprodukt (NO) verbraucht. Diese Reaktionen, bei denen es auch zur Bildung von Stickstoff
kommt, laufen sowohl am Katalysator als auch an eventuellen Katalysatorabscheidungen und in der
Gasphase ab [Per2003]. Sie stellen das Hauptproblem bei Teilumsatzversuchen (im akademischen
Sektor) und bei Ammoniakdurchbriichen in groBtechnischen Anlagen dar. Stickstoffmonoxid ist bei den
vorherrschenden Reaktionstemperaturen nur metastabil. Es kommt daher zur Zersetzung dieses
Zwischenproduktes nach Gleichung 2.9. Die Reaktion findet vor allem bei Temperaturen iiber 1000 °C
statt [Per2003]. Das Treibhausgas N2O zersetzt sich nach Gleichung 2.10 ebenfalls vor allem bei hoheren
Temperaturen. Als Zersetzungsprodukt entsteht Stickstoff [Kra2005]. Zuletzt sei an dieser Stelle
aulerdem noch die Bildung von Ammoniumnitrat (NH4sNOs) aus der Umsetzung von Ammoniak mit
NO, beziehungsweise HNOs; zu nennen. Daraus resultierende Ablagerungen in den Rohrleitungen
kénnen Druckschwankungen beziehungsweise Druckverluste verursachen. Durch hohe Temperaturen
und niedrigen Druck kann die Bildung von Ammoniumnitrat verhindert werden. Denn, hohe
Temperaturen und niedriger Druck unterbinden auch die Bildung von NO. (auller in Anlageteilen, in
denen die NO--Bildung gewollt ablauft) und somit im Nachgang auch die Bildung von Ammoniumnitrat.
Dartiber hinaus kann die Entstehung von Ammoniumnitrat auch durch Erhitzen der Rohrleitungen und
sonstiger Bauteile auf iiber 200 °C unterbunden werden. Sollte es dennoch dazu kommen, zersetzt es
sich bei Temperaturen iiber 170 °C nach Gleichung 2.11 zu Wasser und Distickstoffmonoxid [Thi2000,
Ges2020]. In grolleren Mengen kann es hierbei zu Explosionen in Anlagenteilen kommen und stellt

damit eine nicht zu unterschitzende Gefahr dar.

NH4NOs; — N-»O + 2 H,O (2.11)




2.1.3 Katalysatorsysteme und Oberflachenrestrukturierung

Im Laufe der Jahre wurden bereits unterschiedlichste Arten von Materialien auf deren Eignung fiir den
Einsatz als Katalysator in der Ammoniakoxidation untersucht. Platinkatalysatoren beziehungsweise
Legierungen aus Platin und Rhodium erwiesen sich hierbei als besonders effizient, denn im Gegensatz
zu ebenfalls getesteten, unedlen Metalloxiden [Hol1967], sind sie wesentlich aktiver und auch
selektiver. Dariiber hinaus sind Metalloxidkatalysatoren empfindlicher gegeniiber Katalysatorgiften als
Katalysatoren aus Platin, weshalb das Material eine geeignete Wahl darstellt [Thi2000, Tra2007].

Bis in die neunziger Jahre wurden Platinnetzkatalysatoren in der Regel als Webnetz hergestellt. Auch
heute ist diese Form des Platinnetzkatalysators noch gebrauchlich und wird auf industriellen Webstiihlen
gefertigt, allerdings in deutlich geringerer Stiickzahl. Typische Drahtdurchmesser hierbei sind 0,060 und
0,076 mm. Weitaus gelaufiger sind in der Zwischenzeit gestrickte Netze [Hon1991]. Mit etwa 95 %
machen sie heutzutage den Grof3teil, der sich im Einsatz befindenden Netze in Salpetersdureanlagen aus
[Per2003]. Stricknetze bestehen h&ufig aus Platinlegierungen mit 5-10 % (g g') Rhodiumanteil.
Dadurch wird eine erhohte Festigkeit erreicht, die wiederum zusammen mit der besseren
Wiérmeverteilung von Stricknetzen, den Edelmetallverlust reduziert [Per2003, Thi2000]. Auferdem
sorgt die Rhodiumanreicherung (durch Diffusion) an der Katalysatoroberflache gleichzeitig fiir deren
Aktivierung [Nil2001, Han2005]. Abbildung 2.2 zeigt die REM-Aufnahmen eines jeweils noch nicht zur

Reaktion eingesetzten Web- (A) beziehungsweise Stricknetzes (B):




8.2mm x70 SE

20.0kV 8.2mm x70 500um

Abbildung 2.2: Eigene REM-Aufnahme eines Web- (A) und eines Stricknetzes (B). Beide Netze sind aus einer Platin/Rhodium-
Legierung (Pt 95 % (g g') / Rh 5% (g g ™)) gefertigt.

Die Restrukturierung setzt direkt mit Beginn der katalytischen Reaktion auf der Oberfldche der Netze
ein. Im Laufe dieses dynamischen Prozesses entstehen Facettierungen, die in ihrem grofsten Stadium
Blumenkohlstrukturen (Cauliflower-Struktur) &dhneln. Aufgrund ihres charakteristischen Aussehens
werden sie auch in der Literatur so genannt. Die dabei entstehende, restrukturierte Oberflache zeigt
zwar eine hohere Aktivitit, fithrt aber auch zu erhohten Edelmetallverlusten [Nil2001, Han2005]. In
Abbildung 2.3 ist die restrukturierte Oberfldche eines Platin/Rhodium-Netzkatalysators nach Einsatz in

einer Mitteldruckanlage dargestellt.




Abbildung 2.3: Eigene REM-Aufnahme eines aktivierten Pt/Rh-Stricknetzes (Pt 95 % (g g™') / Rh 5% (g g™). Die
Katalysatoroberflache weist Gber die gesamte Drahtoberflache Blumenkohlstrukturen auf.

Wiahrend des Einsatzes des Katalysatornetzes besteht die Moglichkeit, dass es zu einer starken
Anreicherung von aus der Legierung an die Drahtoberflache diffundierendem Rhodium und der Bildung
von nadelférmigem Rhodiumoxid [Han2005] kommt. Ein starker Einbruch der Effizienz des Katalysators
waére die Folge [Per2003]. Folgende Abbildung zeigt eine REM-Aufnahme eines Pt/Rh-Netzes, bei dem

Nadeln auf der Oberfldche festgestellt werden konnten.

St 220.0kV 7.7mm x300 . 100pm

Abbildung 2.4: Eigene REM-Aufnahme eines aktivierten Pt/Rh-Stricknetzes (Pt 95 % (g g') / Rh 5 % (g g™). Die
Katalysatoroberflache weist Uber die gesamte Drahtoberflache Blumenkohlstrukturen und nadelférmiges
Rhodiumoxid auf.




Die Anzahl der in grofdtechnischen Anlagen eingesetzten Katalysatornetze hangt im Wesentlichen von
Betriebsdruck und Temperatur ab. Auch die Gasgeschwindigkeit ist hierbei nicht aul3er Acht zu lassen.
Zu hohe Fluidgeschwindigkeiten oder aber eine zu geringe Anzahl an eingesetzten Katalysatornetzen
fiihren in der Folge zu einer Verringerung der Bildung von Stickstoffmonoxid (NO). Grund hierfiir ist
die Reaktion des NO mit nichtabreagiertem Ammoniak nach Gleichung 2.7. Ist auf der anderen Seite die
Gasgeschwindigkeit zu gering beziehungsweise die Anzahl verwendeter Netze zu hoch, kommt es zur
Zersetzung des Stickstoffmonoxids zu Stickstoff und Sauerstoff (Gleichung 2.9) [Thi2000].

Bei grotechnischen Verfahren hat es sich daher bewéhrt, mit 3 - 5 Katalysatornetzen bei einem
Betriebsdruck von 1 — 2 bar und Temperaturen von 840 - 850 °C zu arbeiten. Beim Mitteldruckverfahren
(3 - 7 bar) kommen bei 880 - 900 °C durchschnittlich 6 - 10 Netze zum Einsatz. Hochdruckprozesse
(8 — 12 bar) werden bei Temperaturen von 900 — 950 °C mit durchschnittlich 20 - 50 Netzen betrieben.
Diese Netze werden zusammen mit sogenannten Getter-Netzen im Reaktor verbaut. Die Getter-Netze
sollen das Platin, das iiber die Gasphase aus dem Katalysator ausgetragen wird, durch die Bildung einer

Legierung an sich binden und somit den Verlust an Edelmetall verringern [Spe1976, Thi2000, Hat2008].




2.2 Wissenschaftliche Untersuchung der Platin-katalysierten Ammoniakoxidation

2.2.1 Bestehende Untersuchungs- und Anlagenkonzepte

In diesem Kapitel wird eine Auswahl fiir in der Literatur beschriebene Anlagen zur Untersuchung der
Platin-katalysierten Ammoniakoxidation genauer betrachtet.

Ein Teil dieser Anlagen wurde von oder in Kooperation mit Industrieunternehmen, wie zum Beispiel
BUREAU OF MINES, JOHNSON MATTHEY METALS LTD. oder ENGELHARDT MINERALS & CHEMICALS CO., teilweise
bereits frith innerhalb des 20. Jahrhunderts als Testreaktoren aufgebaut [Par1919, Goul1986, Hec1982,
Gil1972]. Die Testreaktoren wiesen teilweise Durchmesser von 25 - 150 mm auf. Es handelte sich hierbei
somit nicht mehr um laborskalige Versuchsanlagen, sondern um Pilotreaktoren, die ihre eigene, teils in
separaten Gebduden untergebrachte Anlagenperipherie, wie zum Beispiel einen extra grollen
Ammoniaktank, bendtigten [Gou1986]. Aus diesem Grund befinden sich Pilotanlagen solchen Mal3stabs
héufig in direkter Anbindung an bestehende Industriebrenner, die den Testreaktor {iber einen Bypass
mit Eduktgasgemisch versorgen und die Aufarbeitung des in grofen Massen anfallenden Abgases
ibernehmen.

Analysemethoden an Pilotreaktoren sind zumeist nasschemisch zur Bestimmung der NOx-Ausbeute
durch Titration nach GAILLARD sowie gaschromatographische Bestimmungen des entstehenden
Lachgases oder Infrarotspektroskopie zur Ammoniakbestimmung [Gail919, Goul1986, Hec1982].
Pilotanlagen bilden den grofsten Mafstab von Reaktoren ab, in denen die Ammoniakoxidation
untersucht wird, um unterschiedlichste FEinfliisse auf zum Beispiel die Restrukturierung der

Katalysatornetze unter industriellen Bedingungen zu analysieren [McC1986].

Die folgende Tabelle stellt die Betriebsbedingungen zweier ausgewéhlter Testreaktoren dar [War2013].

Tabelle 2.1: Betriebsbedingungen und Reaktionsparameter der Testreaktoren von [Hec1982, Gou1986].

Test Reaktor max. Druck / | max. Temperatur / | Durchmesser / | Analytik Literatur
bar (abs) °C mm
ENGELHARD 13 1200 25,4 Feed-NHs: GC [Hec1982]

NOx: nasschemisch

N.O: IR-Spektroskopie

JOHNSON 13 960 25 -150 Xnus: nasschemisch [Gou1986]

MATTHEY

In einer neueren Arbeit aus dem Jahr 2019 beschreiben INGER et al. einen Pilotreaktor mit einem
Durchmesser von 100 mm, in dem fiinf gewebte Katalysatornetze mit einem Drahtdurchmesser von
76 um und einem spezifischen Fldchengewicht von 600 g m? bei einem Druck von 5 bar untersucht

werden. Die Ammoniakkonzentration betrégt hierbei 10,9 % (L L!). In der beschriebenen Versuchsreihe
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wird die Temperatur des Ammoniak-Luft-Gemischs variiert. Die Auswirkungen dieser Variation auf die
Oxidationseffizienz wird mittels Titrationsmethode bestimmt. Die Lachgaswerte werden
gaschromatographisch analysiert. Eine genaue Ubersicht iiber die Pilotanlage, die Versuchsdurchfiihrung
und den Einsatz der erhaltenen Messwerte findet sich in [Ing2019].

Eine Ubersicht weiterer Pilotreaktoren, die in der Literatur beschrieben werden, kann auferdem der

Dissertationsschrift von MAXIMILIAN WARNER [War2013] entnommen werden.

Weitere Untersuchungskonzepte beschéiftigen sich mit der Erforschung des Mechanismus
beziehungsweise der Kinetik der Platin-katalysierten Ammoniakoxidation. Die unter industriell
relevanter Reaktionstemperatur vorhandene Massentransferlimitierung der Reaktion und die hohe
Reaktionsgeschwindigkeit an der Katalysatoroberflache erschweren mechanistische beziehungsweise
kinetische Untersuchungen. Um trotz dieses Phdnomens, das bereits bei einem Druck > 1 mbar und
Temperaturen > 650 K auftritt, Analysen vornehmen zu koénnen, werden spezielle Aufbauten
beziehungsweise Methoden eingesetzt [Imb2007]. Eine hédufig verwendete Untersuchungsmethode ist
die unter Druckreduktion beziehungsweise UHV-Bedingungen (Ultrahochvakuum-Bedingungen).
Hierbei kommen Aufbauten wie der Temporal Analysis of Product (TAP) Reaktor und moderne
Oberflachenuntersuchungsmethoden (XPS, REM, EELS, LEED, TDS, SIMS etc.) zum Einsatz [Fog1964,
Bral995, Bral997, Sch2003, Sch2003a, Sch2005, Sch2005a, Bae2005, Per2004, Per2004a, Per2005,
Kon2005, Per2009, Imb2007].

Eine weitere Moglichkeit, Untersuchungen in einem isothermen Bereich unterhalb der
Massentransferlimitierung durchzufiihren, ist, unter sehr verdiinnten Bedingungen zu arbeiten oder
Mikrostrukturreaktoren einzusetzen. [Reb2001, Reb 2002, Reb2003, Bae2005, Kra2005, Tra2007,
Kra2008].

In Arbeiten von RALPH KRAHNERT werden zur Untersuchung der mechanistischen beziehungsweise
kinetischen Eigenschaften der Platin-katalysierten Ammoniakoxidation zwei unterschiedliche
Reaktortypen beschrieben. In einem Quarzglasrohrreaktor werden (Hochtemperatur)-Vorbehandlungen
von Platinfolien und -netzen sowie katalytische Untersuchungen an Platinnetzen durchgeriihrt. Ein
Mikrostrukturreaktor wird fiir kinetische Messungen an Platinfolien eingesetzt [Kra2005, Kra2008]. Im
Rohrreaktor, der in einem temperaturgeregelten Wirbelschichtsandbad fixiert ist, werden in Hiilsen
eingesetzte Katalysatoren (gestrickte Platin-Netzkatalysatoren) untersucht. Die Reaktionszone kann in
einem Temperaturbereich von 20 -920°C geregelt werden. Der Feedgasstrom wird von der
Reaktorwand bis auf Reaktionstemperatur erhitzt und trifft dann auf den Katalysator. Die Temperatur
des Produktgastroms wird mithilfe eines in den Reaktor hinter den Katalysator eingefiihrten

Thermoelements bestimmt. Zur Unterdriickung von Reaktionen am Thermoelement wird dieses mit
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einer Quarzglaskappe geschiitzt. Sie hat direkten Kontakt mit dem Katalysator. Axiale
Temperaturgradienten konnen durch axiale Verschiebung des Thermoelements aufgelost werden

[Kra2005].

Der Mikrostrukturreaktor besteht aus drei Quarzglasplatten (Basisplatte (D), Platte mit
Reaktionskanilen (B), Obere (Fixierungs-) Platte (A) und Heizelementen (C)). Die untersuchten
Platinfolien (F) mit einer Dimension von ~2 x 10 mm und einer Dicke von 4 um werden auf die
Reaktionskanéle (G) aufgelegt und durch Einbau der oberen Platte der Reaktor verschlossen. Bedingt
durch den Aufbau des Reaktors ist die tatsdchliche Kontaktfliche mit den Reaktanten lediglich 2 mm?
gro3. Uber die konischen Lécher in der oberen Platte kann an spezifischen Stellen mit Hilfe von
Thermoelementen (E) die Temperatur bestimmt werden. Folgende Abbildung stellt den

Mikrostrukturreaktor in einer Schnittansicht schematisch dar [Kra2005]:

Abbildung 2.5: Schematische Darstellung einer Schnittansicht des Mikrostrukturreaktors von KRAHNERT. A) Obere Platte,
B) Platte mit Reaktionskandlen, C) Heizelement, D) Basisplatte, E) Thermoelement. Adaptiert nach [Kra2005].

Der Eduktgastrom in den Reaktor wird {iber MFC geregelt. Die Standardreaktionsmischung, bestehend
aus 3 % Ammoniak (L L), 1,5 % Sauerstoff (L L), Rest Inertgas wie Argon, Helium oder Neon, wird
mit einem Gesamtvolumenstrom von 0,25 L min™ in den Reaktor geférdert. Dieser wird, je nach Versuch,
auf 286, 330, 374 oder 385 °C beheizt. Der Reaktionsdruck, der iiber ein Nadelventil eingeregelt wird,
betragt bei den Versuchen 1,0 - 1,3 bar (abs). Um die Bildung von Ammoniumnitrat und Kondenswasser
zu verhindern, werden alle Rohrleitungen im Aufbau auf 180 °C geheizt [Kra2005]. Als Analytik kommt
bei KRAHNERT ein Quadrupol-Massenspektrometer zum Einsatz. Mit dessen Hilfe konnen
Konzentrationen von Hz, He, NH3, H20, Ar, Ne, N3, NO, Oz, N2O und NO; bestimmt werden. Als interner

Standard dient Neon (10 % (L L'!)) [Kra2005].
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M. TRAVERSAC beschreibt in seiner Arbeit aus dem Jahr 2007 einen Laborreaktor, mit dem bei
Atmosphirendruck in einem Temperaturbereich von 400-1000°C die NHs-Oxidation an
Platinkatalysatoren untersucht werden kann [Tra2007]. Die Laborapparatur besteht dabei grundlegend
aus drei Kernkomponenten: einer Gasversorgung, die die Entnahme von Reaktionsgas ermoglicht, dem
Reaktor und der Analytik. Der aus Quarzglas gefertigte Reaktor ist zur Temperierung in einen Ofen
integriert. Gasein- und -auslass sind aullerhalb des Ofens lokalisiert. Folgende Abbildung zeigt

schematisch den eingesetzten Reaktor [Tra2007].

O

Ammoniak

Abbildung 2.6: Schematischer Aufbau des Laborreaktors, der von TRAVERSAC zur Untersuchung der Ammoniakoxidation
eingesetzt wird. A) Ofen, B) Quarzglasreaktor, C) Mischungszone, D) Zur Analytik, E) Katalysator. Adaptiert
nach [Tra2007].

Das innere Quarzrohr, in das der Katalysator eingebracht ist, weist einen Aulendurchmesser (d.) von
6 mm (d; = 4,7 mm) auf. Der durch den Reaktor flieRende Gesamtvolumenstrom betragt 0,3 L min!
(STP), was circa 18 L h'! entspricht. Zur Oxidation eingesetzte Katalysatoren sind neben Pt-Drahten
(0,125 mm Durchmesser, 99.99 % Pt (g g!)) gewebte Pt-Netze (0,076 mm Drahtdurchmesser, 99.99 %
(gg!Y)) und Platinkapillaren. Diese sehr diinnen Platinkapillaren (d;i = 0,6 mm) werden auf der
Auflenflache mit einer Aluminiumoxidkeramik iiberzogen und so in den Quarzglasreaktor eingesetzt,

dass lediglich die innere Platinflache in Kontakt mit dem Reaktionsgas kommt [Tra2007].

13



Reaktionen an Platinnetzen werden hier bei NHs-Konzentrationen von 1000 ppm mit 10 % O; in
Argon/Helium bei besagtem Volumenstrom durchgefiihrt. Diese stark verdiinnten Bedingungen
ermoglichen eine exakte Temperaturkontrolle wahrend der Reaktion. Das Produktgas wird nach dem
Reaktor mithilfe verschiedener Analytikapparaturen untersucht. Ein FTIR ermoglicht es, die
Konzentrationen der Komponenten NHs, NO, NO, N,O und H2O zu bestimmen. Die hiermit nicht
bestimmbaren Komponenten Ha, N2> und O, werden durch den Einsatz eines Mikro-Gaschromatographen
(uGC) bestimmt. Mithilfe eines Chemolumineszenz NOx-Analysators kénnen aulserdem NO- und NO-
Konzentrationen in geringen Konzentrationsbereichen von 1 ppb — 10 ppm bestimmt werden. Ein
Massenspektrometer wird zur qualitativen Bestimmung des Produktgasstroms und zur Feststellung der
Stationaritdt wiahrend des Versuchs verwendet [Tra2007].

Die von M. WARNER beschriebene Laborapparatur besteht aus zwei Teilen. In das innenliegende
Vierkantrohr wird der Katalysator eingesetzt. Der dariiber liegende Druckmantel bietet Bestédndigkeit bis
10 bar. Der schematische Aufbau des von WARNER beschriebenen Reaktors ist in Abbildung 2.7
dargestellt [War2013, War2015].

Abbildung 2.7: Schematischer Aufbau des von WARNER eingesetzten Laborreaktors. A) Innenliegender Vierkantrohrreaktor,
B) Quarzglas-Raschig-Ring-Schittung, C) Quarzglasauskleidung, D) Thermoelemente, E) Katalysatornetze,
F) Netzhalterung, G) Elektrischer Leiter, H) Temperierter Druckmantel, I) Isolation, J) Gaseinlass, K) Gasauslass.
Adaptiert nach [War2013].

In diesem Reaktorkonzept wird das Katalysatornetz zwischen zwei Vierkantrohren eingespannt und

elektrisch aufgeheizt. Das Vierkantrohr kommt in Breiten von 30 mm und 45 mm im Versuchsaufbau
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zum Einsatz. Die Lange betragt bei beiden jeweils 100 mm. Unter dem eingespannten Netz befindet sich
eine Packung aus Quarzglas-Raschig-Ringen. Diese dient als statischer Mischer und soll, wie auch die an
den Wandungen angebrachten Quarzglasscheiben (Dicke 1,5 mm), die Zersetzung von Ammoniak zu
Stickstoff an Edelstahloberflachen verhindern [War2013].

Als Katalysatoren kommen in diesem Reaktor zwei verschiedene Stricknetztypen und ein Webnetz zum
Einsatz. Die eingesetzten Stricknetze bestehen aus einer Platin/Rhodium-Legierung (95 % Pt (g g*) und
5 % Rh (g g'1)) mit Drahtdurchmessern von 0,075 mm und 0,06 mm. Das Webnetz besteht aus reinem
Platin und weist einen Drahtdurchmesser von 0,06 mm auf [War2013].

Reaktionen konnen mit bis zu 6,84 L min! NHs, 33,99 L min* O, 0,85 L min! Ar, 0,85 mL h'! He und
bei einem Druck zwischen 1 - 4 bar (abs) betrieben werden. Wasser wird hier verdampft und als Ballast
zur Reaktion hinzugefiigt [War2013].

Dem Reaktor ist ein Absorber nachgeschaltet. In einem letzten Schritt wird {iber einen Separator die
fliissige von der gasformigen Phase getrennt. Gasformig liegt hierbei nicht reagierter Sauerstoff, Argon,
Helium, Stickstoff und nicht absorbiertes NO oder NO- vor. Zur Bestimmung der Volumenanteile von
Sauerstoff, Helium, Stickstoff und Lachgas wird auch bei WARNER ein uGC eingesetzt. Der

Ammoniakumsatz und die Stickoxidkonzentrationen werden nasschemisch bestimmt [War2013].

In der Arbeit von HEYDT aus dem Jahr 2018 wird die Ammoniakoxidation sowohl in einer Laborapparatur
als auch mittels CFD-Simulationen untersucht. Ziel ist hierbei unter anderem der Briickenschlag
zwischen beiden Untersuchungsmethoden [Hey2018].

HEYDT beschreibt die Entwicklung der Laboranlage zur Untersuchung der Ammoniakoxidation, die in
vier, als ,,Ausbaustufen bezeichneten Schritten, erfolgte. In Ausbaustufe 1 wurden Untersuchungen an
einem Reaktor mit 10 mm Durchmesser, in dem die Katalysatornetze eingebaut waren, durchgefiihrt.
Als Analytik kam hier eine FOURIER-Transformations-Infrarot-Spektrometer (FTIR-Spektrometer) zum
Einsatz. Da die Ergebnisse, vor allem die gemessenen Lachgasselektivititen, wesentlich von den
industriell gemessenen Werten abwichen, wurde in Ausbaustufe 2 mit einem neu konzipierten 30 mm-
Reaktor gearbeitet. Die erhaltenen Ergebnisse waren hierdurch deutlich besser mit denen industrieller
Werte vergleichbar. Auch in dieser Ausbaustufe kam ein FTIR zum Einsatz. Die Bestimmung von
wahrend der Reaktion gebildetem N, war hiermit allerdings nicht méglich. In der néchsten Ausbaustufe
kam deshalb ein online-Quadrupol-Massenspektrometer (QMS) als Analytik zum Einsatz, sodass hiermit
letztlich alle auftretenden Komponenten der Ammoniakoxidation erfolgreich bestimmt werden konnten.
In der finalen Ausbaustufe wurde eine Quarzglaskapillare in den Reaktor eingebracht [Sch2017], die
eine Probenahme in einem Abstand von 2 cm hinter dem Netz ermoglicht [Hey2018]. Abbildung 2.8

zeigt ein Schema des von HEYDT entwickelten Laborreaktors:
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ﬂStrbmungsrichtung

Abbildung 2.8: Schematischer Aufbau des von HEYDT eingesetzten Laborreaktors. A) Reaktorrohr aus Hochtemperaturstahl,
B) Produktgaskuhler, C) Netzhalterung, D) Katalysatornetze, E) Statischer Mischer, F) Thermoelement
oberhalb der Katalysatornetze, G) Thermoelement unterhalb der Katalysatornetze, H) Quarzglaskapillare,

I) Heizmantel um den Reaktor. Adaptiert nach [Hey2018].

Reaktionen im 30 mm-Reaktor konnen mit 1,7 - 85,0 L min™! Luft (STP) und 0,3 - 14,2 L min* NHs (STP)
in einem Druckbereich von 1 bis 5 atm durchgefiihrt werden. Das Feedgas kann auf bis zu 350 °C
aufgeheizt werden, bevor es in den Reaktor geleitet wird [Hey2018].

Untersucht werden sowohl Strick- als auch Webnetze mit den Legierungen 95 % Pt /5 % Rh (g g™)
beziehungsweise 90 % Pt/ 10 % Rh (gg?') sowie Vollkatalysatoren mit der Legierung
95 % Pt/ 5% Rh (g g'!) [Hey2018].
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2.2.2 Kinetische und mechanistische Modelle

Bereits frith begannen Wissenschaftler damit, den Mechanismus und die Kinetik hinter der Platin-
katalysierten Ammoniakoxidation zu untersuchen. Allein das, und gleichzeitig festzustellen, welche
chemischen Spezies in den Reaktionen auftreten, ist aufgrund der Massen- und
Waérmetransportlimitierung unter industriell relevanten Reaktionstemperaturen schwierig. [Bae2005].
Trotzdem wurden schon frith innerhalb des 20. Jahrhunderts komplexe mechanistische Modelle mit
verschiedenen Zwischenstufenspezies entwickelt [And1927, Ras1927, Bod1927].

Neue Reaktorkonzepte, oft in Verbindung mit modernen Methoden der Oberflaichenanalytik,
ermoglichen unter spezifischen, isothermen Bedingungen, eine Untersuchung der ablaufenden
katalytischen Reaktion im UHV-Bereich. Eine Ubersicht iiber Methoden, Aufbauten und Bedingungen

solcher Untersuchungen bietet Kapitel 2.2.1 dieser Arbeit.

Das kinetische Modell von ScHEIBE [Sch2005, Sch2005a] entstand aus Versuchen unter
Reaktionsbedingungen bei denen kein Lachgas wahrend der Reaktion entsteht. Aus diesem Grund
beschreibt dieses Modell auch keine Reaktionen zur Bildung von N,O. Eine Erweiterung des von SCHEIBE
postulierten Mechanismus [Sch2005, Sch2005a] ist der von RAFTI, der eine Reaktion fiir die Bildung von
N>O beschreibt [Raf2012].

REBROV et al. untersuchen die Ammoniakoxidation in einem Mikrostrukturreaktor (siehe Kapitel 2.2.1)
[Reb 2002, Reb2003]. Hierbei kann die Bildung von N», N.O und NO beobachtet werden. Die
gewonnenen, experimentellen Daten werden von REBROV verwendet, um das erste mikrokinetische
Modell zu entwickeln [Reb2003].

TRAVERSAC schlégt in seiner Arbeit von 2007 einen Mechanismus mit 22 reversiblen Reaktionen, sieben
Gasspezies und zehn Oberfldchenspezies vor [Tra2007].

KRAHNERT und BEARNS publizierten im Jahre 2008 die Ergebnisse ihrer Untersuchungen der
Ammoniakoxidation auf einer polykristallinen Pt-Folie in einem Quarzglasmikrostrukturreaktor (siehe
Kapitel 2.2.1) [Kra2008]. Trotz der fehlenden Hochtemperaturvalidierung ist ihr verbessertes,
mikrokinetisches Modell das Aktuellste, das auf experimentellen Daten basiert und wird daher im
weiteren Verlauf des Kapitels ausfiihrlich vorgestellt.

WARNER und HAYNES fassen die Reaktionen, die den Mechanismen zugrunde liegen, in der in Abbildung

2.9 dargestellten Form zusammen [War2015].
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0,(s) —?Oz(g)

NH3(g)—>fNH3(s)—> NH,(s) —> NH(s) —> N(s)
¥
H,0(9)

Abbildung 2.9: Schematische Darstellung der im mikrokinetischen Mechanismus der Ammoniakoxidation ablaufenden
Reaktionen. Adaptiert nach [War2015].

Zuletzt seien aufderdem noch die beiden auf DFT-Rechnungen basierenden Kinetikmodelle von NOVELL-

LERUTH [Nov2008] und von MA und SCHNEIDER [MaS2019] zu nennen.

Modell nach KRAHNERT [Kra2005, Kra2008]

Das von KRAHNERT et al. [Kra2005, Kra2008] publizierte, mikrokinetische Modell basiert auf dem Modell
von REBROV et al. aus dem Jahr 2003 [Reb2003]. Die Untersuchungen der Ammoniakoxidation wurden
im Rahmen der Modellentwicklung in einem Mikroreaktor aus Quarzglas vorgenommen (siehe Kapitel
2.2.1) [Kra2005].

Die Oberflache des polykristallinen Katalysators wird in KRAHNERTS Modell als eine flache Pt(111)-
Einkristalloberflache dargestellt. Dies ist ein Unterschied zum Modell von REBROV [Reb2003], bei dem
Pt(100) als Modelloberfliche angenommen wird. Auf der Pt(111)-Modelloberfliche hat Ammoniak als
einzige Spezies einen eigenen Adsorptionsplatz. Alle anderen auftretenden Spezies (siehe Tabelle 2.2)
konkurrieren um gleiche Adsorptionsplétze. Fiir NO wird beobachtet, dass dieses nur adsorbiert, aber
nicht dissoziiert. Dehydrierung und Aktivierung von adsorbiertem Ammoniak sind in einem
Reaktionsschritt zusammengefasst. Zwar fiihrt dieser Schritt zu einer oberflichenadsorbierten
Stickstoffspezies, eine Adsorption von H-Spezies wird bei KRAHNERT jedoch nicht beriicksichtigt. Die
Adsorption von Sauerstoff ist dissoziativ und reversibel. Adsorbierter Sauerstoff bildet mit adsorbiertem
Stickstoff NO. Die Produktselektivitat ist letztendlich davon beeinflusst, in welchem Verhéltnis NO

reversibel desorbiert oder zu N»O reagiert und dann irreversibel desorbiert [Kra2008].

0, NH, N, NO N,O

o, I
O- O- N-

A o )
LY

a a b a a

LPT(111)”

Abbildung 2.10: Vorschlag eines kinetischen Modells von KRAHNERT. Der gestrichelte Pfeil stellt einen zusammengefassten
Reaktionsschritt dar. Adaptiert nach [Kra2008].
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Der Einfluss der Eduktgaszusammensetzung wird anhand des Modells gut dargestellt und es zeigt,
eingesetzt in Simulationen fiir die Ammoniakoxidation bei Mitteldruckbedingungen, dass es durchaus

die auch in der Realitidt beobachteten Selektivitatstrends korrekt abbildet [Haa2022].

Tabelle 2.2: Reaktionen des Modells fiir die Platin-katalysierte Ammoniakoxidation nach [Kra2008].

Reaktion Reaktionsgleichung
R1 NHs + {}» = {NHs}b
R2 {NHs}» 2 NHs + {}»
R3 02+ 2{}a 2> 2{0}a
R4 2{0}a2> 02+ 2{}a
R5 {NHs}» + 1,5 {O}a 2 {N}a + 1,5 H2O + 0,5 {}a + {}v
R6 {NO}. > NO + {}a
R7 NO + {}a 2 {NO}.
RS 2{N}a> N2+ 2{}a
R9 {N}a + {O}a > {NO}a + {}a
R10 {NO}a + {N}a 2 N20 + 2 {}a
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2.2.3 Untersuchungstechnische Herausforderungen

Die Ammoniakoxidation an Platinkatalysatoren lduft bei sehr hohen Temperaturen von bis zu 950 °C
und Driicken iiber 10 bar (abs) ab. In einem Bereich zwischen 400 - 600 °C fangt die Reaktion an
massentransferlimitiert zu sein, ab 600 °C ist die Massentransferlimitierung voll ausgebildet [Thi2000,
Hat2008]. Platinkatalysatoren beziehungsweise Katalysatoren aus Platinlegierungen mit zum Beispiel
Rhodium zeigen wéahrend der Reaktion Restrukturierungen der Katalysatoroberfliche in Form von
Stufen, Facetten und Blumenkohlstrukturen. Gleichzeitig kommt es zum Verlust von Edelmetall iiber die
Gasphase in Form von beispielsweise PtO»[Nil2001, Han2005].

Die im Prozess auftretenden korrosiven Medien machen den Einsatz von Spezialstdhlen nétig [Thi2000,
Hat2008]. Heil3e Stahloberflachen sind hochgradig reaktiv aber unselektiv. Dies fiihrt zur Zersetzung
von Ammoniak und der Bildung von Nebenprodukten [Con1967].

Wie aus den oben beschriebenen Ausfiihrungen hervorgeht, ist die Untersuchung der Platin-katalysierten
Ammoniakoxidation eine herausfordernde Aufgabe, bei der in vielerlei Hinsicht auf vereinfachte Ansatze
zuriickgegriffen werden muss (siehe Kapitel 2.2.1).

Um die Massentransferlimitierung zu umgehen, wird eine Vielzahl an Versuchen unter Hochvakuum
durchgefiihrt [Fog1964, Bral995, Bral997, Sch2003, Sch2003a, Sch2005, Sch2005a, Bae2005,
Per2004, Per2004a, Per2005, Kon2005, Per2009, Imb2007], was sich oft nachteilig auf die Bildung
wichtiger Produkte (wie beispielsweise N2O) auswirkt. Der zugrundeliegende Bildungsmechanismus
wird dadurch oftmals nicht aufgedeckt [Bae2005]. Ein grundlegendes Verstdndnis iiber den
Bildungsmechanismus von Lachgas ist jedoch gerade in der heutigen Zeit, in der Nachhaltigkeit in den
Fokus der Offentlichkeit geriickt ist und somit auch Treibhausgasausstéfe reduziert werden sollen,
unerlasslich.

Neben Untersuchungen im UHV nutzen andere Versuchsaufbauten das Verdiinnungsprinzip, um die
Temperatur am Katalysator von auf3en steuern zu konnen [Kra2005, Kra2008, Tra2007]. Hier kann zwar
isotherm in einem Bereich unterhalb der Massentransferlimitierung gearbeitet werden, jedoch sind die
Eduktkonzentrationen wesentlich geringer als im industriellen Prozess, was eine Vergleichbarkeit
deutlich erschwert. Ahnlich verhélt es sich auch beim Prinzip des Mikrostrukturreaktors [Bae2005,
Reb2002, Reb2003, Kra2005, Kra2008]. Neben angepassten Reaktionsbedingungen kommen oft auch
vereinfachte Katalysatoren beziehungsweise Platinsysteme in verschiedenen Formen zum Einsatz. So
werden in der Literatur Versuche an Pt(111)- beziehungsweise Pt(533)- und Pt(443)-Oberfldchen
[Sch2005, 2005a], an mit Platin imprédgnierten Oberflichen [Reb2003] oder an Platinfolien [Kra2005]
beschrieben. Diese unterscheiden sich somit alle signifikant von industriell eingesetzten
Katalysatornetzen.

Die hohe Anzahl auftretender Komponenten in der Ammoniakoxidation, seien es Edukte oder Produkte,

erschweren die Analyse der Gaszusammensetzungen zusitzlich. Aus diesem Grund kommen héaufig
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Kombinationen verschiedener Analytikformen zum Einsatz. Neben nasschemischen Methoden, wird auf
Massenspektrometrie, Infrarotspektroskopie oder Gaschromatographie zuriickgegriffen [Kra2005,
Tra2007, War2013]. Lediglich die massenspektrometrische Analytik in [Kra2005] stellt eine online-
Analytik dar, die aufgelost die auftretenden Komponenten wie Hz, He, NHs, H20, Ar, Ne, N2, NO, O,

N,O und NO; bestimmen kann.
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3 Ziel und Umfang der Arbeit

Die Ammoniakoxidation an Platinkatalysatoren ist seit mehr als 100 Jahren ein etablierter Prozess in der
chemischen Industrie [Thi2000]. Bereits innerhalb des 20. Jahrhunderts versuchten Wissenschaftler die
Effizienz des Prozesses immer weiter zu steigern, was sich bis heute in einer Vielzahl praktischer und
theoretischer Forschungsansitze zeigt (siehe Kapitel 2.2.1).

Anfangliche Ansitze untersuchten vor allem den Einfluss von Reaktionsparametern auf die
Stickstoffmonoxidausbeute. In neuerer Zeit riickt vermehrt die Untersuchung des zugrundeliegenden
Reaktionsmechanismus und der Kinetik in den Vordergrund. Der Stand der Technik zeigt, dass die
Forschung am Prozess der Platin-katalysierten Ammoniakoxidation auch heute noch eine grole
wissenschaftliche Herausforderung darstellt. So sind beispielsweise die harschen Reaktionsbedingungen,
die besondere Aufbauten notig machen, oder die Tatsache, dass die Katalyse bei den vorherrschenden,
sehr hohen Temperaturen massentransferlimitiert ist, Faktoren, die die Entwicklung einer
vollumféanglichen Untersuchungsmethode erschweren. Es wird daher vorwiegend auf vereinfachte
Bedingungen zuriickgegriffen. Diese bilden jedoch industrielle Parameter nicht vollends ab oder es
kommt eine Analytik zum Einsatz, die nicht in der Lage ist, Einfliisse auf die Katalysatorperformance

durch beispielsweise Parametervariationen zeitaufgelost wiederzugeben.

Das Ziel dieser Arbeit ist die Entwicklung einer Methode, sowohl industrielle Netzkatalysatoren als auch
idealisierte Modellkatalysatoren unter Zuhilfenahme einer hocheffizienten online-QMS-Analytik unter
industriellen Bedingungen zu untersuchen. Der Fokus bewegt sich hierbei von der makroskopischen
Ebene der Netzgeometrie, iiber den mikroskopischen Einfluss des einzelnen Drahtes bis hin zur
Untersuchung des zugrundeliegenden Mechanismus.

Im ersten Teil der Arbeit wird die Untersuchung von Platin/Rhodium-Netzkatalysatoren ndher
betrachtet. Durch geziegelte Inertisierung der Reaktionszone um den Katalysator konnen unselektive
Nebenreaktionen, zum Beispiel an Stahl, vermieden werden. Die Entwicklung einer
Eduktgasvorheizung, die es ermoglicht die Reaktanten getrennt auf bis zu 340 °C vorzuheizen, soll auch
komplexe Parametervariationen in Form eines Design of Experiments ermoglichen. Ferner soll gezeigt
werden, dass es mit der weiterentwickelten Untersuchungsmethode, nicht zuletzt auch aufgrund der
implementierten Quarzglaskapillare [Hey2018, Sch2017] moglich ist, selbst geringste Effizienz- und
Temperaturunterschiede festzustellen, wie sie bei der Variation von Katalysatorparametern auftreten.
Der zweite Teil der Arbeit beschreibt den Versuch, eine idealisierte Platingeometrie als Modellkatalysator
in der Laboranlage zu untersuchen. Hierbei soll ein ganzheitlicher Ansatz aus Kombination von CFD-
Simulation und experimenteller Untersuchung dazu dienen, die Eignung der Platin-Scheibengeometrie

als Modellkatalysator zu verifizieren und deren Einsatz innerhalb der Laboranlage zu analysieren.
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Der Aufbau eines idealisierten Reaktors zur Untersuchung des Mechanismus und der Kinetik der
Ammoniakoxidation bildet den dritten und letzten Teil dieser Arbeit. Durch Einsatz eines vereinfachten
CFD-10-Drahtmodells [Haa2022, Haa2022a] soll die Konzentration der Oberflachenspezies bei
Teilumsatz moglichst nah an industriellen Bedingungen bestimmt werden. Das Ergebnis der CFD-
Drahtsimulation soll iiber ein MATLAB-Modell auf die idealisierte Form des Katalysators iibertragen
werden. Ziel hierbei ist es, eine fluiddynamisch beschreibbare Katalysatorgeometrie zu entwickeln, die

mit der Realitét vergleichbare Grof3en ausweist und im Experiment untersucht werden kann.
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4 Experimentelle Beschreibung

In diesem Kapitel wird die laborskalige Anlage zur Untersuchung der Ammoniakoxidation in ihrem
Aufbau sowie ihre Funktionsweise betrachtet. Teile dieser Anlage wurden bereits in [Hey2018] sowie

[Sch2017] beschrieben.

4.1 Aufbau der Laboranlage zur Untersuchung der Ammoniakoxidation

Der Aufbau der Laboranlage kann in fiinf Einheiten aufgeteilt werden. Die Gasversorgung (1. Einheit),
realisiert iber den Einsatz von Massendurchflussreglern (Mass Flow Controllern, MFC), fordert das
Reaktionsgemisch in der ausgewihlten Eduktzusammensetzung. Uber die dreistufige Vorheizung
(2. Einheit) gelangt es in den Reaktor (3.Einheit), in dem die zu untersuchenden
Edelmetallkatalysatoren eingebaut sind. Nach dem Katalysator wird der Produktgasstrom geteilt. Ein
Teil wird direkt hinter dem Katalysator abgenommen und zur Analytik (Quadrupol-Massenspektrometer,
4. Einheit) geleitet. Der restliche Fluidstrom geht tiber die Hauptleitung direkt in die Kolonne zur
Abgasaufarbeitung (5. Einheit).

Folgende Abbildung stellt den Aufbau der Laboranlage schematisch dar:

Gasversorgung|—| Vorheizung |—» Reaktor —| Kolonne

Vo

Analytik /QMS

Abbildung 4.1: Schematischer Aufbau der Laboranlage zur Untersuchung der Ammoniakoxidation.

Die Gasversorgung wird mit MFC der Firma BRONKHORST (Serie EL-Flow) realisiert. Geférdert werden
kann hieriiber Stickstoff (N2) zur Inertisierung und zum Spiilen der Anlage sowie Ammoniak (NHs) und
Druckluft zur Versuchsdurchfithrung. Zusitzlich stehen vorkalibrierte MFC zum Foérdern von
Stickstoffmonoxid (NO), Distickstoffmonoxid (N2O, Lachgas), Stickstoffdioxid (NO2) und Sauerstoff

(02) bereit. Eine Liste der eingesetzten MFC befindet sich im Anhang dieser Arbeit.

Das definierte Gasgemisch wird {iber eine dreistufige Vorheizung in den Reaktor geleitet. Um auch
Versuche mit sehr hohen Vorheiztemperaturen (> 220 °C) durchfithren zu koénnen, ohne dass
vorgelagerte, unselektive Rektionen in der Vorheizstrecke (zum Beispiel an heifen Stahloberflachen

[Con1967]) stattfinden, ist die Vorheizung so modifiziert, dass Ammoniak und Luft getrennt
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voneinander vorgeheizt werden konnen. Abbildung 4.2 zeigt die dreistufige Vorheizung sowie das Y-

Stiick, in dem die Gase erst unmittelbar vor dem statischen Mischer zusammengefiihrt werden.

Abbildung 4.2: Fotografien der dreistufigen Vorheizung ohne abschlieBende Isolierung. Zu erkennen sind die zwei einzelnen
/a"-Edelstahlkapillaren sowie das Y-Stlick, in dem die Gase zusammengefiihrt werden. a) Luftstrom,
b) Ammoniakstrom, c¢) Gesamtstrom zum statischen Mischer.

Die Eduktgase Ammoniak und Luft werden von den jeweiligen MFC direkt in die spindelférmigen V4“-
Edelstahlleitungen (Stahlschliissel 1.4401) gefoérdert. Jedes Gas gelangt hierbei in eine einzelne
Zuleitung. Die luftfithrende Leitung wird direkt mithilfe einer Heizschnur auf bis zu 350 °C beheizt
(maximale Gesamtleistung der Heizschniire: 3,5 kW). Die Ammoniakleitung wird indirekt mitbeheizt.
Erst unmittelbar vor Eintritt in den Reaktor (statischer Mischer) werden die Eduktgase
zusammengefiihrt. Wie in obigem Bild erkennbar, konnen sowohl die Temperaturen der einzelnen Gase
(1 und 2) als auch die resultierende Gemischtemperatur (3) mit Thermoelementen ausgelesen und
geregelt werden.

Das Y-Stiick, in dem die Gase zusammengefiihrt werden, verbindet die Vorheizung mit dem Reaktor,
dessen gesamter, oberer Teil (Rohr, Innendurchmesser: 30 mm) aus einem Hochtemperaturstahl
(Stahlschliissel 1.4841) gefertigt ist. Der Teil des Reaktors, in dem der Haarnadelwadrmetauscher

(Stahlschliissel 1.4404) lokalisiert ist, ist aus einem Edelstahl (Stahlschliissel 1.4401) gefertigt.
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Das Reaktionsgasgemisch wird, wie zuvor beschrieben, in einem statischen Mischer homogenisiert,
bevor es durch eine Lochplatte in den Reaktor geleitet wird. Im Reaktor sind in einer speziellen
Halterung die Katalysatornetze fixiert. Das Produktgasgemisch wird hinter dem Katalysator in einen
Analytik- und einen direkten Abgasstrom geteilt. Beide werden in einem Haarnadelwadrmetauscher
heruntergekiihlt. Der Analytikstrom flie3t zum QMS. Hier wird iiberschiissiges Gas zuriick in die
Hauptleitung geleitet und zusammen mit dem restlichen Strom der Kolonne zugefiihrt. Abbildung 4.3

zeigt ein vereinfachtes Flie3diagramm der Laboranlage.

b C
MFCP."nmon'ak 4’52 ' """"""""""
a

Abgas

k <« Prozesswasser

..__\Z g
Druckluft -
\E/ T—-— Kihlwasser

>

] Sekundarluft =

HNO, —— Ammoniumnitrat (ag)

Analytik

Ammaoniak

Abbildung 4.3: Vereinfachtes FlieBbild der Laboranlage zur Untersuchung der Ammoniakoxidation unter industriellen
Bedingungen. a) Gasversorgung Uber MFC, b) Ammoniak- und Luftfilter, c) Dreistufige Eduktgasvorheizung,
d) Y-Stiick, e) Statischer Mischer, f) Katalysatornetze, g) Katalysatorhalterung / Hiilse, h) Quarzglaskapillare
zur Probenahme, i) Massenspektrometer, j) Hauptabgasleitung, k) Kolonne zur Abgasaufarbeitung,
I) Heizmantel.

Der Fokus des gesamten Anlagenaufbaus liegt auf dem Reaktor, insbesondere auf dem Bereich, in dem
die zu untersuchenden Edelmetallkatalysatoren eingebaut sind. Fiir die Fixierung der Katalysatoren
werden spezielle Hiilsen verwendet. Diese machen es moglich, einen Katalysator frei auflagernd auf der
Hiillsenwandung (Modellkatalysatoren) oder mit Edelstahlstiitznetz (Netzkatalysatoren) im Bereich des
freien Durchmessers zu positionieren. In einer fritheren Ausbaustufe der Anlage war das gewdahlte
Material zur Herstellung dieser Hiilsen ein Hochtemperaturstahl (Stahlschliissel 1.4841). Folgende

Abbildung zeigt die beschriebene, aus Hochtemperaturstahl gefertigte Hiilse.
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Abbildung 4.4: Hulse zur Fixierung des Katalysators im Reaktor. Gefertigt aus Hochtemperaturstahl (Stahlschlissel 1.4841). Zu
erkennen sind beide Hilsenteile sowie das Katalysatornetzpaket und ein Edelstahlstiitznetz (Megapyr®).

Zur Sicherstellung einer inerten Oberfldche um den Katalysator herum, wird Quarzglas als Material fiir
die Hiilse verwendet. Dies verhindert das Auftreten von Sekundéarreaktionen im heiesten Bereich des
Reaktors. Die folgenden Fotografien zeigen Quarzglashiilsen verschiedener Versionen (fiir Netz- und

Modellkatalysatoren), in denen der Katalysator fixiert werden kann.

Abbildung 4.5: Bilder der Quarzglashulse zur Fixierung von a) Katalysatornetzen und Modellgeometrien und
b) Modellgeometrien. c) Beispielhafte Darstellung des Einbaus eines Katalysatornetzpakets mit Stiitznetz in
Quarzglashdlse.

Die Probenentnahme zur Analytik erfolgt iiber eine in den Reaktor eingefiihrte Quarzglaskapillare, die
die Gasentnahme direkt hinter dem Katalysator ermoglicht [Hey2018, Sch2017]. Dies verhindert die
Detektion von Produkten aus unselektiven Nebenreaktionen, die an Edelstahloberflachen (T > 220 °C)
im Leitungssystem in Richtung QMS-Analytik auftreten konnten [Con1967, Jon2011]. Die beschriebene
Quarzglaskapillare ist hierbei durch den Haarnadelwidrmetauscher von unten in das Volumen der den
Katalysator fixierenden Quarzglashiilse gefiihrt. Uber die mit der Quarzglaskapillare verbundene

Analytikleitung gelangt Analysegas zum online-Massenspektrometer. Nicht zur Analyse benétigtes
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Restgas wird iiber eine riickfiihrende Leitung in den Hauptabgasstrom eingespeist und gelangt ebenso
in die Kolonne. Ein detailliertes FlieBbild der Anlage befindet sich im Anhang dieser Arbeit (Abbildung
A.2).

4.2 Eingesetzte Katalysatoren

Die im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten Netz- und Modellkatalysatoren wurden von der Firma
UMICORE AG & CO. KG bereitgestellt. Neben kommerziell eingesetzten Stricknetztypen, kommen auch
speziell angefertigte Pt/Rh-Webnetze zum Einsatz. Als Modellkatalysatoren wurden sowohl

Platin/Rhodium-Scheiben als auch ein Platin/Rhodium-Millirohrzylinder eingesetzt.

4.2.1 Katalysatornetze

In den folgenden Tabellen sind die verwendeten Netzkatalysatortypen mitsamt ihren spezifischen

Parametern (Drahtdurchmesser (dpren) / Legierung / Maschenzahl / Flichengewicht) beschrieben.

Tabelle 4.1: Stricknetz, das zur Durchfiihrung des Standardversuchs und der Reaktionsparametervariation verwendet wird.

Maschenzahl
/ em”

Stricknetz 76 Pt: 95 % / Rh: 5% 600 -

Netztyp | Drahtdurchmesser / um | Legierung / (g g') | Flachengewicht / g/m?
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Tabelle 4.2: Stricknetze, die zur Durchfihrung der Legierungsvariation genutzt werden.

Netztyp Drahtdurchmesser / Legieru_rllg* / Rhodiurr_llgehalt Fléichengegvicht / Mascher_lzzahl
um (ggh (gg?) g/m / cm
Stricknetz 76 Pé:h):(? O/g Gew-% Rh 600 -
Stricknetz 76 P;if;/g /0/ 600 -
Stricknetz 76 P;if;/g /0/ 600 -
Stricknetz 76 P;if;/g /0/ 600 -
Stricknetz 76 P;if;/g /0/ 600 -
Stricknetz 76 P;if;/g /0/ Gew.-% Rh 600 -

*keine Veroffentlichung der Legierungsgehalte

20.0kV 8.2mm x100 SE

Abbildung 4.6: Eigene Aufnahmen eines Stricknetzes. a) Fotografie eines unbenutzten Netzes, b) REM-Aufnahme.
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Tabelle 4.3: Webnetze, die zur Durchfiihrung der Netzparametervariation genutzt werden.

Netztyp | Drahtdurchmesser / um | Legierung / (g g') | Flachengewicht / g/m? Mas/c}cl;r_lzz ahl
Webnetz 60 Pt: 95% /Rh: 5% - 1024
Webnetz 90 Pt: 95 % / Rh: 5% - 1024
Webnetz 120 Pt: 95% /Rh: 5% - 1024
Webnetz 60 Pt: 95% / Rh: 5% - 455
Webnetz 90 Pt: 95% / Rh: 5% - 455
Webnetz 120 Pt: 95% /Rh: 5% - 455
Webnetz 60 Pt: 95% /Rh: 5% - 256
Webnetz 90 Pt: 95% / Rh: 5% - 256
Webnetz 120 Pt: 95% /Rh: 5% - 256

20.0kV 8.2mm x100 SE

Abbildung 4.7: Eigene Aufnahmen eines Webnetzes. a) Fotografie eines unbenutzten Netzes, b) REM-Aufnahme.
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4.2.2 Modellkatalysatoren

Als Modellkatalysatoren werden Pt/Rh-Scheiben und ein Pt/Rh-Millirohrzylinder eingesetzt. Die Scheibe

ist so konzipiert, dass sie in die Quarzglashiilse (siehe Kapitel 4.1, Abbildung 4.5) eingesetzt werden

kann. Hierzu werden drei kleine Offnungen in die Hiilsenwandung eingebracht, in der die Auflagerarme

der Scheibe fixiert werden. In folgender Tabelle sind die Abmafe und die Legierungen der verwendeten

Scheiben aufgefiihrt. Abbildung 4.8 zeigt die technischen Zeichnungen der Scheibenkatalysatoren sowie

ein Bild eines noch unbenutzten Modellkatalysators.

Tabelle 4.4: Daten der verwendeten Pt/Rh-Scheibenkatalysatoren.

Selbetbe | e / (5 o) Durchmesser / Breite Auflagerarme / Scheibendicke /
mm mm mm
a Pt: 90 % / Rh: 10 % 24 2 2,0
b Pt: 90 % / Rh: 10 % 24 2 0,5

d
ok
|
o~ 9 ~N
] SECTION A-A
16
b
33, 12
al gi
| SECTION A-A *
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Abbildung 4.8: Technische Zeichnung der verwendeten Scheibenkatalysatoren, a) 2 mm Dicke, b) 0,5 mm Dicke. c) Fotografie
der unbenutzten Katalysatorscheibe mit 0,5 mm Dicke.
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Neben der Katalysatorscheibe wird ein aus einem Platinzylinder gefertigter Millirohrkatalysator

eingesetzt. Dieser Millirohrkatalysator ist aus einem massiven Platin/Rhodium-Zylinder gedreht und

anschliel3end auf das gewiinschte Maf aufgebohrt worden. Die Innenfldche der Bohrung dient hierbei

als aktive Katalysatoroberfliche. In folgender Tabelle (4.5) sind Abmafe und Legierungen des

Millirohrkatalysators gezeigt. Abbildung 4.9 zeigt die technische Zeichnung und ein Bild des noch

unbenutzten Modellkatalysators.

Tabelle 4.5: Daten des verwendeten Pt/Rh-Millirohrkatalysators.

Lange Bohrung Lange
Legierung | Aullendurchmesser | Lange la?l}g;)n 5 (Bohrung grof} (B;)lirémg
-1 . . oy D
/(ggh) / mm / mm m klein) / (beidseitig) / beidseitig) /
mm mm
mm
Pt: 95 % /
Rh: 5 % 15,0 25,0 1,5 15,0 6,2 5
}
15,00 15,00
a
1,50
T T g 1'
L'Fr—! L'{I: m
S
vy
—11
8[ 6,20 bzw. angepasst an Glasrohr

Abbildung 4.9: a) Technische Zeichnung des Millirohrkatalysators, b) Fotografien vor dem Einbau des Katalysators.
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4.3 Versuchsdurchfiihrung

Die grundlegende Methodik der Versuchsdurchfiihrung an der hier beschriebenen Laboranlage wird
bereits in den Arbeiten von HEYDT [Hey2018] und SCHOPP [Sch2017] erdrtert. Im Folgenden soll der

Ablauf einer Versuchsdurchfiihrung noch einmal im Detail dargestellt werden.

Zur Steuerung der Anlage wird die von MEASX vertriebene Software SARA® genutzt. Zur Kommunikation
mit dem verwendeten EtherCAT-Feldbus-System wird TwinCAT 3 eingesetzt. Vor dem Versuchsstart
werden die ausgewdhlten Reaktionsparameter eingestellt. Hierzu zdhlen neben dem Reaktionsdruck, die
Mantel- und Vorheiztemperatur, der Ammoniakanteil im Eduktgasstrom und die Versuchsdauer.

Die Versuche selbst laufen nach dem in SARA® festgelegten Versuchsprogramm ab. Zu Beginn befindet
sich die Anlage in einer circa 20- bis 30-miniitigen Vorheizphase wéihrend der die dreistufige Vorheizung
(siehe Abbildung 4.2) auf Temperatur (standardmélig 320 °C auf der letzten Stufe) gebracht wird.
Gleichzeitig wird der in der Hiilse fixierte und im Reaktor eingebaute Katalysator vorgeheizt (siehe
Abbildung 4.5). Realisiert wird dies mithilfe der Katalysatorvorheizung TIRC60, einer Heizmanschette,
die aufen am Reaktor anliegt. Uber kurze Haltephasen bei 250 °C und 350 °C wird hierbei schlieRlich
auf 450 °C aufgeheizt, worauf eine 10-miniitige Stabilisierungsphase zum Erreichen eines homogenen
Temperaturprofils folgt. Abbildung 4.10 stellt den Reaktor mitsamt Regel- und Messeinrichtungen dar.
Ebenso ist die in den Reaktor durch den Warmetauscher gefiihrte Quarzglaskapillare dargestellt

[Sch2017].

FRy |ATIRCY TR TIRC™
?5\30/'\2OJ5\10J FHD@
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I : . |
\/ V4 \V4 160 Reaktor-Bypass
O O O

(Kat-Netze
mit Zusatzheizung
Druckstufe I: 4-15 bar
——
O
=) -

Abbildung 4.10: FlieBbild des Reaktors mit dreistufiger Vorheizung (A), Heizmantel um den Reaktor (B) und eingebrachter
Probenahmekapillare (C).

N\
1]

Reaktor N /

Der Stabilisierungsphase folgt die Ziindung der Reaktion am Platin-Netzkatalysator. Hierzu wird dem

reinen Luftstrom, mit dem der Katalysator vorgeheizt wird, der definierte Anteil Ammoniak zugefiihrt
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und in den Reaktor geleitet. Wie bereits in Kapitel 4.1 beschrieben, findet die Mischung der beiden Gase
erst nach der getrennten Vorheizung unmittelbar vor dem Reaktor statt. Der Gesamtvolumenstrom steigt
schrittweise auf den endgiiltig eingestellten Wert (Standardgesamtvolumenstrom: 1140 L h'! (4,05 bar
(abs)) an. Wahrend dieser Phase wird {iber einen Vordruckregler permanent der Druck im Reaktor auf
den Zielwert eingeregelt.

Um Versuchspldne abzufahren und mogliche Einfliisse von Parametervariationen auf die resultierenden
Selektivitdten zu untersuchen, ist es, solange der Versuch (noch) am Laufen ist, moglich, Parameter zu
variieren und anzupassen (siehe Kapitel 4.4, Tabelle 4.6 und Kapitel 5.1.2).

Nach der vorgegebenen Versuchszeit erfolgt das Abfahrprozedere. Hierbei wird der Ammoniakstrom
abrupt unterbrochen und die Anlage mit Inertgas (Stickstoff) zuerst unter Druck bei 4,05 bar und
anschlielend bei Normaldruck gespiilt. Den letzten Schritt stellt eine Abkiihlphase dar, bei der die
dreistufige Vorheizung heruntergefahren und die Anlage in den Ruhezustand versetzt wird. Im
Ruhezustand wird die Anlage permanent mit 150 L h'! Stickstoff gespiilt.

Wiéhrend des gesamten Versuchs werden sowohl die eingestellten Parameter als auch die tatsdchlich
gemessenen Werte gespeichert (im Abstand von 5 Sekunden). Hierzu zdhlen neben den gemessenen
Temperaturen (Beispiel: Temperatur vor dem Katalysator (Tvorkar) und Temperatur nach dem Katalysator
beziehungsweise am Katalysatornetz (Tnachkat)), die gemessenen Driicke, Volumenstrome und ebenso

zeitlich aufgelost alle Werte der Analytik.
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4.4 Testbedingungen

In Kapitel 4.3 ist die Durchfiihrung eines Versuchs in der Laboranlage zur Untersuchung der
Ammoniakoxidation beschrieben. In diesem Kapitel ist noch einmal tabellarisch aufgezeigt, unter

welchen Reaktionsparametern die Versuche gefahren werden.

Tabelle 4.6: Reaktionsbedingungen fiir die Durchfiihrung des Standardtests, der Drahtdurchmesser/Maschenweite-Variation,
der Legierungsvariation und der Parametervariationen. Die Heizmanteltemperatur betragt in jedem Versuch

600 °C.
Ammoniakanteil | Vorheiztemperatur | Druck / | Gesamtvolumenstrom | Versuchsdauer
/% (LLY) /°C bar (abs) / Lh' (4,05 bar) /h
Standardtest / Variation Drahtdurchmesser-Maschenweite / Legierungsvariation
10,53 180 4,05 1140 5
Parametervariation / Design of Experiment
RO1 8 340 4,40 1035
RO 2 11 47 3,04 1056
RO 3 11 157 3,04 1056 ~3,3
RO 4 9,5 192 4,05 1037
RO 5 8 224 3,04 1056
RO 6 8 225 5,07 632
RO 7 11 153 4,40 1050
RO 8 9,5 191 4,05 1037 ~3,3
RO 9 8 340 5,07 632
RO 10 11 153 3,04 1707
RO 11 8 343 3,04 1056
RO 12 9,5 192 4,05 1037
RO 13 8 227 4,40 1035 ~3,3
RO 14 11 47 5,07 632
RO 15 11 40 3,04 1707
RO 16 8 225 3,04 1707
RO 17 11 45 4,40 1050
RO 18 8 349 3,04 1707 3
RO 19 11 153 5,07 632
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Testbedingungen Platin/Rhodium-Scheibenkatalysator

Im Unterschied zu den Versuchen der Netzkatalysatoren, wird bei der Analyse der idealisierten
Edelmetallgeometrie drauf verzichtet, Versuche mit einer Laufzeit langer als 60 Minuten durchzufiihren.
Grund hierfiir ist der vorhandene Teilumsatz. Dieser kann durch den noch im Abgasstrom vorhandenen
Ammoniak, welcher mit Salpetersdure reagiert, zur Bildung von Ammoniumnitrat fiihren.

Ammoniumnitrat wiederum neigt bereits in geringen Mengen zur geféhrlichen, instantanen Zersetzung.

Tabelle 4.7: Reaktionsbedingungen fir die Durchfiihrung der Tests an Platin/Rhodium-Scheibenkatalysatoren. Die
Heizmanteltemperatur betrdagt 600°C.

Druck
T Ammoniakanteil | Vorheiztemperatur b Gesamtvolumenstrom | Versuchsdauer
\4)) ar
/% (LLY) / °C / Lh? (4,05 bar) /h

(abs)

Scheiben-
10,53 180 4,05 1140 1

katalysator

4.5 Analytik und Berechnungsgrundlagen

Verwendete Analytik
Zur Analytik wir das bereits in [Hey2018] und [Sch2017] beschriebene Quadrupol-Massenspektrometer
(QMS) GAM 400 der Firma INPROCESS INSTRUMENTS GESELLSCHAFT FUR PROZESSANALYTIK MBH eingesetzt.

Wichtige Messparameter des QMS sind in folgender Tabelle dargestellt.

Tabelle 4.8: Eingestellte Parameter am QMS GAM400.

SEV 1480V
Dwell 0,5 sec
Resolution 35
Amp. Mode Auto D
Range-L E-10
Pause-Cal. 3.0
Ionisationsspannung 55eV

Das eingesetzte Massenspektrometer ermdglicht es, alle in der Ammoniakoxidation auftretenden
Komponenten (siehe Anhang, Tabelle A.4) zu detektieren. Dies gilt sowohl fiir die Edukte als auch die
Produkte, die bei der Reaktion entstehen. Dies ist notig, um hieraus Elementbilanzen berechnen zu

kénnen. Die Ionenstrommessungen sind aufgrund der kontrollierten Umgebungsbedingungen im
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Inneren des Hochvakuumrezipienten unabhédngig von Reaktionsdruck und -temperatur. Jedoch muss
der Druck dort, wo die Probenahme stattfindet, konstant gehalten werden.

Im Spektrometer trennt der Massenanalysator die durch Zerfall nach der Ionisation entstehenden
Fragmente bevor diese auf einen SEV-Detektor treffen [Gey2015, Gro2013, Sch1991]. Als Ergebnis
werden Ionenstrome auf den unterschiedlichen m/z-Verhéltnissen erhalten. Der gemessene Ionenstrom
eines m/z-Verhaltnisses ist direkt proportional zu den eingestellten Volumenanteilen beziehungsweise
zu den Konzentrationen der urspriinglichen Substanz, weshalb Einpunktkalibrierungen ausreichend
sind. Argon aus der Reaktionsluft dient als interner Standard, dessen Kalibrierfaktor auf 1 festgelegt ist.
Mithilfe des internen Standards werden gemessene Ionenstrome {iber vorgegebene Kalibrierfaktoren
CF,m/ in spezifische Volumenanteile ¢; umgerechnet. Durch eine gasspezifische Kalibrierung der
einzelnen Komponenten werden die Kalibrierfaktoren bestimmt. Verwendet werden hierzu Kalibriergase
mit einer bekannten Komponentenkonzentration in Argon (siehe Anhang, Tabelle A.1). Die detaillierte

Kalibrierprozedur des Massenspektrometers ist in [Hey2018] und [Sch2017] erlautert.

| i/, PAr

CFiymy, = (4.1)

Ipr40 * @i

Aufgrund der Tatsache, dass auf gleichem m/z-Verhéltnis (im Weiteren auch als Masse bezeichnet) unter
Umstdnden Fragmente unterschiedlicher Substanzen detektiert werden (Kreuzintensitidten), miissen
diesen Substanzen Signalanteile zugeordnet werden. Der gemessene Gesamtionenstrom I,,; ist somit die
Summe der Einzelbeitrdge der verschiedenen Komponenten. Der hohe Grad an Komplexitit dieser
Interferenzen macht den Einsatz einer speziell entwickelten Rechenroutine zur Bestimmung der

Volumenanteile notig [Hey2018, Sch2017].

Berechnung von Selektivitaten und Umsatzen

Die Grundlagen der Berechnung von Selektivitdt und Umsatz sind bereits detailliert in [Hey2018] und
[Sch2017] beschrieben.

Unter Annahme eines idealen Gasverhaltens konnen aus den bestimmen Volumenanteilen ¢; die

Stoffmengenstrome n; bestimmt werden (Gleichung 4.2).

n = ;- flgesamt (4.2)

Die Berechnung der Selektivitit S bezieht sich auf den Gesamtmassenstrom aller gebildeten

stickstoffhaltigen Produkte 11,4,y (Gleichung 4.3) und wird fiir jede Komponente nach Gleichung 4.4
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mit dem entsprechenden stochiometrischen Koeffizienten v; gewichtet. Der Ammoniak- und

Sauerstoffumsatz wird nach Gleichung 4.5 beziehungsweise 4.6 berechnet.

NausN = NausNO — Nein,NO + naus,NOZ - nein,NOZ +2 (naus,NZO - nein,NZO) +2 (naus,Nz

. (4.3)
- nein,Nz)
_ vi(tausi—feing) ., _ (1fiir NO,NO,
Si B Naus,N mitv; = {2 fiir N2' NZO (44)
XNH3 _ ﬁein,Nf'I_?, - flaus,NH_o, 4.5)
Nein,NH,
XO — 7:Lein,oz - ﬁaus,oz (4‘6)

2 5 .
nem,oz
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4.6 CFD-Modellierung idealisierter Katalysatorgeometrien

Wie in Kapitel 4.3 und 4.4 beschrieben, wird im Rahmen dieser Arbeit der Einsatz einer
Katalysatormodellgeometrie, hier einer Platin/Rhodium-Scheibe, in einem Laborreaktor untersucht.
Neben der experimentellen Untersuchung soll festgestellt werden, ob sich das Stromungsfeld dieser
Katalysatorgeometrie gegeniiber den industriell angewandten Netzkatalysatoren vereinfacht
beschreiben lasst. Die numerische Untersuchung des stationidren Stromungsfelds sowie dessen Einfluss
auf die Reaktionen am Scheibenkatalysator wird mittels CFD untersucht. Ziel ist hierbei unter anderem,
einen geeigneten in-situ Messpunkt am Scheibenkatalysator im vorhandenen Laborreaktor zur

Untersuchung von Katalysatornetzen zu finden und festzulegen [Rei2018].

CFD-Simulation

Um den Modellkatalysator beschreiben zu konnen, wird das System als Katalysatorscheibe in einem
Rohreaktor betrachtet. Dieses System wird in ein CFD-Modell iiberfiihrt und mit einem implementierten
Oberflachenreaktionsmechanismus geldst. Zusétzlich zu den Grundgleichungen der CFD, den
dreidimensionalen NAVIER-STOKES-Gleichungen, die die Erhaltung von Masse, Energie und Impuls
beschreiben, miissen weitere Gleichungen miteinbezogen werden, die die Erhaltung der Masse fiir jede
auftretende Spezies und deren chemischen Reaktionen mit ihrer entsprechenden Kinetik beschreiben.
Zusatzlich werden Naherungen wie die mean-field-Naherung eingesetzt, um die Verteilung von
Adsorbaten auf der Katalysatoroberfliche zu beschreiben [Weh2016]. Die sich hierdurch ergebende,
gekoppelte, partielle, nichtlineare Differentialgleichung wird mittels numerischer Mathematik und
Algorithmen in speziellen Programmen gelost [Flu2011, Scw2013, Fer2002].

Zum Einsatz kommt die Software Fluent von ANSYS (Version 18.0), die auf einem Server mit
integriertem Intel Core Prozessor i7-4930 (6 Kerne getaktet auf 3,4 GHz, 64 GB Arbeitsspeicher)
installiert ist. Durch Hyperthreading werden dabei aus jedem Kern zwei logische Kerne, was es
ermoglicht, auf 12 Kernen zu rechnen. Nach Beendigung der Rechnung werden die Ergebnisse mit dem
zusatzlich im Softwarepaket von ANSYS enthaltenen Programm CFD-Post weiterbearbeitet.

Um die Stromung in der untersuchten Geometrie beschreiben zu kénnen, werden die Grundgleichungen
zur Massen-, Impuls- und Energieerhaltung verwendet, wie sie im Folgenden dargestellt sind

[Haa2022a, Haa2022].

Die Massenerhaltung kann allgemein durch die Dichte p, den Geschwindigkeitsvektor u und den NABLA-

Operator V ausgedriickt werden (Gleichung 4.5).

dp _
StV (w=0 (4.5)
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Unter Annahme, dass es sich um ein inkompressibles Fluid handelt, kann Gleichung 4.5 zu 4.6

vereinfacht werden.

V-u=20 (4.6)

Im inkompressiblen Fall kann die Impulserhaltung durch Gleichung 4.6 ausgedriickt werden, wobei A

der LAPLACE-Operator ist und (V - V) entspricht.

ou
—+ p(u-V)u=-Vp + uAu
P p(u-V) p+u 4.5)

Die Energieerhaltungsgleichung besteht aus der Warmeleitfahigkeit 1, dem Vektor des diffusiven
Massenstroms der Spezies i, JT und einem Energiequellterm S,,. T ist die absolute Temperatur des Fluids.
Die Fluidenthalpie h wird, wie in Gleichung 4.8 gezeigt, aus den Enthalpien der einzelnen Spezies h;

berechnet.

dh .
Por + p(u-V)h=V-(AVT)+ V- (Z h-J}") + S5 4.7)
i
T
h= Z (‘)ih’i mit h = f Cp,i dT’' + hi (Tref) (48)
i Tref

In Gleichung 4.8 ist c,; die spezifische Warmekapizitit der Komponente i, w; der Massenanteil der

Komponente i.

Die Speziestransportgleichung wird in 4.9 gezeigt. Hierin ist S, der Quellterm der Spezies i.

aa)l- m .
po PN =-V-J" +5

4.9

Fiir den inkompressiblen Fall kann p als konstant angenommen werden und lasst sich somit durch das

ideale Gasgesetz beschreiben (Gleichung 4.10).

pi (4.10)

Hierin ist R die universelle Gaskonstante und M die mittlere molare Masse des Gasgemischs.
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Simulierter Teil des Reaktors mit Modellkatalysator

Modelliert wird der Teil des Reaktors, in dem die Platin/Rhodium-Scheibe eingebaut in der Hiilse (siehe
Abbildung 4.5 und 4.8), lokalisiert ist.

Die zu modellierende Geometrie besitzt eine Rotationsachse (Achse in Flussrichtung), weshalb die
Annahme einer radialsymmetrischen Stromung getroffen werden kann. Die Geometrie kann somit als

2D-Modell betrachtet werden, was wiederum die Rechenzeit positiv beeinflusst.

Eingang | Strémungsrichtung > Ausgang

Abbildung 4.11: Radialsymmetrische 2D-Geometrie, wie sie fir die Simulation des Scheibenkatalysators verwendet wird.

Die angegebenen Parameter entsprechen denen der Versuchsanlage. Hierbei ist der Durchmesser der
Reaktorhiilse 29,6 mm, die Lange vom Einlass in den Hiilsenbereich bis zum Katalysator 35,0 mm. Als
Katalysator wird die in Abbildung 4.8 beschriebene Scheibe mit einem Radius von 24 mm und einer
Dicke von 2,0 beziehungsweise 0,5 mm angenommen. Aus modellierungstechnischen Griinden wird die
Geometrie in zwei Lingen (200 beziehungsweise 350 mm) modelliert (siehe reverse-flow-Problem in

Kapitel 5).

Parameter und Randbedingungen der Simulation

Die Katalysatorscheibe, wie sie in Abbildung 4.8 dargestellt ist, wird als Prallkérper, an dem die
Stromung aufprallt und seitlich in alle Richtungen gleichermafen abgelenkt wird, beschrieben. Die
Simulationsparameter werden passend zu diesem Fall gewahlt.

ANSYS Fluent 18.0 ermoglicht es, dieses zweidimensionale, achsensymmetrische Stromungsfeld mithilfe
eines speziellen Solvers zu 16sen. Hierbei werden neben der Kontinuitéts-, Impuls-, und Energiegleichung
auch Speziesgleichungen gelost. Die Konvergenz der Losung wird auf zwei Wegen {iiberpriift, der
Verfolgung der Residuen von Energie, Spezies, Kontinuitdt und Geschwindigkeit sowie dem Vergleich
der N-Spezies im Gemisch am Stromungsein- und -ausgang.

Die Katalysatorscheibe wird als reines, festes Platin definiert, an dessen Oberfliche die Reaktionen
ablaufen und hierbei sogenannte no-slip-Bedingungen herrschen. Die Katalysatorscheibe ist {iber das
Temperaturfeld der Stromung um die Katalysatorscheibe mit der auf konstant 600 °C geheizten

Reaktorwand gekoppelt.
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Die Randbedingungen am Einlass der Doméne sind an den experimentellen Aufbau angelehnt (siehe
Kapitel 4.4), wobei der Ammoniakanteil im Eduktgasgemisch 10,53 % (LL') betragt, der
Sauerstoffanteil bei 18,79 % (L L!) liegt. Der restliche Anteil ist Stickstoff. Das Gemisch wird mit 453 K
und einer Geschwindigkeit von 0,71 ms™ in den Reaktionsraum geférdert. Der Druck am Auslass betrigt
4,04 bar (abs).

Es werden sowohl die Félle einer laminaren als auch einer turbulenten Stromung betrachtet. Im Falle
der turbulenten Strémung wird diese durch ein k-w-SST-Modell angenéhert, wobei hier am Einlass die
Turbulenzintensitdt auf 5 % bei einem hydraulischen Durchmesser von 0,03 m festgelegt wird.

Die an der Oberflache stattfindenden chemischen Reaktionen werden unter Verwendung des von
KRAHNERT und BAERNS [Kra2008] publizierten Mechanismus gelost (Kapitel 2.2.2). Der Mechanismus
wird jedoch leicht angepasst. Die Platinum site density um Faktor 10 im Vergleich zum KRAHNERT-
Mechanismus erhoht, um die Oberflaichenvergrolerung durch die stattfindende Restrukturierung

entsprechend widerzuspiegeln [Beg1996].

Umsatz und Selektivitatsberechnung
Die Umsatzberechnung erfolgt iiber die Ammoniakmassenstrome sowohl im Edukt- als auch im

Produktgemisch nachfolgender Gleichung:

X _ mNH3,in1et - mNH3,0utlet
NH; = -
MNH; inlet “4.7)

Die Selektivitatsberechnung wird auf der Katalysatoroberflache in differentieller Form und global in
integraler Form durchgefiihrt. Die differentielle Selektivitit S basiert auf der Bildungsrate des Produkts
P im Vergleich zur Netto-Adsorptionsrate des Reaktanten A an der Platinkatalysatoroberfldche. Die
integrale Selektivitdt 'S wird aus dem Verhiltnis der molaren Ausgangsdurchsitze des gewiinschten
Produkts und des umgewandelten Reaktanten mit ihren jeweiligen stochiometrischen Koeffizienten v

gemdl Gleichung (4.9) berechnet [Vog2004].

|val(Bildungsrate des Produktes P)

DS —
vp(Adsoprtionsrate Reaktant A — Desorptionsrate Reaktant A) (4.8)
mp
I§ = Mpve (4.9)
MA Einlass — MA Auslass
Mplval
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5 Ergebnisse und Diskussion

In Kapitel 5 dieser Arbeit werden die experimentellen Versuche, die an der Laboranlage zur
Untersuchung der Ammoniakoxidation mit Edelmetall-Netzkatalysatoren durchgefiihrt wurden,
diskutiert. Auswertung und Interpretation erfolgen anhand von Selektivititen, Umsdtzen und den
gemessenen Temperaturen. Als Vergleichsbasis jedes durchgefiihrten Versuchs kommt ein Standardtest
zum Einsatz. Gleichzeitig dient dieser Versuch dazu, die Reproduzierbarkeit der Messung auch innerhalb
einer langeren Versuchsreihe, sicherzustellen.

Um die Methode der laborskaligen Untersuchung der Ammoniakoxidation, beginnend bei
Parametervariationen iiber die Analyse des Einflusses der Katalysatorgeometrie bis hin zur Analyse des
Einflusses des einzelnen Drahtes, zu beschreiben, liegt der Fokus dieser Arbeit auf entsprechenden
Versuchsreihen, die genau dies untersuchen.

Beginnend mit der Analyse des Einflusses von Reaktionsparametervariationen zwischen einzelnen
Versuchen und innerhalb einer Versuchsreihe, wird der Einfluss von Variationen geometrischer
Netzkatalysatoreigenschaften untersucht. Hierbei liegt das Augenmerk neben der eigentlichen
Einzelnetzgeometrie auch auf dem Gesamtaufbau eines Netzkatalysatorpakets. Zuletzt wird untersucht,
wie sich eine Modifikation des spezifischen Rhodiumgehalts in der Drahtlegierung auf die Effizienz eines
Katalysators auswirkt.

Sowohl die durchgefiihrten Versuche als auch die gewédhlten Reaktionsparameter konnen Kapitel 4.4

entnommen werden.

5.1 Untersuchung von Katalysatornetzen unter industriellen Bedingungen

5.1.1 Standardtest - Reproduzierbarkeit und Validierung

Der Standardtest wird immer unter gleichen Reaktionsbedingungen und mit dem gleichen Netztyp
durchgefiihrt (siehe Kapitel 4.2 und 4.4). Er dient zum einen als Vergleichsbasis, um durchgefiihrte
Versuchsreihen einordnen zu konnen. Zum anderen dazu, die eingesetzte Analytik (Kapitel 4.5) zu
prifen und wum insbesondere nach Neukalibrierungen eine Reproduzierbarkeit gleicher
Versuchsparameter sicherstellen zu konnen.

In [Sch2017] und [Hey2018] wird gezeigt, dass die Wahl des Katalysatornetzes, benutzt oder unbenutzt,
wichtig fiir die Reproduzierbarkeit ist. Lediglich ein neues Netz garantiert, dass die Ergebnisse zwischen
Einzelversuchen reproduziert werden konnen. Wie in Tabelle 4.1 beschrieben, dient ein gestricktes
Platin/Rhodium-Katalysatornetz als Standardtyp. Die Drahtlegierung besteht aus 95 % (g g) Platin und
5% (g g') Rhodium. Der Drahtdurchmesser betrdgt 76 um. Eingesetzt werden acht Netzlagen. Die

Reaktionsparameter entsprechen denen aus Tabelle 4.6.
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Ergebnisse des Standardversuchs
Zunachst wird ein Einzelversuch diskutiert und der gemessene Umsatz, die Selektivititen sowie die

gemessene Temperatur vor und hinter dem Netz dargestellt.
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Abbildung 5.1: Ammoniakumsatzdiagramm des Standardversuchs tiber eine Versuchsdauer von 5 Stunden.

Die obige Abbildung zeigt den Umsatz der Ammoniakoxidation wahrend eines Standardtests. Dieser
liegt bei tiber 99,5 %, was als Vollumsatz angesehen werden kann. Die in Kapitel 4.5 und den Arbeiten
von [Hey2018, Sch2017] beschriebene, komplexe Rechenroutine zur Bestimmung der Volumenanteile
und schlief8lich der resultierenden Umsdtze und Selektivitidten fithrt durch die hohe Anzahl an
Kreuzintensititen dazu, dass ein geringer Teil des Ionenstroms des gebildeten Wassers als Ionenstrom
von nicht umgesetztem Ammoniak angerechnet wird. Da dieser Anteil jedoch verhaltnismaRig gering
ist, ist er flir die weitere Auswertung der durchgefiihrten Versuche nicht von Relevanz. Alle in dieser
Arbeit beschriebenen Versuche an Platin/Rhodium-Netzkatalysatoren zeigen einen Vollumsatz.

Bei der Untersuchung des ausgewahlten Netzes fiir den Standardversuch liegt die Lachgasselektivitét bei
etwa 1 % (siehe Abbildung 5.2). Es wird deutlich, dass bis zur Erreichung einer konstanten Selektivitat,
eine gewisse zeitliche Einfahrphase bend6tigt wird. Durchschnittlich stellt sich diese nach etwa drei
Stunden Reaktionsdauer ein — abhdngig davon, ob innerhalb eines Versuchs Reaktionsparameter variiert

oder konstant gehalten werden.
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Abbildung 5.2: Resultierende N20O-Selektivitat eines Standardversuchs unter den in Tabelle 4.6 beschriebenen Bedingungen.
Eingesetzt wurde ein Stricknetz, wie es in Tabelle 4.1 beschrieben ist.

Das beschriebene Einfahrverhalten lésst sich gleichermallen in der Messung der Stickoxide feststellen.

Auch hier stellt sich nach etwa drei Stunden ein konstanter Wert ein.
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Abbildung 5.3: Resultierende NOx-Selektivitdt eines Standardversuchs unter den in Tabelle 4.6 beschriebenen Bedingungen.
Eingesetzt wurde ein Stricknetz, wie es in Tabelle 4.1 beschrieben ist.

Die obigen beiden Abbildungen zeigen die Selektivitidten der bestimmten N-Spezies, die wiahrend der
Reaktion gebildet werden. Eine Selektivitdt hin zum Stickstoff kann nicht bestimmt werden. Grund

hierfiir ist die Tatsache, dass es sich beim Reaktionsmedium um reine, getrocknete und gefilterte
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Druckluft und Ammoniak handelt. Die Druckluft besteht im Mittel aus 78 % Stickstoff, was es erschwert,
die geringe gebildete Menge N», die wihrend der Ammoniakoxidation gebildet wurde, zu detektieren

und zuzuordnen.

Wie in Kapitel 4.1 beschrieben, ist es in der Laboranlage zur Untersuchung von Netzkatalysatoren
moglich, die wihrend der Reaktion auftretenden Temperaturen vor und hinter dem Katalysatornetz zu
bestimmen. Folgende Abbildung zeigt die Temperaturen, die wihrend eines Standardtests gemessen
werden. Aufgetragen sind sowohl die Temperatur vor dem Netz als auch dahinter. Bei der Diskussion
der Temperaturen muss beriicksichtigt werden, dass die Messstellen sich jeweils in einem Abstand von
10 mm vor und hinter dem eingebauten Katalysator befinden. Dies wirkt sich auf die gemessenen

Temperaturen aus.
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Abbildung 5.4: Temperaturen vor und nach dem Katalysatornetz in Abstanden von 10 mm zum Netzkatalysator.

Unter Standardbedingungen, das heif3t bei einer Reaktion von 10,53 % (L L'') Ammoniak in Luft und
einer Vorheiztemperatur von 180 °C, wird eine adiabatische Temperaturerh6hung von etwa 895 °C
erwartet [Thi2000, Hat2008]. In Anbetracht der Tatsache, dass sich die Messspitze des Thermoelements
in einer Entfernung von 10 mm hinter dem Katalysatornetz befindet, sind die im Standardtest gemessen

etwa 850 °C somit ein realistischer Wert.
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Reproduzierbarkeit des Standardtests

Im vorherigen Abschnitt werden die Ergebnisse fiir Selektivititen, Umsdtze und gemessene
Temperaturen des Standardtests aufgezeigt und diskutiert. In diesem Abschnitt soll nun die
Reproduzierbarkeit des Standardtests bewertet werden.

Wie in Kapitel 4.5 beschrieben, wird fiir die Analyse des Produktgasgemischs ein online-
Massenspektrometer ~ verwendet, das die Ionenstrome, die fiir die  komplexe
Auswertungswertungsroutine benétigt werden, komponentenaufgelost detektiert. Diese Analytik muss
in regelmélligen Abstinden kalibriert werden (genutzte Kalibriergase, sieche Anhang, Tabelle A.1), um
wieder passend auf die sich im zeitlichen Verlauf d&ndernden Konstitutionen der elektrischen Bauteile,
wie beispielsweise des Sekundérelektronenvervielfachers, eingestellt zu werden.

Nach Abschluss des Kalibrierprozederes ist es notig, die neue Kalibrierung mittels Standardtest zu
validieren. Um Vergleichbarkeit der Messungen zwischen den Kalibrierungen zu erlangen, miissen die
Ergebnisse der durchgefiihrten Standardtests reproduzierbar sein. Besonderes Augenmerk liegt hierbei,
neben der Bildung von Stickoxiden, auf der Entstehung von Lachgas. Lachgas wird zwar lediglich in
geringen Konzentrationen wihrend des Ammoniakoxidationsprozesses gebildet [Thi2000, Hat2008],
steht aber gleichzeitig im industriellen MaR3stab als Kostentreiber im Fokus. Umso herausfordernder und
wichtiger ist es, dass die eingesetzte Analytik und in diesem Zusammenhang auch die Rechenroutine in
der Lage ist, die geringe Lachgasselektivitit reprasentativ zu bestimmen.

Im Folgenden sind Standardversuche nach durchgefiihrter Kalibrierung aufgetragen. Nach jeder

Kalibrierung wird ein Satz von drei Standardversuchen zum Test der Reproduzierbarkeit durchgefiihrt.
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Abbildung 5.5: Gemessene N20-Selektivitdten der Standardversuche MS001-003. Gezeigt sind drei aufeinander folgende
Versuche nach einer Kalibrierung.
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Abbildung 5.5 zeigt eine hohe Reproduzierbarkeit zwischen den einzelnen Versuchen MS001 — 003 (die
Versuchsbezeichnung MSXXX wurde zur Versuchszuordnung wéahrend der Durchfithrung der hier
diskutierten = Arbeit gewahlt. Gleichzeitig gibt sie die tatsidchliche Reihenfolge der
Versuchsdurchfiihrungen an).

Zu erkennen sind aus dem Verlauf der Graphen hervortretende Messwerte. Es handelt sich hierbei um
elektronische Artefakte, die wihrend der Ionenstrommessung des Massenspektrometers zustande
kommen. Grund hierfir konnen bereits geringfiigige Ungleichheiten in der elektronischen
Stromversorgung sein.

Neben der Reproduzierbarkeit innerhalb einer Versuchsreihe nach erfolgter Kalibrierung ist es wichtig,
auch deren Langzeitstabilitdt zu priifen, um hierdurch die Verlasslichkeit der erhaltenen Ergebnisse
sicherzustellen. In folgender Abbildung ist sowohl die Versuchsreihe von Standardtests nach der
Kalibrierung (MS001 - 003) als auch ein Standartest gezeigt, der in einem Abstand von neun Versuchen

(entspricht in diesem Fall etwa einem Zeitraum von einem Monat) durchgefiihrt wurde.
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Abbildung 5.6: N2O-Selektivitdten der Standardtests MS001-003 (direkt zeitlich aufeinander folgend) und MS012.

Die im Standardversuch MS012 N.,O-Selektivitit ist sehr gut vergleichbar mit der in MS001 — 003
gemessenen. Fast identisch zu der Versuchsreihe MS001 — 003 ist auch das Einlaufverhalten bis hin zum
konstanten Wert. Der Versuch zeigt somit, dass auch nach ldngerer Zeit von einer stabilen Kalibrierung
ausgegangen werden kann, die reprasentative Werte liefert. Dennoch wird im Rahmen dieser Arbeit ein
Kalibrierintervall von 2 - 3 Monaten eingehalten und die Kalibrierung zusétzlich alle 4 Wochen mit

einem Standardtest {iberpriift.
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Neben den vergleichbaren Ergebnissen innerhalb eines Kalibrierintervalls ist es wichtig, dass auch
zwischen den Neukalibrierungen eine Reproduzierbarkeit sichergestellt werden kann. Aus diesem Grund
werden in folgender Abbildung die Standardversuchsreihen nach zwei zeitlich versetzt stattfindenden

Kalibrierungen des Quadrupol-Massenspektrometers miteinander verglichen.
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Abbildung 5.7: Vergleich der Standardversuchsreihen (MS020 - 022 & MS038 - 040) nach zwei zeitlich versetzten
Kalibrierungen des Quadrupol-Massenspektrometers.

Abbildung 5.7 bestdtigt Reproduzierbarkeit der Versuchsresultate zwischen zwei zeitlich getrennt
voneinander durchgefiihrten Kalibrierungen. Wichtige Voraussetzung hierfiir ist, wie bereits erwéhnt,

derartige Reproduktionstests stets mit neuen, unbenutzten Netzen durchzufithren.

Zusammenfassung der Ergebnisse - Reproduzierbarkeit des Standardtests

Mit dem verwendeten Quadrupol-Massenspektrometer und schlieflich auch der komplexen
Rechenroutine ist es moglich, reproduzierbare Ergebnisse bei der Untersuchung der Ammoniakoxidation
in der in dieser Arbeit beschriebenen Laboranlage zu erhalten. Die Ergebnisse zeigen deutlich, dass bei
gleichbleibenden Reaktionsparametern und mit Einsatz desselben, ungebrauchten Katalysatornetztyps
reprasentative und vor allem vergleichbare Ergebnisse erzielt werden koénnen. Dies macht die
Laboranlage zu einem wertvollen Werkzeug in der Untersuchung des Einflusses von sowohl Reaktions-
als auch Katalysatorparametern auf Selektivititen, Umsétze und Temperaturen.

Die in diesem Abschnitt diskutierten Ergebnisse bieten somit die Grundlage fiir weiterfiihrende

Untersuchungen und reprasentative Auswertungen von Netzkatalysatoren und Vollumsatzbedingungen.
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5.1.2 Einfluss von Reaktionsparametern

In den Arbeiten von [Sch2017] und [Hey2018] werden bereits erste Parametervariationen an der Anlage
zur Untersuchung der Ammoniakoxidation beschrieben. Neben der Variation der Vorheiztemperatur Ti,,
des Ammoniakanteils ¢(NH3), und des Drucks p, wurde auch die Stromungsgeschwindigkeit u variiert.
Zwar lieBen sich diese Versuche in Einzeltests problemlos durchfiihren und spiegeln in der Auswertung
durchaus die auch im industriellen Maf3stab beobachteten Trends wider, jedoch stellte sich dariiber
hinaus die Frage, inwiefern ein Netzkatalysator und die resultierenden Ergebnisse auf eine
Parametervariation innerhalb eines Versuchs reagiert. Eine derartige Variation spiegelt nicht zuletzt auch
die Realitit in industriellen Anlagen wider. Je nach S&urebedarf werden unter Umstdnden
Reaktionsparameter variiert, um die Produktion zu erhéhen oder zu drosseln.

Des Weiteren konnen Parametervariationen und die daraus resultierenden Ergebnisse genutzt werden,
um mittels geeigneter Datenanalysemethoden komplexe Zusammenhénge von Reaktionsparametern zu
erforschen und zu verstehen. Dies kann zukiinftig beziehungsweise mittel- bis langfristig dazu dienen,
die Effizienz von Katalysatoren durch angepasste Parameter zu erhéhen.

In dieser Arbeit wird erstmalig eine Parametervariation an Platin/Rhodium-Netzgeometrien in der

Laboranlage innerhalb eines Versuchs durchgefiihrt. Variiert wird neben dem Gesamtvolumenstrom Vges,

der Ammoniakvolumenanteil ¢p(NHs), der Reaktionsdruck p sowie die Vorheiztemperatur T;. Die
genauen Parameter sind Tabelle 4.6 zu entnehmen. Zur Abdeckung eines mdglichst groen
Temperaturbereichs, wird die Vorheiztemperatur bis auf 350 °C angehoben. Es muss deshalb jedoch
sichergestellt werden, dass keine Nebenreaktionen in der Vorheizstrecke auftreten. Die hierfiir speziell
entwickelte, getrennte Vorheizung von Ammoniak und Luft erfiillt genau diesen Zweck, sodass die
Eduktgase erst unmittelbar vor dem Katalysator, im statischen Mischer, aufeinandertreffen. Die
modifizierte Eduktvorheizung ist in Kapitel 4.1, Abbildung 4.2 beschrieben.

Besonderes Augenmerk wird in der Diskussion der Daten auf die Entstehung von Distickstoffmonoxid
(N20) gelegt, weshalb die Ergebnisse und Zusammenhinge mit den Reaktionsparametern vor allem
anhand der Lachgasselektivitit betrachtet werden. Neben S(N-0) spielen vor allem die Temperaturen

vor und nachdem dem Katalysator eine entscheidende Rolle bei der Interpretation der erhaltenen Daten.
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Zur einfacheren Einordnung der Ergebnisse werden zu jedem Graphen noch einmal die Werte der
variierten Parameter aufgefiihrt. Die Werte entsprechen hierbei den tatsichlich gemessenen Werten. RO
steht hier fiir Run Order und gibt die Reihenfolge der Parametervariationen vor (im Folgenden wird RO

als Abkiirzung fiir Run Order verwendet).

Tabelle 5.1: Parameteribersicht der RO 1 - 5. Zusatzlich die Parameter eines Standardversuchs.

Run Order (RO) Standard | 1 2 3 4 5
Volumenstrom / L h! 1140,00 1035 1056 1056 1037 1056
oz | Y% 10,53 8,00 11,00 11,00 9,50 8,00
Druck / bar 4,05 4.4 3,04 3,04 4,05 3,04
Vorheiztemperatur / °C 190,00 340,00 47,00 157,00 192,00 224,00
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Abbildung 5.8: Ergebnisse der Parametervariation von RO 1 bis RO 5. Als Vergleich sind zusatzlich die Ergebnisse eines
Standardtests aufgefihrt.

Jede Versuchsreihe beziehungsweise Parametervariation wird unter den Bedingungen eines
Standardtests begonnen und endet auch unter ebendiesen. In oben gezeigter Abbildung sind zusatzlich
zu den Ergebnissen der Parametervariation, die Ergebnisse eines Standardtests, wie in Kapitel 5.1.1
beschrieben, aufgetragen. Diese dienen dem direkten Vergleich von Variation und Standard. Nachdem
die Reaktion zundchst unter Standardbedingungen gestartet wurde und fiir etwa 70 Minuten
eingelaufen ist, erfolgt erstmalig die Variation von Volumenstrom, Ammoniakvolumenanteil, Druck und

Vorheiztemperatur. RO 1 zeigt einen sprunghaften Abfall der Temperatur nach dem Katalysator (Tuachkar,
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nachfolgend vereinfacht als Netztemperatur bezeichnet), wahrend die N,O-Selektivitédt rapide ansteigt.
Die Temperatur vor dem Katalysator (bezeichnet als Tyorka:) Verdndert sich zundchst kaum. Nach etwa
20 Minuten beginnt die Netztemperatur zu steigen, was sich sowohl in der Lachgasselektivitat als auch
in der Temperatur vor dem Katalysator widerspiegelt. Die Verldufe von Selektivitit und Temperatur
zeigen, dass das Anlagensystem (Heizschniire der Vorheizung, Regelung und Stabilisierung der MFC,
Einregelung des Drucks) nach einer Parametervariation eine gewisse Stabilisierungsphase beno6tigt, um
wieder konstante Werte zu liefern. Aus diesem Grund wird in der weiteren Ergebnisdiskussion immer
der gemittelte Wertesatz der letzten fiinf Minuten zu Interpretationszwecken genutzt. Fiir die RO 1 -5

sind die Mittelwerte der Temperaturen und Selektivititen in folgender Tabelle dargestellt.

Tabelle 5.2: Mittelwerte der letzten fiinf Minuten der RO 1-5.

Run Order (RO) Standard | 1 2 3 4 5
Temperatur vor dem Katalysator (Tvorkar) / °C 265,2 349,3 | 171,8 | 236,0 | 247,3 | 265,7
Temperatur hinter dem Katalysator (Thacika) / °C | 844,4 791,3 | 796,5 | 825,1 | 793,0 | 735,1
N>O-Selektivitit (Snzo) / % 1,0 1,1 1,6 1,0 1,4 2,2

RO 1 zeigt eine Veranderung der Temperaturen sowohl vor als auch nach dem Katalysatornetz. Die
hohere Vorheiztemperatur von 340,0 °C fiihrt zu einer fast identischen Temperatur vor dem Katalysator.
Trotz der hoheren Eingangstemperatur schlagt sich der geringere Ammoniakanteil direkt in der
Netztemperatur nieder. Diese ist in etwa 55 °C kilter als in einem Standardversuch beobachtet. Der
Effekt von hoherer Vorheiztemperatur bei gleichzeitig geringerem Ammoniakanteil auf die
Lachgasselektivitit gleicht sich in etwa aus. Die Selektivitit erhoht sich bei diesem Parametersatz um
0,1 % im Vergleich zum Standardversuch.

RO 2 wird bei einem geringeren Druck und geringerer Vorheiztemperatur, dafiir jedoch mit einem
hoheren Ammoniakanteil gefahren als der Standardversuch. Der geringere Druck sollte zu einer
geringeren Lachgasselektivitdt fithren, die niedrigere Vorheiztemperatur sowie der hohere
Ammoniakvolumenanateil zu einer erhohten Lachgasentstehung [Hec1982, Per2003]. Tatsachlich zeigt
sich in RO 2, dass der Einfluss von hoherem ¢(NHs) und niedrigerer Vorheiztemperatur von nur 47,0 °C
iiberwiegt und die S(N20) im Vergleich zum Standardversuch somit 0,6 % hoher ist.

RO 3 entspricht im Parametersetup RO 2. Allerdings ist die Vorheiztemperatur 110 °C hoher gewéhlt als
in RO 2. Wie zu erwarten, wirkt sich dies direkt auf die Netztemperatur aus, die in etwa 30 °C hoher ist
als in RO 2. Die Lachgasselektivitdt wird hiervon stark beeinflusst und sinkt um 0,6 % auf einen dem
Standardversuch identischen Wert. Diese Beobachtung ist insofern interessant, als dass eine identische
Selektivitat iiber zwei sehr diverse Parametersetups erlangt werden kann. Es darf jedoch gleichermal3en
nicht auller Acht gelassen werden, dass zwar die identische Selektivitédt erreicht wird, sich die ROs
allerdings stark in ihrem Ammoniakdurchsatz unterscheiden, was wiederum im industriellen Maf3stab

zu unterschiedlichen Produktionskapazitéten fithren wiirde [Per2003].
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Bei RO 4 handelt es sich, wie im spateren Verlauf auch bei auch bei RO 8 und RO 12, um die in der
Testreihe eingebauten Wiederholversuche. Diese werden zum Schluss des Abschnitts als Einheit noch
einmal genauer diskutiert.

RO 5 ist in dieser ersten Testreihe der vorletzte Versuch bevor die Parameter wieder auf die des
Standardversuchs eingestellt werden. RO 5 wird mit dhnlichen Parametern wie RO 3 und RO 2
durchgefiihrt. Im Vergleich jedoch mit 3,0 % (LL') weniger Ammoniak dafiir mit einer
Vorheiztemperatur von 224,0 °C. Die gemessene Temperatur vor dem Katalysator ist im Vergleich zu
RO 4 etwa 18,0 °C hoher. Durch den wesentlich geringeren Ammoniakvolumenanteil féllt jedoch die
Netztemperatur auf 735,1 °C ab. Dies spiegelt sich direkt in der S(N:0) wider, die hierdurch stark
ansteigt und mit einem Mittelwert der letzten 5 Minuten von 2,2 % den hochsten Wert in dieser Reihe
zeigt. Der Einfluss einer niedrigeren Netztemperatur ist somit signifikant hoch im Vergleich zum Einfluss
der Vorheiztemperatur und des Drucks. [Hec1982, Per2003]

Zuletzt werden die Standardparameter eingestellt und das System wieder fiir etwa eine halbe Stunde
einlaufen gelassen. Die letzten 5 Minuten der Versuchsreihe zeigen wieder identische Werte zum
Standardversuch. Diese letzte Parametervariation erbringt den Beweis, dass ein Edelmetall-
Netzkatalysator in der Ammoniakoxidation reversibel arbeitet und, vorausgesetzt die Anlage wird
innerhalb einer Versuchsreihe nicht abgefahren, Ergebnisse, selbst nach vielfiltiger Anderung der

Reaktionsparameter, reproduziert.

Wie die erste Versuchsreihe wird auch die zweite unter Standardbedingungen begonnen. Es folgen

Variationen (RO 6 — RO 10) wie in Tabelle 5.3 dargestellt.

Tabelle 5.3: Parameteribersicht der RO 6 - 10. Zusatzlich die Parameter eines Standardversuchs.

Run Order (RO) Standard | 6 7 8 9 10
Volumenstrom / L h! 1140 632 1050 1037 632 1707
onuz [ % 10,53 8,00 11,00 9,50 8,00 11,00
Druck / bar 4,05 5,07 4,5 4,05 5,07 3,04
Vorheiztemperatur / °C 190 225 153 191 340 153
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Abbildung 5.9: Ergebnisse der Parametervariation von RO 6 bis RO 10.

Nach einer etwa 70-mintitigen Einlaufphase wird das Parametersetup entsprechend RO 6 eingestellt, das
im Vergleich zum Standard einen stark verringerten Ammoniakvolumenanteil aufweist. Der
Gesamtvolumenstrom ist trotz des um 1,02 bar héheren Drucks, mehr als 1000 L h' geringer als im
Standardversuch. Die Daten zeigen, dass sich der hohere Druck und das geringere ¢o(NH3) signifikant
auf die Lachgasentstehung auswirken. Grund hierfiir ist die vergleichsweise geringe Netztemperatur
[Hec1982]. Auch die leicht erhohte Vorheiztemperatur von 225 °C kann diesen Trend nicht umkehren.
Es resultiert eine N2O-Slektivitiat von 3,2 %.

Die Verringerung des Drucks und die gleichzeitige Erhohung des Ammoniakanteils in RO 7 resultieren
in einem starken Abfall der Lachgasselektivitét bei gleichzeitiger Erh6hung der Netztemperatur. Nach
einer Einlaufphase von etwa 30 Minuten stabilisiert sich das System. Die Temperatur vor dem
Katalysator stellt sich auf etwa 230 °C ein, die Netztemperatur auf 834,9 °C, was mehr als 100 °C hoher
ist, als in RO 6. Der Einfluss von hoherer Netztemperatur bei gleichzeitig geringerem Druck senkt, wie
erwartet, die Entstehung von Lachgas am Netzkatalysator [Hec1982, Per2003].

Das Parametersetup von RO 8 ist wenig vergleichbar mit den bisherigen Variationen, am ehesten kann
es jedoch mit dem Standardtest verglichen werden, wenn auch bei geringerem Volumenstrom und
Ammoniakvolumenanteil durchgefiihrt. Dies spiegelt sich auch direkt in der Temperatur nach dem

Katalysator (als Netztemperatur bezeichnet) wider. Der Unterschied dieser Temperatur im Vergleich
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zum Standardtest ist mit mehr als 60 °C signifikant hoch. Hierbei lasst sich deutlich der Einfluss der
resultierenden Netztemperatur auf die Temperatur vor dem Katalysator erkennen. Trotz vergleichbarer
Vorheiztemperatur (Standardtest: 190 °C, RO 8: 192 °C) ist die resultierende Temperatur, die vor dem
Katalysator gemessen wird, 15 °C geringer. Grund hierfiir sind sowohl die geringere Warmestrahlung
des Katalysatorpakets, als auch die geringere Warmemenge, die auf die Reaktorwandung iibertragen
wird und das Gasgemisch vor dem Katalysator aufheizt. RO 8 ist der zweite Wiederholversuch und wird
somit am Ende des Abschnitts noch einmal detaillierter diskutiert.

Das Parameterset von RO 9 liefert sehr interessante Ergebnisse. Trotz des hohen Drucks und des geringen
Ammoniakvolumenanteils ist die gemessene N,O-Selektivitat mit 1,5 % sogar geringer als bei RO 8, die
eine 15°C heillere Netztemperatur zeigt. RO 9 zeigt deutlich, welchen Einfluss eine hohe
Vorheiztemperatur (in diesem Fall 340 °C) hat. Diese gleicht in diesem Fall sowohl den um 1 atm
héheren Druck, als auch den um 1,5 % (L L) geringeren Ammoniakvolumenanteil aus. Es resultiert eine
Lachgasselektivitat von 1,5 %.

RO 10 zeigt eine S(N20) von 1,3 %, was im Vergleich zu den restlichen Ergebnissen dieser Reihe der
geringste Wert ist. Grund hierfiir ist das Zusammenspiel von hohem Ammoniakanteil, einer moderaten
Vorheiztemperatur von 153 °C und dem geringen Druck von 3,04 bar. Es resultiert die hochste
Netztemperatur der Reihe, die wiederum die geringe N.O-Slektivitat erklart [Hec1982]. Auch diese
Testreihe wird unter Standardbedingungen beendet. Es zeigen sich die erwarteten Werte fiir Selektivitét
und Temperaturen.

In folgender Tabelle sind noch einmal die Ergebnisse des Mittelwerts der letzten fiinf Testminuten jeder

RO dargestellt.

Tabelle 5.4: Mittelwerte der letzten finf Minuten der RO 6 - 10.

Run Order (RO) 6 7 8 9 10
Temperatur vor dem Katalysator (Tvorkar) / °C 269,7 |230,0 |249,9 |339,5 |227,0
Temperatur hinter dem Katalysator (Thacika) / °C 732,9 |834,9 | 7859 |770,1 838,0
N,O-Selektivitit (Snz0) / % 3,2 1,4 1,6 1,5 1,3
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Abbildung 5.10: Ergebnisse der Parametervariation von RO 11 bis RO 15.
Tabelle 5.5: Parameterlbersicht der RO 11 - 15.
Run Order (RO) Standard | 11 12 13 14 15
Volumenstrom / L h! 1140 1056 1037 1035 632 1707
onuz/ % 10,53 8,00 9,50 8,00 11,00 11,00
Druck / bar 4,05 3,04 4,05 4.5 5,07 3,04
Vorheiztemperatur / °C 190 343 192 227 47 40

Abbildung 5.10 zeigt die Versuchsergebnisse der dritten Testreihe der Parametervariationen
RO 11 - RO 15. Bei RO 12 handelt es sich um den dritten Wiederholversuch zwischen den einzelnen

Testreihen. Die gewéhlten Parameter der einzelnen ROs sind zur Veranschaulichung noch einmal in

Tabelle 5.5 aufgefiihrt.

Wie die beiden vorherigen Versuchsreihen wird auch die Dritte unter den Parametern eines
Standardversuchs begonnen. In RO 11 folgt eine starke Erhohung der Vorheiztemperatur auf 343,0 °C
bei gleichzeitig 2,5 % (L L!) geringerem Ammoniakanteil. Der Druck ist um 1,01 bar verringert im
Vergleich zum Standardtest. Die gemessene Temperatur vor dem Katalysator ist mit 347,7 °C sehr hoch

und fiihrt zusammen mit dem geringeren Druck zu einer vergleichsweise niedrigen Lachgasselektivitat

von 1,0 %.
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Der hohere Druck und die geringere Vorheiztemperatur resultieren in RO 12 in einer Lachgasselektivitat
von 1,5 %. Die um etwa 22 °C hohere Netztemperatur im Vergleich zu RO 11 gleicht diesen Einfluss
nicht aus.

RO 13 zeigt mit 2,8 % die hochste Lachgasselektivitat innerhalb dieser Reihe. Grund hierfiir ist hoherer
Druck von 4,5 bar und der geringe Ammoniakanteil von nur 8 % (L L!). Die Vorheiztemperatur von
227 °C reicht nicht aus, den Einfluss hohen Drucks und geringen ¢o(NH3) auszugleichen.

RO 14 und RO 15 sind die letzten beiden Parametervariationen bevor die Versuchsreihe unter
Standardbedingungen abgeschlossen wird. Interessanterweise scheinen die beiden Parametersets
passend aneinander anzuschlieRen. Der Verlauf beziehungsweise der Ubergang von Lachgasselektivitit
und Temperaturen zwischen den Versuchen ist nicht abrupt, wie in den meisten anderen Versuchen,
sondern fliefend. Mit S(N20) = 2,0 % in RO 14 scheint der Einfluss des hohen Drucks und der sehr
niedrigen Vorheiztemperatur besonders grof3 zu sein. Der hohe Ammoniakanteil im Feedgastrom erhoht
zwar die Netztemperatur auf 798,6 °C. Dies hat in diesem Fall allerdings keinen grof3en Einfluss auf die
Bildung von N>0O. RO 15 zeigt ein dhnliches Verhalten. Hier ist jedoch zu erkennen, dass die Laboranlage
beziehungsweise die Regelung der Vorheiztemperatur eine gewisse Trégheit mit sich bringt. Durch den
geringeren Druck in RO 15 wird eine sinkende Lachgasselektivitdt im Vergleich zu RO 14 erwartet. Dies
ist allerdings nicht der Fall. Grund hierfiir ist, dass zwar zu Beginn von RO 14 die Vorheizung komplett
ausgeschaltet wurde, der Abkiihlprozess allerdings bis zur Beendigung von RO 15 noch nicht vollends
abgeschlossen war. Es zeigt sich somit, dass die Vorheiztemperatur einen signifikanten Einfluss auf die
Lachgasselektivitit hat. Im Fall von RO 15 spiegelt sich dies in einer verhéltnismad3ig hohen
Lachgasentstehung wider.

Auch die dritte Versuchsreihe wird, wie die ersten beiden Versuchsreihen auch, unter
Standardbedingungen abgefahren. Tabelle 5.6 stellt abschlieffend die Mittelwerte der letzten fiinf

Minuten jeder Parametervariation in der dritten Versuchsreihe dar.

Tabelle 5.6: Mittelwerte der letzten fiinf Minuten der RO 11 - 15.

Run Order (RO) 11 12 13 14 15
Temperatur vor dem Katalysator (Tvorkar) / °C 347,7 | 256,4 |272,3 |177,3 | 1394
Temperatur hinter dem Katalysator (Thachkar) / °C 768,1 790,4 | 744,1 798,6 | 797,9
N,O-Selektivitit (Snzo) / % 1,0 1,5 2,8 2,0 2,2
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Abbildung 5.11: Ergebnisse der Parametervariation von RO 16 bis RO 19.
Tabelle 5.7: Parameterlbersicht der RO 16 - 19.
Run Order (RO) Standard 16 17 18 19
Volumenstrom / L h! 1140 1730 1040 1730 640
oz | Y% 10,53 8,00 11,00 8,00 11,00
Druck / bar 4,05 3,04 45 3,04 5,07
Vorheiztemperatur / °C 190 225 45 349 156

Die zuletzt durchgefiihrte Testreihe beinhaltet die ROs 16 — 19. Die Parameter der einzelnen ROs sind
zur Veranschaulichung in Tabelle 5.7 aufgefiihrt.

Wie in Abbildung 5.11 zu erkennen, steigt die Lachgasselektivitit beim Ubergang vom
Standardparameterset zu RO 16 signifikant an. Die gemessene Temperatur vor dem Katalysator ist
hierbei vergleichbar mit der eines Standardtests. Ein klarer Unterschied ist jedoch in der gemessenen
Netztemperatur erkennbar, die um mehr als 100 °C geringer ist als bei einem Standardtest. Dies wirkt
sich direkt auf die S(N20) aus und bewirkt einen Anstieg um mehr als 1,5 %.

RO 17 zeigt ein interessantes Verhalten im Hinblick auf die Vorheiztemperatur, wie zuvor bereits in
RO 14 beziehungsweise RO 15 festgestellt. Beim Parameterwechsel von RO 16 auf RO 17 wird die
Heizung der Vorlaufstrecke abgeschaltet. Da der Abkiihlprozess des Systems eine gewisse Zeit in
Anspruch nimmt, bleibt die Temperatur des Feedgases zunéchst recht hoch und fiihrt zusammen mit

dem hohen Ammoniakanteil von RO 17 zu einer starken Verminderung der N.O-Bildung. Mit
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zunehmender Zeit kiihlt das kalte Feedgas die Vorheizungsleitung herunter, was letztlich auch dazu
fiihrt, dass das Gas kélter auf den Katalysator trifft. Dies fiihrt zu steigender Lachgasselektivitit, wie sie
im Verlauf von RO 17 beobachtet werden kann.

Bei RO 18 lasst sich gleichermalien ein Zusammenhang zur Tragheit des Systems erkennen. Zwar wird
beim Parameterwechsel von RO 17 auf RO 18 die Vorheiztemperatur abrupt von 45 °C auf 349 °C erhoht,
dennoch fithrt die Verringerung des Ammoniakanteils bei gleichzeitiger Volumenstromerhéhung zu
einem Auskiihleffekt des Katalysatornetzes. Dies zeigt auch die Verringerung der Netztemperatur zu
Beginn von RO 18. Erst mit der Zeit regelt sich die Vorheiztemperatur und hierdurch die gemessene
Temperatur vor dem Netz ein. Die Netztemperatur steigt hierbei, wahrend die Lachgasselektivitat
abnimmt und sich auf einem Wert von etwa 1,1 % einpendelt.

Die letzte, durchgefiihrte Parametervariation ist RO 19, die bei geringerer Vorheiztemperatur, dafiir
aber, im Vergleich zu RO 18, bei hoherem Druck und Ammoniakanteil durchgefiihrt wird. Es resultiert
eine Lachgasselektivitdt von 1,3 %, vor allem bedingt durch den Einfluss des hoheren Drucks und der
geringeren Vorheiztemperatur. Abgeschlossen wir diese vierte und letzte Versuchsreihe mit den

Parametern des Standardversuchs.

Folgende Tabelle gibt abschlieBend eine Ubersicht iiber die gemessenen Werte der einzelnen ROs

(Mittelwert der letzten 5 Minuten).

Tabelle 5.8: Mittelwerte der letzten finf Minuten der RO 16 - 19.

Run Order (RO) 16 17 18 19
Temperatur vor dem Katalysator (Tvorkar) / °C 271,3 149,0 357,8 259,2
Temperatur hinter dem Katalysator (Tnachkat) / °C | 738,5 195,9 792,2 833,9
N,O-Selektivitit (Snz0) / % 2,5 2,4 1,1 1,3
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Vergleich der durchgefiihrten Wiederholversuche

Wie bereits im vorherigen Abschnitt angemerkt, wurden iiber verschiedene Testreihen hinweg gleiche
Parametersitze untersucht. Hierzu zdhlen RO 4 in der ersten Testreihe, RO 8 in der zweiten und RO 12
in der dritten Testreihe. Diese Versuche dienen hauptsachlich dazu, sicherzustellen, dass reproduzierbar
und somit verldsslich gemessen wurde. Gleichzeitig sind sie eine Uberpriifung darauf, ob die
eingesetzten Netzkatalysatoren reversibel sind und unabhingig von den an ihnen durchgefiihrten

Parametervariationen gleiche Ergebnisse bei gleichem Parametersatz liefern.
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Abbildung 5.12: Vergleich der Wiederholversuche zwischen den einzelnen Testreihen. Wiederholversuche sind RO 4, RO 8
sowie RO 12.

In Abbildung 5.12 ist deutlich erkennbar, dass die Wiederholversuche Werte auf vergleichbarem Niveau

liegen. Die Ergebnisse der letzten 5 Minuten der jeweiligen Versuche sind in Tabelle 5.9 dargestellt:

Tabelle 5.9: Ubersicht der Ergebnisse (Mittelwert der letzten 5 Minuten) der Wiederholversuche RO4, RO8 und RO12.

Run Order (RO) 4 ] 12
Temperatur vor dem Katalysator (Tvorkar) / °C 247,3 249.9 256,4
Temperatur hinter dem Katalysator (Thachkar) / °C 793,0 785,9 790,4
N,O-Selektivitit (Snzo) / % 1,4 1,6 1,5

Die Temperaturen vor dem Katalysator befinden sich in einem Intervall von 10 °C (247 - 257 °C), die
der Temperatur hinter dem Katalysator zwischen 786 — 793 °C, also in einem Intervall von 7 °C. Diese,
wenn auch nur marginalen Unterschiede, lassen sich hochstwahrscheinlich auf eine gewisse
vorherrschende Tragheit des Reaktorsystems (vor allem bei Temperaturwechsel) zuriickfiihren. Das
hei3t konkret, vor allem die Parameter der unmittelbar vor den Wiederholversuchen durchgefiihrten
ROs beeinflussen auch die Wiederholversuche selbst. Weiterhin spielen woméglich auch die Anzahl der

ROs einer Testreihe insgesamt und die dabei vorherrschenden Bedingungen (auch hier insbesondere
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Temperaturen) eine Rolle. Denn dadurch wird nicht nur der Reaktor an sich aufgeheizt, sondern auch
dessen Peripherie (Rohrleitungen, Einhausung etc.). Dies wiederum hat auch einen Einfluss auf die
gemessene Lachgasselektivitit. Die S(N20) bewegt sich iiber alle Versuche hinweg in einem Rahmen von
0,2 %. Der Grund fiir die hochste aller gemessenen Lachgasselektivitdten in RO 8 lasst sich auf einen
Stromausfall im Laborbetrieb zwischen den Versuchsreihen RO1-RO5 und RO 6-RO 10
zurilickfithren, der die Kalibrierung des Massenspektrometers beeinflusste. Die durchgefiihrte
Nachkalibrierung zeigt in RO 12, dass der Einfluss des Stromausfalls durchaus abgemindert kann.

In diesem Kapitel wird deutlich, dass die modifizierte Anlage zur Untersuchung von Platin/Rhodium-
Netzkatalysatoren ermoglicht, Parametervariationen innerhalb eines Tests, ohne zwischenzeitliches
Abfahren der Reaktion, durchzufiihren. Die Ergebnisse spiegeln die literaturbekannten Erwartungen in
grofden Teilen wider. Es zeigt sich, dass die eingesetzte Analytik sehr sensibel auf die Verdnderung der
Produktgaszusammensetzung reagiert und diese sauber detektiert. Die Standardparametersitze, die an
Anfang und Ende einer Versuchsreihe angefahren wurden, zeigen einen hohen Grad an
Reproduzierbarkeit und liefern den Nachweis dafiir, dass ein Netzkatalysator reversibel auf
Parametervariationen reagiert. Voraussetzung hierfiir ist der Einsatz eines neuen Netzpakets zu Beginn
einer jeden Testreihe. Die Versuche zeigen, dass es mit der vorhandenen Laboranlage moglich ist, grol3e
und komplexe Versuchsplane (Design of Experiment) durchzufiihren, die zu einem spateren Zeitpunkt zu
Datenauswertungs- und Analysezwecken genutzt werden konnen.

Die in diesem Kapitel dargelegten Sachverhalte sind der erste Schritt auf dem Weg zu einem besseren
Verstdndnis und einer verbesserten Untersuchung der Kkatalytischen Ammoniakoxidation. Die
Reaktionsparameter sind der makroskopische Hebel, um die Effizienz der Ammoniakoxidation zu

steigern.

61



5.1.3 Einfluss von Netzparametern

In Kapitel 5.1.2 wird der Einfluss von Reaktionsparametern auf die Ammoniakoxidation an
Platin/Rhodium-Katalysatornetzen untersucht. Diese stellen in der industriellen Anlage den ,,Eingriff von
aullen“ in die Reaktion dar. Die Ergebnisse von Parametervariationen finden nicht unabhéngig
voneinander statt, wie im vorherigen Kapitel deutlich geworden ist. Viel mehr sind sie miteinander
verkniipft und hingen voneinander ab.

Unter der Annahme gleicher Reaktionsparameter ergeben sich bei Einsatz des gleichen Katalysatornetzes
auch identische Ergebnisse (siehe Standardtest, Kapitel 5.1.1). Die Frage, wie Versuchsergebnisse durch
den Einsatz verschiedener Netzgeometrien und Oberflachengrof3en beeinflusst werden, soll nun in
diesem Kapitel diskutiert werden. Die Untersuchung von Netzparametern stellt die hier ndchstkleinere

Ebene in der Untersuchung der Ammoniakoxidation dar

Das Kapitel ist in zwei Abschnitte geteilt. Der erste Abschnitt beschaftigt sich mit den Ergebnissen der
Versuchsreihe von Webnetzen, die in ihrer Maschendichte, dem Drahtdurchmesser und der
Maschenweite unterschiedlich sind. Folgende Tabelle gibt eine Ubersicht iiber die untersuchten

Webnetze:

Tabelle 5.10: Untersuchte Webnetzpakete mit spezifischen Parametern. Identische Gesamtoberflachen sind farblich markiert.

Maschendichte | Drahtdurchmesser Maschenweite Katalysatoroberflache Anzahl Obeillichs
Netznummer 2 (Aorans) / it (09) 2 e R Netzpa;ket
/ cm Drant) / 4 / um / m (Einzelnetz) g /m
1 1024 60 312,5 0,000853 8 0,006822
2 1024 90 312,5 0,001279 8
3 1024 120 312,5 0,001705 6
4 455 60 468,8 0,000568 9 0,005116
5 455 90 468,8 0,000853 8 0,006821
6 455 120 468,8 0,001137 9
7 256 60 625,0 0,000426 12 0,005116
8 256 90 625,0 0,000640 8 0,005116
9 256 120 625,0 0,000853 12 -

Wie in Tabelle 5.10 zu erkennen, werden Webnetze mit einer unterschiedlichen Anzahl an Maschen pro
Quadratzentimeter, Drahtdurchmessern und Maschenweiten untersucht. Je nach Anzahl der Lagen
ergeben sich unterschiedliche Gesamtoberfldchen des Katalysatorpakets. In dieser Versuchsreihe sind die

Oberflachen nicht auf den gleichen Wert ausgelegt. Das bedeutet, dass bei Interpretation der Daten
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beriicksichtigt werden muss, dass auch die Gesamtkatalysatoroberflaiche einen Einfluss auf die
erhaltenen Ergebnisse haben kann.

Die Messwerte werden zunidchst innerhalb eines Drahtdurchmessers und dann zwischen den
Drahtdurchmessern bei gleicher Maschenweite diskutiert. Im Fokus steht hier gebildetes N2O und dessen
Abhéngigkeit von den gewdahlten Netzparametern. Alle weiteren Daten (Stickoxidselektivitdt und

Temperaturen) sind im Anhang in den Abbildungen A.3 — A.6 zu finden.
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Abbildung 5.13: Lachgasselektivitdten der einzelnen Webnetzversuche, wie sie in Tabelle 5.10 gezeigt sind.

Tabelle 5.11: N2O-Selektivitaten nach 5 h Reaktionsdauer.

Drahtdurchmesser / um 60 60 60 90 90 90 120 120 120
Maschenweite / um 312,5 | 468,8 | 625,0 | 312,5 | 468,8 | 625,0 | 312,5 | 468,8 | 625,0
N,O-Selektivitit / % 1,7 |29 [33 |15 |19 [42 |23 [1,7 |1,5

Abbildung 5.13 stellt die Lachgasselektivititen der untersuchten Webnetze dar. Die
Katalysatornetzpakete mit einem Drahtdurchmesser von 60 um zeigen mit zunehmend grof3erer
Maschenweite hohere N,O-Selektivititen. Angefangen mit einer Lachgasselektivitdt von 1,7 % bei einer
Maschenweite von 312,5 um, {iber 2,9 % bei 468,8 um Maschenweite bis hin zu 3,3 % bei 625,0 um
Maschenweite kommt dies einer Zunahme von tiber 2,6 % gleich. Wie eingangs bereits erwahnt, kann
hierbei aber auch die Gesamtkatalysatoroberfliche ursdchlich sein. Diese umfasst fiir das Netz
60/312,5 etwa 0,006822 m? und somit etwa 30 % mehr als die beiden anderen 60 um-Netze (siehe
Tabelle 5.12).
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Tabelle 5.12: Netzparameter der 60 um-Webnetzpakete.

Versuchsbezeichnung 60/312,5 1 | 60/468,8 1 | 60/625,0 1
Drahtdurchmesser / um 60 60 60
Maschenweite / um 312,5 468,8 625,0
N.O-Selektivitat / % 1,7 2,9 3,3
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,006822 0,005116 0,005116
Aufschlag im Vergleich zu kleinster Gesamtflache / % 33,3 0,0 0,0

Die Netze mit 90 um Drahtdurchmesser zeigen den gleichen Trend wie die 60 um-Webnetze. Mit

zunehmender Maschenweite steigt die N.O-Selektivitat signifikant an. Auch hier muss der Einfluss der

Gesamtkatalysatoroberfldche bertiicksichtigt werden.

Tabelle 5.13: Netzparameter der 90 um-Webnetzpakete.

Versuchsbezeichnung 90/312,5 1 | 90/468,8 1 | 90/625,0 1
Drahtdurchmesser / um 90 90 90
Maschenweite / um 312,5 468,8 625,0
N,O-Selektivitéat / % 1,5 1,9 4,2
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,010233 0,006822 0,005116
Aufschlag im Vergleich zu kleinster Gesamtflache / % 100,0 33,3 0,0

Beim Vergleich der Netze mit 120 um Drahtstidrke féllt hingegen ein

zunehmend groBerer Maschenweite sinkt die NoO-Selektivitét.

Tabelle 5.14: Netzparameter der 120 um-Webnetzpakete.

umgekehrter Trend auf. Mit

Versuchsbezeichnung 120/312,5_1 | 120/468,8_1 | 120/625,0_1
Drahtdurchmesser / um 120 120 120
Maschenweite / um 312,5 468,8 625,0
N,O-Selektivitéat / % 2,3 1,7 1,5
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,010233 0,010233 0,010233
Aufschlag im Vergleich zu kleinster Gesamtflache / % | O 0 0

Beim Vergleich innerhalb einer Drahtstéarke lasst sich erkennen, dass es Abhdngigkeiten der gemessenen

Lachgasselektivitdat von der Maschenweite gibt. Als vergleichbar angesehen werden konnen die Versuche

60/468,8 1 und 60/625,0 1 sowie 120/312,5 1, 120/468,8 1 und 120/625,0 1, da diese Versuche

innerhalb eines Drahtdurchmessers gleiche Gesamtoberfladchen aufweisen. Besonders interessant ist der

bei den 60 um-Versuchen auftretende Anstieg der Lachgasselektivitit bei Vergroferung der

Maschenweite. Ein dem entgegengesetztes Verhalten lasst sich wiederum in der 120 um-Versuchsreihe
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erkennen. Hieraus lasst sich schliel3en, dass bei grof3erem Drahtdurchmesser eine grof3ere Maschenweite
im Hinblick auf die Reduktion der Lachgasentstehung von Vorteil ist. Fiir diinnere Dréahte scheint der
umgekehrte Fall zutreffend zu sein. 60 um-Dréhte zeigen eine geringere Lachgasentstehung bei
kleineren Maschenweiten.

Wie bereits eingehend beschreiben, teilt sich dieses Kapitel in zwei Teile. Im ersten, bereits diskutierten
Teil, wurden Webnetzpakete mit unterschiedlichen Maschenweiten, Drahtdurchmessern und
Gesamtoberfldchen untersucht. Es konnte hier bereits gezeigt werden, dass die Laboranlage ermoglicht,
den Einfluss von Netzparametern im um-Bereich sichtbar zu machen. Da jedoch unterschiedlich grol3e
Gesamtoberfldchen entscheidenden Einfluss auf die resultierenden Ergebnisse zu haben scheinen, wird
im zweiten Teil der Versuchsplan dahingehend umgestellt. Zur besseren Einordung ist in Tabelle 5.15

noch einmal eine Ubersicht der Parameter der untersuchten Webnetze dargestellt.

Tabelle 5.15: Untersuchte Webnetzpakete mit spezifischen Parametern. Angepasste Versuchsreihe mit vergleichbaren
Gesamtoberflachen.

Maschendichte | Drahtdurchmesser | ViASChenWeite | yaalvsatoroberfliche Anzahl O
Netznummer 2 (Aorane) / it @ 2 gl R Netzpe;ket
/ cm Draht) / I / um / m (Einzelnetz) g h

1 1024 60 312,5 0,000853 6 0,005116
2 1024 90 312,5 0,001279 4 0,005116
3 1024 120 312,5 0,001705 3 0,005116
4 455 60 468,8 0,000568 9 0,005116
> 455 90 468,8 0,000853 6 0,005116
6 455 120 468,8 0,001137 5 0,005684
7 256 60 625,0 0,000426 12 0,005116
8 256 90 625,0 0,000640 8 0,005116
? 256 120 625,0 0,000853 6 0,005116

Tabelle 5.15 =zeigt den angepassten Versuchsplan zur Untersuchung des Einflusses von
Drahtdurchmesser und Maschenweite. Es wird deutlich, dass die Oberflachen der verschiedenen
Netzpakete nun, durch Variation der Netzlagenanzahl, aneinander angeglichen worden sind. Lediglich
das Netz mit einer Maschenweite von 455 um und 120 um Drahtdurchmesser weist eine geringfiigig
groflere Oberflache auf. Aufgrund der spezifischen Netzoberfliche dieses Webnetzes war es nicht
moglich, exakt die benétigte Oberflache mit einer vollen Anzahl an Netzlagen (kein Einsatz von halben

Netzlagen) zu generieren.

65



Die in dieser Testreihe erhaltenen Ergebnisse fiir S(N-0) sind in folgender Abbildung dargestellt:

6,0
m 312,5 ym Maschenweite
M 468,8 um Maschenweite
50 i 625 um Maschenweite

N,O Selektivitat / %
w
o

60 90 120
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Abbildung 5.14: Lachgasselektivitdten der einzelnen Webnetzversuche, wie sie in Tabelle 5.16 gezeigt sind.

Abbildung 5.14 stellt die Lachgasselektivititen der untersuchten Webnetze dar. Die
Katalysatornetzpakete mit einem Drahtdurchmesser von 60 um zeigen mit zunehmend grof3erer
Maschenweite hohere N,O-Selektivititen, was auch dem ersten Versuchsplan entspricht. Der gleiche
Trend lésst sich innerhalb der 90 um-Testreihe erkennen. Auch hier steigt mit groBer werdender
Maschenweite die Bildung von N2O an. Besonders hervor sticht die Versuchsreihe mit 120 um-Dréhten.
Hier zeigt die kleinste Maschenweite einen extrem hohen Wert fiir die Lachgasselektivitit. Ein genereller
Trend innerhalb der 120 um-Versuchsreihe lasst sich allerdings nicht erkennen. Nachdem die
Lachgasselektivitét fiir die Maschenweite von 468,8 um fillt, steigt sie bei einer Maschenweite von
625,0 um wieder an.

Um die Ergebnisse besser vergleichen zu konnen, werden diese zusammen mit den Netzparametern in

folgenden Tabellen dargestellt.

Tabelle 5.16: Netzparameter der 60 um-Webnetzpakete.

Drahtdurchmesser / um 60 60 60
Maschenweite / um 312,5 468,8 625,0
N,O-Selektivitéat / % 2,0 2,9 3,3
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,005116 0,005116 0,005116
Versuchsbezeichnung 60/312,5_2 | 60/468,8 2 | 60/625,0 2
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In der Testreihe mit 60 um-Drahten zeigt sich, dass mit grofserer Maschenweite die Bildung von N.O am
Netzkatalysator zuzunehmen scheint. Dies spiegeln auch die Versuche 60/468,8 1 und 60/625,0 1

wider, die die exakt identischen Werte fiir die Lachgasselektivitat liefern.

Die Netze mit 90 um-Drahtdurchmesser zeigen den gleichen Trend wie die 60 um-Webnetze. Mit
zunehmender Maschenweite steigt die N»O-Selektivitdt signifikant an. Von einer Interpretation der
Ergebnisse im Vergleich zu den Versuchen im ersten Teil des Kapitels wird an dieser Stelle aufgrund der

unterschiedlichen Gesamtkatalysatoroberflachen jedoch abgesehen.

Tabelle 5.17: Netzparameter der 90 ym-Webnetzpakete.

Drahtdurchmesser / um 90 90 90
Maschenweite / um 312,5 468,8 625,0
N,O-Selektivitéat / % 2,8 3,8 4,2
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,005116 0,005116 0,005116
Versuchsbezeichnung 90/312,5_2 | 90/468,8 2 | 90/625,0 2

Wie bereits beschrieben, zeigen die Versuche mit 120 um-Dréhten keinen definierten Trend und lassen
hierdurch keine Aussage iiber den Zusammenhang von Drahtdurchmesser und Maschenweite auf die

Selektivitit zu.

Tabelle 5.18: Netzparameter der 120 um-Webnetzpakete.

Drahtdurchmesser / um 120 120 120
Maschenweite / um 312,5 468,8 625,0
N,O-Selektivitét / % 5,8 3,8 4,4
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,005116 0,005684 0,005116
Versuchsbezeichnung 120/312,5 2 | 120/468,8 2 | 120/625,0 2

Neben dem Vergleich der Maschenweiten bei gleichem Drahtdurchmesser (Ergebnisse in den Tabellen
5.16 bis 5.18), soll dariiber hinaus der Einfluss des Drahtdurchmessers bei gleicher Maschenweite

herausgestellt werden.
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Folgende Tabellen geben eine Ubersicht der erlangten Ergebnisse und erlauben somit einen Vergleich.

Tabelle 5.19: Vergleich der Netzparameter und Ergebnisse von Webnetzen mit 312,5 ym Maschenweite.

Drahtdurchmesser / um 60 90 120
Maschenweite / um 312,5 312,5 312,5
N,O-Selektivitéat / % 2,0 2,8 5,8

Delta S(N:20) 0,0 0,8 3,0
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,005116 0,005116 0,005116
Versuchsbezeichnung 60/312,5 2 90/312,5 2 120/312,5 2

Tabelle 5.20: Vergleich der Netzparameter und Ergebnisse von Webnetzen mit 468,8 um Maschenweite.

Drahtdurchmesser / um 60 90 120
Maschenweite / um 468,8 468,8 468,8
N>O-Selektivitit / % 2,9 3,8 3,8

Delta S(N20) 0,0 0,9 0,0
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,005116 0,005116 0,005684
Versuchsbezeichnung 60/468,8 2 90/468,8 2 120/468,8 2

Tabelle 5.21: Vergleich der Netzparameter und Ergebnisse von Webnetzen mit 625,0 um Maschenweite.

Drahtdurchmesser / um 60 90 120
Maschenweite / um 625,0 625,0 625,0
N,O-Selektivitét / % 3,3 4,2 4,4

Delta S(N20) 0,0 0,9 0,2
Gesamtkatalysatoroberfldche / m? 0,005116 0,005116 0,005116
Versuchsbezeichnung 60/625,0 2 90/625,0 2 120/625,0 2

Schon in der graphischen Darstellung der gemessenen Selektivitdten (Abbildung 5.14) ist deutlich ein
Trend zu erkennen, der zeigt, dass die Lachgasselektivitdt bei gleicher Maschenweite und gleichzeitig
grofer werdendem Drahtdurchmesser steigt. Dies trifft fiir alle Maschenweiten und Drahtdurchmesser
zu. Eine wirklich vergleichbare Zunahme der Selektivitét lasst sich jedoch nur zwischen den 60- und

90 um-Dréhten feststellen. Diese betrégt zwischen 0,8 und 0,9 %.

In diesem Kapitel wird deutlich, dass es mit der modifizierten Anlage zur Untersuchung von
Platin/Rhodium-Netzkatalysatoren moglich ist, Netzparameter und deren Einfluss auf die Selektivitat

der Reaktion zu untersuchen. Variationen im um-Bereich einer Netzstruktur konnen verglichen und der
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Effizienzunterschied sichtbar gemacht werden. Hier spielt insbesondere die hochauflosende Analytik
zusammen mit dem modifizierten Reaktoraufbau eine entscheidende Rolle.

Nicht nur Netzparameter wie Maschenweite und Drahtdurchmesser wurden in diesem Kapitel néher
betrachtet, auch der Einfluss der eingebauten Gesamtkatalysatoroberflache hinreichend beleuchtet. Die
in diesem Kapitel durchgefithrten Versuche stellen den nichsten Schritt dar, die Einfliisse auf die
katalytische Ammoniakoxidation im um-Bereich, also dort, wo die Reaktion tatsachlich stattfindet, zu

erforschen.

69



5.1.4 Einfluss der Drahtlegierung

In den Kapiteln 5.1.2 und 5.1.3 wir der Einfluss der Reaktions- und Netzparameter auf die Ergebnisse
der Platin-katalysierten Ammoniakoxidation untersucht. Beginnend vom makroskopischen Bereich der
Parametervariation, wie sie von aulsen an OSTWALD-Anlagen vorgenommen wird, {iber den um-Bereich,
bei dem das Augenmerk auf den eingesetzten Netzen und ihren Eigenschaften liegt, soll in diesem Kapitel
nun der einzelne Draht beziehungsweise dessen spezifische Zusammensetzung und deren Auswirkung
auf die Effizienz im Fokus stehen [Han1934, Hat2008].

Untersucht werden hierbei gestrickte Netzkatalysatoren mit unterschiedlichen Rhodiumanteilen. Die
verwendeten Netze werden von der Firma UMICORE AG & Co. KG zur Verfiigung gestellt. Da es sich bei
den durchgefithrten Versuchen und den erlangten Ergebnissen um geistiges Eigentum der

UMICORE AG & Co. KG handelt, werden die Ergebnisse anonymisiert dargestellt.
Zum Einsatz kommen sechs unterschiedliche Platin/Rhodium-Legierungen, die sich lediglich in ihren
Pt/Rh-Gewichtsanteilen  (Gew.-%, g g!) unterscheiden. Alle weiteren Netzparameter wie

Drahtdurchmesser und Strickstruktur sind identisch (siehe Kapitel 4.2.1, Tabelle 4.2).

Wie auch in den Kapiteln zuvor, liegt das Augenmerk besonders auf dem Einfluss der Legierung auf die

gemessene Lachgasselektivitét, die in Abbildung 5.15 dargestellt ist:
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Abbildung 5.15: Testreihe verschiedener Rhodiumanteile in der Netzlegierung. Die Gewichtsprozente (Gew.-%) Rhodium
nehmen von links nach rechts zu.
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In Abbildung 5.15 lasst sich die Abhéngigkeit der Lachgasselektivitit vom Rhodiumanteil in der
Legierung sehr gut erkennen. Es zeigt sich, dass am Netz mit dem geringsten Rhodiumanteil das meiste
Lachgas entsteht. Mit steigendem Rhodiumgehalt verbessert sich die Effizienz des Katalysators. Es zeigt
sich eine geringere Lachgasselektivitat [Hat2008]. Aufféllig ist, dass es ein Optimum zu geben scheint,
das wahrend der Testreihe durchlaufen wird. Der letzte Versuch dieser Reihe, also das Netz mit dem

hochsten Rhodiumanteil, zeigt wieder eine leicht erhohte Selektivitat zum N-O.

100

98

96

94

NO, Selektivitat / %

92

90

Gew.-% Rh Gew.-% Rh

Abbildung 5.16: Testreihe verschiedener Rhodiumlegierungen. Die Gew.-% Rhodium nehmen von links nach rechts zu.
Dargestellt ist die NOx-Selektivitat.

Die gemessenen NOx-Selektivititen zeigen, dass sich die Performance des Katalysators mit
zunehmendem Rhodiumanteil erh6ht. Auch hier ist sichtbar, dass es ein Optimum gibt, das die hochsten
Selektivititen zeigt. Wie in der Literatur bekannt, spielt die Rhodiumanreicherung an der
Katalysatoroberflache eine wichtige Rolle bei der Oberflachenrestrukturierung und somit der Ausbildung
einer hoch aktiven und vor allem selektiven Struktur [Nil2001, Han2005, Hat2008]. In industriellen
Anlagen steigt der Rhodiumanteil an der Katalysatoroberfldche meist durch Diffusion des Rhodiums aus
der Legierung iiber die gesamte Kampagnendauer an. Ein zu hoher Rhodiumanteil fithrt nicht selten zu
schlechterer Effizienz und zu kiirzeren Kampagnenlaufzeiten durch einen dann auftretenden, erh6hten
Rhodiumverlust [Nil2001, Han2005]. Mit Versuchen, wie sie in diesem Kapitel beschrieben werden,
lassen sich gezielt Platin/Rhodium-Legierungen entwickeln, die auf das jeweilige Parameterset der

Anlage, in denen sie eingesetzt werden, adaptiert sind.
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Aus den obigen Ausfiihrungen wird deutlich, dass es folglich moglich ist, den Einfluss der Drahtlegierung
in der laborskaligen Anlage zu untersuchen. Fiir die hier verwendeten Reaktionsparameter lasst sich

eindeutig ein optimaler Rhodiumanteil in der Legierung feststellen.
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5.2 Untersuchung von Modellgeometrien unter industriellen Bedingungen

Die in Kapitel 4 beschriebene Laboranlage zur Untersuchung der Ammoniakoxidation hat sich als sehr
effektivim Hinblick auf die Untersuchung und Charakterisierung von Platin/Rhodium-Netzkatalysatoren
erwiesen. Die Reproduzierbarkeit von Versuchen sowie die Moglichkeit spezifischer Untersuchungen
verschiedener (Netz-)Parameter und Performance-Vergleiche, machen die beschriebene Anlage
besonders wertvoll im Hinblick auf die Erforschung der Ammoniakoxidation unter industriellen
Bedingungen.

Die Qualitét der beschriebenen Anlage soll nun dazu genutzt werden, tiefere Einblicke in den zugrunde
liegenden Mechanismus und die Kinetik zu erlangen. Hierfiir soll ein Katalysatortyp entwickelt werden,
der sowohl im Experiment gut zu untersuchen als auch in der Theorie beschreibbar ist. Ein Abgleich von
Ergebnissen aus Experiment und Simulation und somit zwischen Labortests und theoretischen,
stromungsdynamischen Modellierungen ist das Ziel [Rei2018].

Ein erster Versuch, die vorhandene Laboranlage zur Untersuchung einer idealisierten
Katalysatorgeometrie unter industriellen Bedingungen zu nutzen, ist der Einsatz eines Pt/Rh-
Scheibenkatalysators (Kapitel 4.2.2) in einer speziell dafiir entwickelten Halterung (Abbildung 4.5)
[Rei2018].

5.2.1 Numerische Simulation des Scheibenkatalysators

Allgemein wird zwischen laminaren und turbulenten Stromungen unterschieden. Als Indikator dafiir,
wie eine Stromung ausgebildet ist, kann die REYNOLDS-Zahl (Re=udp/u) zu Rate gezogen werden. Es
werden prinzipiell folgende Bereiche unterschieden: REYNOLDS-Zahlen < 2300 bedeuten, dass eine
Stromung laminar ist, bei Re-Zahlen zwischen 2300 - 10000 spricht man von einem labilen
Stromungsprofil beziehungsweise einem Ubergangsbereich zwischen laminarer und turbulenter
Stromung. In diesem Bereich ist die Stromung stark abhédngig von Einfliissen wie Rohrrauigkeiten. Zur
Ausbildung von konstanten Strémungsprofilen sind hier ldngere Einlaufstrecken nétig. Re > 10000
deuten auf voll ausgebildete, turbulente Stromungen hin [Vog2004].

Im Fall des hier betrachteten Scheibenkatalysators in einem Rohr ist die charakteristische Linge zur
Berechnung der REYNOLDs-Zahl der Innendurchmesser des Rohrs. Unter Verwendung der
Einlassbedingungen und einer dynamischen Viskositat u = 2,494-10-5 Pa s aus der Fluent-Datenbank,
wird fiir das beschriebene System einer Scheibe im Rohr Re = 2480 berechnet, was am unteren Ende
des Ubergangsbereichs liegt. Da der Schwellenwert zum labilen Strémungsprofil (2300 - 10000) nur
geringfiigig iberschritten wird, ist dennoch von einer laminaren Strdmung auszugehen. Bei genauerer
Betrachtung des Stromungsfelds um den Scheibenkatalysator im Rohr finden sich zwei sehr

unterschiedliche Stromungsbereiche wieder, die sich in einen oberhalb und einen unterhalb der Scheibe
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befindlichen Bereich teilen. Oberhalb der Scheibe, beginnend am Einlass der Doméne, ist die Stromung
homogen wund radial gleichférmig. Unmittelbar vor dem Scheibenkatalysator nimmt die
Gasgeschwindigkeit axial ab, bevor sie im Spalt zwischen Modellkatalysator und Wandung stark
ansteigt. In diesem Bereich beginnt auch die Anderung der Strémungsrichtung. Die Vektoren zeigen,
dass es eine Vorzugsstromung in Richtung des Spalts zwischen Katalysatorscheibe und Wandung gibt.
An dieser Stelle beginnt in axialer Richtung gesehen das zweite Strémungsregime. Durch die
Beschleunigung im Spalt und bedingt durch die Tatsache, dass hinter der Scheibe ein ruhiges
Totvolumen fast unbewegt steht, kommt es zu einer Stromungsablosung unmittelbar hinter der
Platinscheibe. Das Gas rezirkuliert in diesem Bereich und bildet eine Kehrstromung mit Turbulenzen aus
[B06s2014].

Strédmungsrichtung

Rezirkulationszone 1

Rezirkulationszone 2

Abbildung 5.17: Konturplot (linke Seite) und Vektorplot (rechte Seite) der Stromungsgeschwindigkeit um den eingebauten
Pt/Rh-Scheibenkatalysator mit 2 mm Dicke unter Annahme einer laminaren Strémung. Der vergroBerte
Ausschnitt zeigt Geschwindigkeitsvektoren, die der Strémungsrichtung entgegengesetzt sind. Adaptiert nach
[Rei2018].
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Wie durch den Messpunkt (schwarzes Kreuz) angedeutet, wird genau in diesem Bereich der
Nachlaufstromung mithilfe der implementierten Quarzglaskapillare die Probe zur QMS-Analytik
genommen [Hey2018, Sch2017]. Welche Auswirkungen dies auf die Ergebnisse hat, wird zu einem
spateren Zeitpunkt weiter diskutiert.

In obiger Abbildung 5.17 ist auf der rechten Bildseite vergrof3ert der Auslassbereich der simulierten
Doméne dargestellt. In der konvergierten Losung sind Geschwindigkeitsvektoren sichtbar, die der
Stromungsrichtung entgegengesetzt sind. Der Versuch, die Streckenlédnge zum Auslass hin zu verldngern
(von 250 auf 350 mm, siehe Abbildung 4.11), verdndert das Stromungsbild nicht.

Um auszuschlieen, dass die Annahme einer laminaren Stromung in dieser Doméne fehlerhaft ist, wird
das Stromungsfeld normal zum Scheibenkatalysator analysiert. Die Katalysatorscheibe stellt in diesem
System einen Prallkorper dar, fiir den die kritische REYNOLDS-Zahl fiir turbulente Stromung deutlich
niedriger ist, als sie fiir Stromungen im Rohr postuliert ist. Die REYNOLDS-Zahl fiir eine kreisférmige
Scheibe ist definiert als Re = udp/u mit dem Scheibendurchmesser d als charakteristische Lénge
[Bob2014]. Die Stromung hinter der Scheibe geht schnell von einer laminaren, achsensymmetrischen
Stromung (Re = 50), iiber eine asymmetrische Strémung mit gegenldaufigen Wirbeln (Re = 135), zu
einer vollig instationdren Stromung mit Stromungsablosungen (Re = 180) iiber. Bei hohen Re von 3000
zeigt die Nachlaufstromung hinter der Scheibe grof3flachige Wirbelablésung und einen vollstindigen
Zusammenbruch des laminar-symmetrischen Stromungsbildes [Jia2017].

JIANZHI et al. [Jia2017] konnten zeigen, dass die Stromung hinter einer kreisférmigen Scheibe in freier
Stromung bei einer vergleichsweise geringen REYNOLDS-Zahl stark instationidr und damit turbulent ist.
Die inhérent turbulente Natur der Stromung um den Scheibenkatalysator fiihrt zu numerischen
Problemen, wenn ein laminares Stromungsprofil angenommen wird. Sowohl die beobachtete,
umgekehrte Stromung am Auslass als auch die zweite Rezirkulationszone sind ein Anzeichen dafiir. Die
turbulente Strémung muss daher angemessen beschrieben werden, um giiltige Simulationsergebnisse

fiir die Katalysatoren unter den angewandten Bedingungen zu erhalten.

Ein moglicher Ansatz, statistisch turbulente Stromung zu bertiicksichtigen, aber zeitgleich die Wirbel
nicht aufzul6sen, ist das Arbeiten mit RANS-Modellen. Diese gehen von einer mittleren Losung fiir
Fluktuationen aus [Flu2011]. Fiir den simulierten Fall einer Platinscheibe in einem Rohr wird ein k-w-
SST-Modell von MENTER gewdhlt, das die turbulente Stromung durch die Losung von zwei zusétzlichen
Transportgleichungen fiir die turbulente kinetische Energie k und die spezifische turbulente
Dissipationsrate w beschreibt [Men1994].

Abbildung 5.18 zeigt das resultierende Stromungsprofil beziehungsweise das Geschwindigkeitsfeld,
wenn mit dem Turbulenzmodell simuliert wird. Das Konvergenzverhalten gegeniiber dem des laminaren

Falls ist deutlich stabiler. Bei genauerer Betrachtung des Stromungsfelds um den Scheibenkatalysator
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im Rohr finden sich, wie zuvor auch im laminaren Fall, zwei sehr unterschiedliche Stromungsbereiche
wieder. Der obere Bereich vom Einlass der Doméne bis zur Katalysatorscheibe dhnelt dem laminaren
Fall, wobei die Stromungsgeschwindigkeit zum Spalt hin und im Spalt selbst geringer ist als im zuvor
betrachtet laminaren Fall. Der Bereich unterhalb der Katalysatorscheibe unterscheidet sich bei Annahme
einer turbulenten Stromung sehr deutlich vom betrachteten laminaren Fall. So gibt es hier lediglich noch
eine Rezirkulationszone, in der die Stromung langsamer ist als im laminaren Fall. Die Vermischung von
Stromen unterschiedlicher Geschwindigkeit stromabwarts der Rezirkulationszone ist deutlicher
ausgepragt. Des Weiteren treten bei Verwendung des Turbulenzmodells am Auslass der Doméne keine
gegenlaufigen Geschwindigkeitsvektoren auf, was dafiirspricht, dass die turbulente Losung eine
physikalisch genauere Beschreibung der Realitdt darstellt. Mit dem k-w-SST-Modell wird das
Stromungsfeld tiber den Scheibenkatalysator effizient gelost und liefert im Gegensatz zum laminaren

Fall das plausiblere Ergebnis.

Stréomungsrichtung

Abbildung 5.18: Konturplot (linke Seite) und Vektorplot (rechte Seite) der Stromungsgeschwindigkeit um den eingebauten
Pt/Rh-Scheibenkatalysator mit 2 mm Dicke unter Annahme einer turbulenten Strémung. Der vergroBerte
Ausschnitt des Auslasses der Doméne zeigt, dass keine Geschwindigkeitsvektoren der Strémungsrichtung
entgegengesetzt sind. Adaptiert nach [Rei2018].

76



In den zuvor beschriebenen Simulationen wurde der Scheibenkatalysator mit einer Dicke von 2,0 mm
untersucht. Wie in Kapitel 4.2.2, Abbildung 4.8 gezeigt, werden im Rahmen dieser Arbeit neben 2,0 mm
dicken Scheibenkatalysatoren auch diinnere, lediglich 0,5 mm dicke Scheiben eingesetzt. Da die
Stromung iiber kreisformige Scheiben durch das d/h-Verhaltnis beeinflusst wird, sollte die Variation der
Scheibenstdrke zu unterschiedlichen Stromungsregimen im Nachlauf der Scheibe fithren. Um zu
beurteilen, wie sich dies auf das Gesamtstromungsfeld auswirkt, werden zwei Scheiben mit gleichem
Durchmesser, aber unterschiedlicher Dicke als Modellkatalysatoren simuliert (siehe Abbildung 5.19).
Vom Bereich des Einlasses der Doméne bis zum Scheibenkatalysator ist das Geschwindigkeitsfeld bei
beiden Scheiben identisch und wird somit nicht von der Scheibendicke beeinflusst. Unterschiede treten
erst im Ringspalt zwischen Katalysatorscheibe und Reaktorwand auf, wo die Dicke der Scheibe das
Stromabloseverhalten beeinflusst. Dies fiihrt zu unterschiedlich ausgepriagten Rezirkulationszonen,

wobei die Rezirkulationsstromung bei der 0,5 mm dicken Scheibe stiarker ausgepragt ist.

h oy
o

Abbildung 5.19: Vergleich der Strémungsgeschwindigkeiten um einen Scheibenkatalysator mit a) 2,0 mm und b) 0,5 mm
Dicke. Adaptiert nach [Rei2018].

77



Stromung mit Reaktion gekoppelt

In diesem Abschnitt wir der Einfluss der Stromung (laminar und turbulent) auf katalytische Aktivitat des
zuvor fluiddynamisch untersuchten 2,0 mm dicken Scheibenkatalysators untersucht. Verglichen werden
beide Stromungsmodelle sowohl im Hinblick auf Umsatz von Ammoniak an der katalytisch aktiven
Oberflache als auch auf die resultierenden Selektivititen zu NO, N2O und N,. Der Ammoniakumsatz ist
bei turbulenter Stromung geringfiigig hoher und betrdgt aufgrund der vergleichsweise geringen
Katalysatoroberflache insgesamt etwa 6 %. Die Produktselektivititen zu NO, N.O und N sind in beiden

Fallen identisch. Unter den gewéhlten Reaktionsbedingungen wird kein Stickstoff gebildet.

Tabelle 5.22: Bestimmte Werte flir den Umsatz und die Selektivitdten im laminaren oder turbulenten Fall.

Parameter laminare Stromung turbulente Strémung
Ammoniakumsatz Xz / Y% 5,9 6,0
Selektivitdt NO Sno / % 99,7 99,7
Selektivitat N.O Snzo / % 0,3 0,3
Selektivitit No Sn2 / % 0,0 0,0
Ausgangstemperatur TReaktorausgang / “C 308 355

Die niedrigere Ausgangstemperatur Treakiorausgang 1M laminaren Fall passt nicht zu den
Selektivitatsmustern, die fiir beide Félle vergleichbar sind und somit gleiche Reaktionswérme freisetzen
sollten. Grund hierfiir ist, die im laminaren Fall auftretende Riickstromung in die Doméne. Eine weitere
Ursache liegt im Unterschied des Warmeiibergangs von der heien Wand auf das kalte Gas, der
wiederum durch das Stromungsfeld bestimmt wird. Der Anteil des Warmeintrags durch die Reaktion
kann in beiden Féllen als nahezu gleich angenommen werden.

Neben der globalen end-of-pipe-Bestimmung der Selektivititen und des Umsatzes werden die
Auswirkungen von laminarer und turbulenter Strémung auf die Bildung von N,O auf der Vorder- und
Riickseite des Scheibenkatalysators untersucht. Folgende Abbildung (5.20) stellt den Konturplot der
N,O-Selektivitit auf Vorder- und Riickseite des Scheibenkatalysators fiir den laminaren und den

turbulenten Fall dar.
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Laminare Stromung Turbulente Strémung
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Abbildung 5.20: Lachgasselektivitat an Vorder- und Riickseite des Scheibenkatalysators fir den laminaren und den
turbulenten Fall. Adaptiert nach [Rei2018].
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Die hochste Sn20 kann beim turbulenten Stromungsfall an den Réndern des stromaufwérts gerichteten
Teils der Scheibe festgestellt werden. Im Vergleich dazu, ist die N2O-Selektivitdt in der Mitte der
Oberflache und auf der stromabwiérts gelegenen Oberfldche nur gering. Die mittlere N,O-Selektivitdt ist
bei laminarer Stromung hoher und gleichmaf3iger iiber Vorder- und Riickfliche verteilt. Die hohere
Selektivitdt auf der Riickseite bei laminarer Stromung ist auf die ausgeprédgtere Kehrstromung
zurilickzufiihren, durch die nicht umgewandeltes NHjs effizient zur Katalysatoroberfldche transportiert
wird. Die N,O-Selektivitit nimmt zu, wenn die Diffusionsgrenzschicht mit zunehmender
Geschwindigkeit abnimmt, da es hierdurch zu erhohtem NHs-Transport zur Oberfliche und somit zu
erhohten Bildungsgeschwindigkeiten aller Produkte, besonders N,O, kommt. Es ist erkennbar, dass die
Oberflachentemperatur des Katalysators unabhéngig von der Art der Stromung ist. Ob laminar oder

turbulent, sie liegt in beiden Fallen im Bereich von 925 - 930 °C.

Zur Untersuchung der lokalen Auswirkungen einer laminaren beziehungsweise turbulenten Strémung
auf die durch eine Scheibenmodellgeometrie katalysierte Ammoniakoxidation, werden zwei spezifische
Positionen in der untersuchten Doméne genauer betrachtet. Hinter der Scheibe wird die Stelle
untersucht, die der Position des Kapillareingangs im Laborreaktor entspricht, das heit 20 mm zentral
unterhalb der Modellgeometrie. Die zweite Position befindet ich im oberen Teil der Doméne, 10 mm

oberhalb des Scheibenkatalysators. Auch diese Position befindet sich zentral in der Mitte des
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Reaktorrohres. Sowohl die mittels CFD bestimmten Stoffmengenanteile von NHs, NO, N»O, O, als auch

die bestimmten Temperaturen sind in Tabelle 5.23 vergleichend aufgefiihrt.

Tabelle 5.23: Bestimmte Werte fir den Umsatz und die Selektivitdten im laminaren oder turbulenten Fall fir den Messpunkt
10 mm oberhalb der Katalysatorscheibe.

Messposition 10 mm

vor dem Parameter laminare Stromung turbulente Stromung
Scheibenkatalysator

Stoffmengenanteil NHs | xwmus 0,11 0,11
Stoffmengenanteil NO | xno 0,00 0,00
Stoffmengenanteil N2O | xnzo 0,00 0,00
Stoffmengenanteil O> | xo2 0,19 0,19

Temperatur T10mm/ °C 180 180

Tabelle 5.24: Bestimmte Werte fiir den Umsatz und die Selektivitdten im laminaren oder turbulenten Fall fiir den Messpunkt
20 mm unterhalb der Katalysatorscheibe.

Messposition 20 mm

unterhalb des Parameter laminare Stromung turbulente Strémung
Scheibenkatalysators

Stoffmengenanteil NHs | Xnus 0,07 0,09
Stoffmengenanteil NO | xno 0,03 0,02
Stoffmengenanteil N2O | xn20 5,0-10° 2,5-10°
Stoffmengenanteil O, X02 0,15 0,17

Temperatur T20mm/ °C 403 309

Wie durch die vorherigen Untersuchungen zu erwarten, sind die Stoffmengenanteile der Komponenten
fiir den Messpunkt 10 mm oberhalb der Modellgeometrie fiir den laminaren und den turbulenten Fall
identisch. Somit zeigt sich, dass der Transport durch Konvektion in axiale Richtung unter den
untersuchten Bedingungen an diesem Ort im Bereich der stagnierenden Stromung starkeren Einfluss hat
als die Diffusion. Dieses hdngt ebenfalls von der lokalen Geschwindigkeit ab, die zur Scheibe hin
abnimmt.

Ein anderes Bild zeigt sich an der Position des Eingangs der Probenahmekapillare (Tabelle 5.24). Hier
werden Stromungsfeldeffekte beobachtet. Aufgrund der beiden ausgeprédgten Rezirkulationszonen im
laminaren Fall, sind niedrigere NHs- und O»-Stoffmengenanteile zu erkennen. Grund hierfiir ist, dass
Edukte durch Rezirkulation wieder an die Katalysatoroberflache gelangen und somit umgesetzt werden.

Dies spiegelt sich auch in der Produktbildung wider, die fiir den laminaren Fall grof3er ist. Die turbulente
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Stromung fiihrt zu einer stirkeren Vermischung hinter der Platinscheibe. Die sich ergebenden
Stoffmengenanteile der Produkte NO und N-,O sind geringer, da der Anteil an nicht umgewandeltem

Ammoniak hoher ist, was auch die im turbulenten Fall auftretende, niedrigere Temperatur erklart.

Die vorherigen Untersuchungen haben eine in hohem Maf3e vom Ort der Probenahme abhéngige
Produktgaszusammensetzung gezeigt. Eine reprédsentative Aussage iiber die auf der Platinscheibe
ablaufenden Reaktionen lésst sich daher nicht treffen.

Wie bereits beschrieben, handelt es sich bei dem eingesetzten Modellkatalysator in Form einer Scheibe
um einen Prallkérper, an dem die auftreffende Strémung radial gleichméf3ig abstromt. Solche
Katalysatorformen werden bereits seit langem in Stagnationsstromungsreaktoren untersucht, um
Informationen iiber Oberflichenreaktionsmechanismen zu gewinnen [Houl986, Die2014].
Aussagekriftige Daten werden aus Messungen in der viskosen Grenzschicht gewonnen, die sich an der
Katalysatorwand, also auf der Oberfldche der Scheibe, bildet. Dies ist letztendlich auch der Bereich, der
untersucht wird.

Abbildung 5.21 zeigt Stoffmengenanteile und Temperatur in Abhangigkeit vom axialen Abstand zur

Mitte der stromaufwérts gelegenen Katalysatoroberfléche.
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Abbildung 5.21: Stoffmengenanteile Ammoniak und Stickstoffmonoxid sowie Lachgas (A) und Temperatur (B) in
Abhangigkeit vom axialen Abstand zur Mitte der Katalysatoroberflache.

Es ist zu erkennen, dass bis zu einem Abstand von etwa 1,4 mm zur Scheibenoberfliche keine
Verdnderung der Eduktgaszusammensetzung beziehungsweise der Temperatur stattfindet. Erst ndher an
der Oberflache, also im Grenzschichtbereich (O - 1,4 mm) ist eine Verdnderung der Stoffmengenanteile
und der Temperatur erkennbar. Die steilen Gradienten signalisieren die Bildung der Grenzschicht, die

etwa 0,8 mm dick ist. Die sehr niedrige Ammoniakkonzentration an der Oberflache deutet darauf hin,

81



dass sich die Reaktion im Bereich der Massentransferlimitierung befindet. Als Produkte werden NO und
N->O detektiert. No wird nicht gebildet. Um représentative Aussagen iiber die ablaufenden, katalytischen
Reaktionen an einem Scheibenkatalysator treffen zu konnen, muss die Probenahme in der sehr diinnen
Grenzschicht erfolgen. Dies erfordert neben speziellen Reaktorkonzepten den Einsatz von nur um grof3en
Probenahmekapillaren, deren Messpunkt genau ausgerichtet und bestimmt werden muss. So konnen
ortlich aufgeloste Daten aus dem Grenzschichtbereich gewonnen werden, die unter den
massentransferlimitierten Bedingungen eine Bewertung des implementierten mikrokinetischen Modells

ermoglichen [Nog2008, Hor2010].

Kapitel 5.2.1 zeigt in der theoretischen Untersuchung eines Scheibenkatalysators als Modellgeometrie
in der Laboranlage, dass es neben stromungstechnischen Besonderheiten auch Herausforderungen in
der praktischen Umsetzung von geeigneten Probenahmepunkten gibt. Zwar lasst sich das System der
Katalysatorscheibe im Rohr mit einem vereinfachten Turbulenzmodell beschreiben, es bleibt jedoch die
Frage offen, ob es reprisentativ und nachhaltig ist, globale Reaktionsdaten, die unabhingig von
Stromungsmustern sind, zu bestimmen. Zuséatzlich ergeben sich mit derartigen End-of-Pipe-Messungen
verbundene Probleme, wie zum Beispiel das Auftreten von Sekundarreaktionen unterhalb des
Scheibenkatalysators, die das Ergebnis verfalschen konnen. Diese Ausfithrung kann nur dann eine
Alternative darstellen, wenn keine detaillierten, rdumlichen Informationen erforderlich sind. In
Anbetracht der reaktionstechnischen Herausforderungen, die sich bei der Untersuchung der
Ammoniakoxidation mit Katalysatormodellgeometrien aufgrund von Stréomungsinstabilititen bei
niedrigen Re ergeben, lasst sich nach dieser theoretischen Betrachtung bereits erahnen, dass sich In-situ-

Messungen innerhalb der derzeitigen Reaktorgeometrie voraussichtlich schwierig gestalten wiirden.
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5.2.2 Experimentelle Untersuchungen des Scheibenkatalysators

Neben den im vorherigen Abschnitt beschriebenen, numerischen Untersuchungen des
Scheibenkatalysators als Modellgeometrie, werden Experimente unter Einsatz dieses
Scheibenkatalysators in der laborskaligen Anlage (siehe Kapitel 4.1) durchgefithrt. Wie in der
numerischen Untersuchung festgestellt, muss bei der Interpretation der experimentellen Ergebnisse
bedacht werden, dass die Probenahme mithilfe der implementierten Quarzglaskapillare in einem Bereich
hinter der Platinscheibengeometrie stattfindet, die nicht reprasentativ fiir die globale, katalytische
Aktivitét ist und zusatzlich stark von der vorherrschenden Stromungseigenschaft abhingt (siehe Kapitel

5.2.1).

Im ersten durchgefiihrten Versuch wird ein scheibenférmiger Platinmodellkatalysator mit einem
Durchmesser von 24,0 mm und einer Dicke von 2,0 mm in eine Stahlhiilse (Abbildung 4.8) eingebaut
und im Laborreaktor (Kapitel 4.1) unter Reaktionsbedingungen wie in Tabelle 4.7 beschrieben
untersucht.

Im Gegensatz zu den in Kapitel 5.1 untersuchten Pt/Rh-Netzkatalysatoren zeigt die Modellgeometrie ein
verandertes Reaktionsverhalten und somit andere Selektivitatsmuster und
Produktgaszusammensetzungen. In Abbildung 5.22 ist zu erkennen, dass nach der Ziindung die Reaktion
fiir etwa 28 Minuten mit einem Umsatz von 30 % ablauft. Kurz vor Versuchsminute 30 erfolgt ein
plotzlicher Anstieg des Umsatzes auf iiber 80 %, was sich direkt auf das Selektivititsmuster auswirkt.
Die zuvor hohe N»-Selektivitat von iiber 90 % innerhalb der ersten 30 Minuten kehrt sich um und sinkt
signifikant bei Minute 30 auf unter 40 %. Gleichzeitig steigen NO- und N,O-Selektivitit auf
40 beziehungsweise 20 % an.

Die N»O-Selektivitit bleibt fiir den Rest der Versuchslaufzeit nahezu konstant, wobei die NO-Selektivitat
nach dem Durchlaufen eines Maximums wieder stetig abnimmt. Nachdem die Stickstoffselektivitét ein
Minimum durchlaufen hat, steigt sie ab der 30.Minute stetig an. Dieser Trend lasst sich bis zum
Versuchsende feststellen. Die beobachteten Verlaufe der Selektivititen und des Umsatzes zeigen, dass
mit der untersuchten Katalysatorscheibe innerhalb des einstiindigen Experiments kein stationarer
Zustand der katalytischen Aktivitdt erreicht wird. Das Produktprofil zeigt, dass die Reaktion nicht
selektiv zum gewiinschten Produkt NO abléduft. Die hohe Nj-Selektivitit, die zum ersten Mal im
Laborreaktor gemessen werden konnte, lasst sich auf eine geringe Katalysatortemperatur zuriickfiihren.
Stickstoff ist in einem Temperaturbereich von unter 330 °C das Hauptprodukt der Oxidation von
Ammoniak [Bae2005, Per2003]. Ein Zusammenhang zwischen den Selektivititen, dem Umsatz und der
gemessenen Temperatur ladsst sich nicht erkennen. Ab der 30. Reaktionsminute wére zu erwarten, dass
aufgrund der erhohten NO- und N,O-Selektivitéit, ein Anstieg der Temperatur folgt. Wie zu erkennen ist,

bleibt die gemessene Temperatur hinter dem Katalysator jedoch unbeeinflusst.
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Abbildung 5.22: Vergleich von Umsatz, Selektivitdt und Reaktortemperatur fir den Versuch mit Scheibenkatalysator
(d =24,0 mm, h = 2,0 mm), eingebaut in einer Edelstahlhiilse.

Die eingesetzte Katalysatorscheibe wird nach dem Versuch mittels Rasterelektronenmikroskopie
untersucht. Wenn es zu Reaktionen an der Oberfliche gekommen sein sollte, sollte dies an einer

Restrukturierung der Katalysatoroberflache erkennbar sein [Nil2001, Han2005].

x30

Abbildung 5.23: Eigene REM-Aufnahme des Edelmetallscheibenkatalysators (d = 24,0 mm, h = 2,0 mm) nach der Reaktion.
Gezeigt ist der Ubergang von der vollen Scheibe auf eine der drei Auflagerflachen.

Die in Abbildung 5.23 dargestellte REM-Aufnahme des Scheibenkatalysators zeigt, dass sich auf der
Oberflache lediglich Ablagerungen in Form von um-grof3en Partikeln, die von der Herstellung der

Scheibe riihren, befinden. Oberfldchenrestrukturierungen in Form von Blumenkohlstrukturen [Nil2001,
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Han2005], die auf eine stattgefundene, katalytische Oberflachenreaktion von Ammoniak hindeuten,
lassen sich nicht erkennen. Dies deutet darauf hin, dass keine katalytischen Reaktionen auf der
Katalysatoroberflache stattgefunden haben oder, dass die typischen Restrukturierungen unter den
speziellen Stromungsbedingungen nicht auftreten.

Wie in Abbildung 5.23 zu erkennen, zeigt selbst die Auflagerfliche des Scheibenkatalysators, die in
direktem Kontakt zur beheizten Reaktorwand steht und somit auch einer der heiBesten Bereiche der
Scheibe darstellen sollte, keine Oberflachenrestrukturierung. Somit bleibt die Frage, was zum
beobachteten Ereignis zwischen Minute 28 - 30 fiihrt. Die Temperaturmessung lasst hier keine
Riickschliisse zu. Dennoch muss es in einem Bereich des Reaktors um die Katalysatorscheibe zu einer
Reaktion kommen, die das Selektivitdtsmuster und den Umsatz entsprechend beeinflusst. Bei genauerer
Betrachtung des Reaktorsystems féllt auf, dass die Scheibenmodellgeometrie vollstdndig von
Hochtemperaturstahl umgeben ist. Wie in der Literatur bekannt [Con1967], sind Stahloberflachen hoch
reaktiv und fithren zu einer unselektiven Zersetzung von Ammoniak.

Um herauszufinden, ob es in dem oben beschriebenen Experiment tatsdchlich zu einer Reaktion an der
Edelstahloberflache der Bauteile um den Modellkatalysator herum kam, wird ein Blindversuch ohne
Katalysator aber unter ansonsten identischen Bedingungen durchgefiihrt. Es wird lediglich ein

Katalysatorhalter aus Edelstahl installiert.
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Abbildung 5.24: Leerrohrversuch mit eingebauter Edelstahlhiilse.

Beim Vergleich des Versuchs mit eingebautem Edelmetallkatalysator gegeniiber dem Leerrohrversuch
fallt auf, dass sich die Verldaufe der Selektivititen und Umsétze grundsatzlich dhneln. Wie auch bereits
beim Einsatz der Katalysatorscheibe lasst sich im Leerrohrversuch ebenfalls ein Ereignis kurz vor der
30. Reaktionsminute feststellen, bei dem sich abrupt sowohl Umsatz als auch Selektivitit der
Komponenten dndert.

Da im Leerrohr keine Reaktion stattfinden sollte, ist der hohe Ammoniakumsatz ein Indikator fiir eine
katalytische Aktivitat der stahlernen Reaktorwand und eventuell der vorhandenen Einbauten, wie der
des Thermoelements. Die groRe Ubereinstimmung der Aktivititen von Scheibenkatalysator und Leerrohr
machen es schwer zu unterscheiden, welche Beitrdge zur katalytischen Aktivitdt vom Leerrohr, somit
vom Edelstahl und welche vom Scheibenkatalysator ausgehen. Der beim Versuch mit dem
Modellkatalysator festgestellte, hohere NHs-Umsatz lésst sich vermutlich darauf zuriickfithren, dass in
der Rezirkulationszone hinter der Katalysatorscheibe der Ammoniakumsatz hoher ist, was wiederum zu
niedrigeren NHs-Konzentrationen am Eingang der Quarzglaskapillare fiihrt. Dieser Effekt wird im
Leerrohrexperiment nicht beobachtet.

Wie bereits beschrieben, deuten die Beobachtungen auf eine unselektive, jedoch sehr reaktive Umgebung
innerhalb des Reaktors hin, die nicht katalysatorabhdngig ist. Diese Blindaktivitat lasst sich auch an der

eingesetzten Edelstahlhiilse erkennen (Abbildung 5.25).
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Abbildung 5.25: Bild einer neuen beziehungsweise polierten Edelstahlhilse (A) und der beim Leerrohrversuch eingesetzten
Hulse (B).

Wie in obiger Abbildung (5.25) zu erkennen, zeigt die Edelstahlhiilse nach der Reaktion (B) eine stark
oxidierte Oberflache. Dies trifft insbesondere fiir den unteren Hiilsenteil, also unterhalb der Netzebene,
zu. Da die Edelstahlhiilse im Reaktor in einem Bereich lokalisiert ist, der durch den aul3en angebrachten
Heizmantel auf 600 °C aufgeheizt wird, kann davon ausgegangen werden, dass das Ammoniak-Luft-
Gemisch im Reaktor auf der Edelstahloberfliche der Hiilse geziindet wird. Die Zersetzung von
Ammoniak an heillen Edelstahloberflachen bei Temperaturen von grofder 250 °C ist bekannt und wird
in der Literatur beschrieben [Con1967]. Die hohe Blindaktivitdt des Reaktors wird daher auf katalytische
Reaktionen an den Edelstahloberflachen im Reaktor zuriickgefiihrt. Neben der Reaktorwandung ist das
eingebaute Thermoelement (Schutzrohr aus Inconel®, eine CrNi-Legierung) ein weiteres Bauteil, an dem
unselektive Nebenreaktionen an einer Stahloberflache auftreten konnen. Dariiber hinaus besteht die
Moglichkeit, dass iiber den Zeitraum mehrerer Versuche, Platinabscheidungen auf das Thermoelement
gelangen. Diese konnten im weiteren Verlauf ebenfalls zu auftretenden Reaktionen fithren und somit

die Messung erhohter Temperaturen bedingen.

Die zuvor festgestellte, katalytische Aktivitdt des Reaktors fiihrt dazu, dass die Untersuchung eines
Modellkatalysators mit der derzeitig im Einsatz befindlichen Edelstahlhiilse nicht moglich ist. Aus diesem
Grund soll die Aktivitdt des Reaktors reduziert oder gar vollends eliminiert werden. Um den katalytisch
aktivsten Bereich moglichst effizient zu inertisieren, wird der Reaktor in seinen einzelnen Bauteilen
betrachtet und bewertet. Das vorgewadrmte Reaktionsgemisch gelangt nach dem statischen Mischer in
den Bereich der stihlernen Verteilerplatte, die oberhalb des Katalysators lokalisiert ist. Hierunter
befindet sich der eigentliche Katalysatorhalter, in dem der Modellkatalysator fixiert ist (siehe

Abbildung 5.26). Der Hiilse nachgelagert befinden sich die Probenahmekapillare und das
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Thermoelement zur Messung der Temperatur unmittelbar hinter dem Katalysator. Alle beschriebenen

Bauteile sind aus Edelstahl gefertigt und somit potenziell katalytisch aktiv.

30 mm

Verteilerplatte

Reaktorwand

Reaktorhlse

Scheibenkatalysator

Quarzglaskapillare ——

Thermoelement

Abbildung 5.26: Schnittdarstellung des verwendeten Reaktors mit eingebauter Stahlhiilse und Scheibenkatalysator. Adaptiert
nach [Rei2018].

Die den Katalysator tragende Hiilse befindet sich direkt unterhalb des auf der Auf3enwand angebrachten
Heizmantels und besitzt hierdurch die hochste Temperatur (mindestens 600 °C). Der Fokus liegt somit
darauf, besonders in diesem Bereich intertes Material zur Katalysatorfixierung einzusetzen. Ein
moglicher Losungsansatz hierfiir ist der Ersatz der stdhlernen Katalysatorhiilse durch einen Nachbau aus
Quarzglas, um die katalytische Aktivitat des Reaktors zu reduzieren (siehe Abbildung 5.27 A). Quarzglas
ist temperaturbestindig bis 1350 °C und verfiigt iiber eine hohe chemische Inertheit [Jon2011,
Kra2005]. Um auch die zweite mogliche Quelle fiir unselektive Nebenreaktionen, ndmlich die Oberflache
des Thermoelements, zu eliminieren, wird eine spezielle Quarzglaskappe angefertigt, die auf die Spitze
des Thermoelements aufgesteckt wird. Die Quarzglaskappe verhindert die Ziindung von nicht
umgesetztem Ammoniak oder Sekundarreaktionen des Produktgasstroms und kann bei Bedarf beliebig

oft getauscht werden.
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Abbildung 5.27: A) Neu entwickelte Quarzglashiilse, in die der Scheibenkatalysator eingesetzt wird. B) Quarzglaskappe auf
Thermoelement. Adaptiert nach [Rei2018].

Zur Untersuchung der Aktivitdt der Quarzglaskomponenten im Vergleich zu Edelstahl wird ein weiterer
Leerrohrvesuch durchgefiihrt. Im Fokus steht hierbei vor allem der Unterschied, der vom Thermoelement
gemessenen Temperatur hinter dem Katalysator, die nun mehr als 200 °C geringer ist. Ein
Isolationseffekt der Thermoelementspitze kann, wie in den Netzexperimenten mit und ohne Kappe
gezeigt wurde (Temperatur blieb vom Einsatz der Quarzglaskappe unbeeinflusst), ausgeschlossen
werden. Folglich sind die hohen Temperaturen, die mit dem Thermoelement in den Leerrohr- und
Scheibenkatalysatorexperimenten gemessen wurden, das Ergebnis einer NHs-Oxidation auf der
metallischen Oberfliche des Thermoelements. Ein weiterer Grund hierfiir kann die Reaktion von
Ammoniak an Pt-Ablagerungen auf dem Thermoelement sein, die aus fritheren Experimenten stammen.
Das geziindete Thermoelement misst die Ziindtemperatur und nicht die tatsdchliche Temperatur hinter
der Katalysatorscheibe. Die hohere Ammoniakkonzentration hinter dem Scheibenkatalysator im
turbulenten Fall erklart somit auch die hohere gemessene Temperatur. Der Einsatz der Quarzglaskappe
im Reaktionsaufbau erweist sich somit als zielfithrend und liefert die gewiinschten Ergebnisse.

Auch die katalytische Aktivitat der Quarzglashiilse als Katalysatortrager wird in einem Leerrohrversuch
untersucht. Anders als erwartet reduziert der Einsatz dieser Hiilse die Blindaktivitédt jedoch nicht. Der
gemessene Umsatz ist hoher als in den vorherigen Leerrohr- und Modellkatalysatorexperimenten (siehe

Abbildung 5.28).
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Abbildung 5.28: Leerrohrversuch mit eingebauter Quarzglashdilse.

Die Ergebnisse des Leerrohrexperiments mit eingebauter Quarzglashiilse und Quarzglaskappe auf dem
Thermoelement zeigen einen vergleichsweise frithen Anstieg des NHs-Umsatzes bereits nach etwa 12
Minuten. Nach rund 22 Minuten erfolgt ein weiterer Anstieg des NHs-Umsatzes. Grund fiir diese
schrittweise Erhohung konnte die Aktivierung zusitzlicher Stahloberflaichen im Reaktor durch
Wairmeleitung sein. Die Selektivitdtsverteilung ist vergleichbar mit der aus dem Leerrohrtest, der mit
einer Stahlhiilse durchgefithrt wurde. Der starke Umsatzanstieg spiegelt sich nicht direkt in der
gemessenen Temperatur wider. Beide Verldaufe sind scheinbar unabhingig voneinander. Dieses
Verhalten konnte ein Effekt der langsameren Warmeiibertragung auf das Thermoelement durch die

Quarzglaskappe sein, wodurch es zu einem zeitlichen Versatz kommt.

Nachdem ein Teil des Reaktors, ndmlich die heilleste Zone unmittelbar unter dem Heizmantel liegend,
mittels einer Quarzglashiilse intertisiert und zuséitzlich das Thermoelement mit einer Quarzglaskappe
geschiitzt wird, wird ein weiter Test mit einer Katalysatorscheibe durchgefiihrt. Die hier eingesetzte
Scheibe entspricht in Durchmesser und AbmafRen der Auflagerflachen der Scheibe, wie sie auch in dem
zuvor diskutierten Versuch untersucht wurde. Die Dicke der Scheibe ist jedoch auf 0,5 mm reduziert.
Dies soll zu einer schneller Warmeiibertragung auf die Scheibe wiahrend des Vorheizprozesses fiihren
und so die Ziindung vereinfachen. In folgender Abbildung (5.29) werden die gemessenen Selektivtiaten

und der Umsatz des Versuchs dargestellt:
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Abbildung 5.29: Vergleich von Umsatz, Selektivitdt und Reaktortemperatur fiir den Versuch mit Scheibenkatalysator
(d =24,0 mm, h = 0,5 mm), eingebaut in einer Quarzglashiilse.

Es zeigt sich ein ~20 % niedrigerer Ammoniakumsatz als im Blind-Quarzglas-Experiment. Damit einher
geht eine deutliche Temperaturabsenkung um 52 °C. Die hohere NO-Selektivitat deutet darauf hin, dass
auf dem Scheibenkatalysator ein hoherer Anteil NH3; umgesetzt wird als auf unselektiven Oberflachen
im Reaktor. Nicht nur, dass die Bildung von Nebenprodukten exothermer ist, was zu einer héheren
Temperatur im Reaktor fithrt, sondern auch Sekundarreaktionen mit nicht umgesetztem NHs werden in
ihrer Gegenwart gefordert. Dies fiihrt infolgedessen zu einem hoheren Ammoniakumsatz. Allerdings
kann auch das gewiinschte Produkt NO mit NHs zu N, reagieren. Im Hinblick auf die fiir die
Katalysatormodellgeometrien gefundenen Bedingungen der partiellen Umwandlung ist diese Annahme
sogar wahrscheinlicher. Zusatzlich steigt die Wahrscheinlichkeit von Nebenreaktionen durch die
Rezirkulation hinter dem Scheibenkatalysator, was wiederum zu einer lingeren Verweilzeit von
Oxidationsprodukten in der heilen Reaktionszone fithrt und eine intensive Durchmischung fordert.
Durch die Verwendung der Quarzglashiilse ist weniger Edelstahloberfliche fiir potentiell daran

ablaufende Sekundarreaktionen vorhanden.

Wie auch bereits vom urspriinglich verwendeten, dickeren Scheibenkatalysator werden REM-
Untersuchungen der Scheibe durchgefiihrt. Diese sollen Aufschluss dariiber geben, ob die anhand der
Reaktionsdaten erhaltenen Beobachtungen zumindest teilweise auf eine Reaktion zuriickzufithren sind.
Folgende Abbildung zeigt die Katalysatorscheibe (Abbildung 5.30) vor und nach der Reaktion sowie die
entsprechenden REM-Aufnahmen (Abbildung 5.31):
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Abbildung 5.30: Bilder des Platin/Rhodium-Scheibenkatalysators. A) Unbenutzt, vor der Reaktion, B) Nach der Reaktion,
eingebaut in der Quarzglashiilse.

Abbildung 5.31: REM-Aufnahmen der Scheibenoberflachen von A) Unbenutzter Scheibe und B) Scheibe nach der Reaktion.
Adaptiert nach [Rei2018].

Obige Abbildung 5.30 zeigt eindeutig eine Verdnderung der Scheibenoberfliche. Die unbenutzte
Katalysatorscheibe (A) weist eine glinzende, polierte Oberflaiche auf. Nach der Reaktion ist die
Katalysatoroberfldche matt (B) und rau erscheinend. Wie die REM-Aufnahmen in Abbildung 5.31 zeigen,
hat eine katalytische Reaktion auf der Edelmetalloberfldche stattgefunden. Bild (A) zeigt hier die polierte
Scheibenoberfliche in der zwar Rillen (durch das Polieren) vorhanden sind, jedoch keine
Restrukturierungen. In (B) ist deutlich eine Restrukturierung der Oberflache sichtbar. Zwar zeigen sich
keine Blumenkohlstrukturen, jedoch ist diese stufenweil’e Facettierung durchaus bekannt bei

Netzkatalysatoren in unteren Netzlagen des Katalysatorpakets [Nil2001, Han2005].

Die in diesem Kapitel vorgestellten Untersuchungen des Scheibenkatalysators im Laborreaktor zeigen
eine Blindaktivitdt der Edelstahlhiilse, die unabhingig vom Vorhandensein des Katalysators zu einem
hohen NHs;-Umsatz fiihrt. Da fiir den 2,0mm dicken Scheibenkatalysator keine
Oberflachenrestrukturierung beobachtet wird, wird davon ausgegangen, dass der Katalysator unter den
angewandten Reaktionsbedingungen im Reaktor nicht aktiv ist und, dass die geringe Selektivitét
iiberwiegend durch unselektive Sekundarreaktionen auf heil3en Edelstahloberflichen verursacht wird.

Um die Blindaktivitdt in der heilen Reaktionszone zu reduzieren, wurde daher die Katalysatorhiilse
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durch eine inerte Quarzglasversion ersetzt und eine Quarzglaskappe auf das Thermoelement in der
Reaktionszone aufgesetzt. Der Test eines diinneren Scheibenkatalysators (0,5 mm) im Quarzglashalter
zeigt eine signifikant erhohte Selektivitdt gegeniiber NO, was in Kombination mit der beobachteten
Oberflachenrestrukturierung auf der Scheibe, auf katalytische Aktivitdt hindeutet. Folglich ist es
moglich, Scheibenkatalysatoren im Laborreaktor zur Untersuchung von Netzkatalysatoren zu
verwenden. Eine definierte Aussage dariiber zu treffen, welcher Teil des Umsatzes tatsdchlich vom
Katalysator selbst stammt und welcher auf unselektive Nebenreaktionen zurtickzufiihren ist, ist nicht
moglich. Die Rezirkualtionsstromung hinter dem Katalysator fiihrt dazu, dass die unselektiv
entstandenen Produkte stromabwdérts der inertisierten Zone zuriick in den Bereich der Probenahme
kommen und analysiert werden. Zur reprasentativen Auswertung eines Scheibenkatalysators in der
bestehenden Anlage zur Analyse von Netzkatalysatoren, miisste eine weitere, vollstindige Inertisierung
beziehungsweise Implementierung einer filigranen, ortaufgelost steuerbaren Probenahme in der
Grenzschicht auf der Katalysatoroberseite (dhnlich der bekannten Stagnation Flow Reaktoren) in Kauf

genommen werden. Eine derartige Umsetzung stellt sich jedoch komplex und aufwendig dar.
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5.3 Aufbau eines Millirohrreaktors zur kinetischen Vermessung der Ammoniakoxidation

In Kapitel 5.2 wurde die Untersuchung eines Scheibenkatalysators in der Laboranlage, die zur
Charakterisierung von Platin/Rhodium-Netzkatalysatoren dient, niher beschrieben. Wie sich sowohl in
den Versuchen mit der Katalysatorscheibe als auch den Leerrohrversuchen herausstellte, eignen sich das
Untersuchungskonzept und somit die Art der Probenentnahme, der Probenentnahmeort, die
Materialumgebung und die allgemeinen Strémungseigenschaften nicht, um den scheibenférmigen
Korper effizient und reprasentativ zu untersuchen. Eine Adaption der Laboranlage an die Untersuchung
eines scheibenférmigen Modellkatalysators wiirde einen enormen Aufwand bedeuten. Zusatzlich hierzu
miisste vorab garantiert sein, dass mit dem neuen Konzept des Prallkorperreaktors nach wie vor
Katalysatornetze, wie sie im industriellen Mal3stab eingesetzt werden, untersucht werden konnen. Dies
wiirde sich wahrscheinlich schwierig gestalten, da ein Katalysatorpaket aus Netzen keine vergleichbar
ebene Oberfldche besitzt wie die einer massiven Edelmetallscheibe.

Um dennoch neben der Untersuchung von Netzkatalysatoren in Zukunft die Mdglichkeit zu haben,
sowohl experimentell als auch fluiddynamisch modellierbare Modellgeometrien zu untersuchen, wird in
diesem Kapitel die Konzeptionierung sowie der Aufbau eines Reaktors, der eine spezielle, idealisierte

Katalysatormodellgeometrie enthélt, beschrieben.

5.3.1 Bestimmung der Katalysatorparameter

Ziel ist es, einen Rohreaktor mit idealisierter, rohrférmiger Katalysatorgeometrie zu entwickeln, dessen
sowohl stromungstechnische als auch thermische Eigenschaften definiert und beschreibbar sein sollen.
Gleichzeitig muss in der Auslegung darauf geachtet werden, dass wichtige Parameter, wie zum Beispiel
die mittlere NHs-Oberfldchenkonzentration (cyp,yw) und der Umsatz im Katalysatorsystem sowie daraus
resultierende Selektivitdtsmuster fiir kinetische Betrachtungen geeignet sind. Zur Adaption an das reale
System eines Netzkatalysators dient ein Multidrahtmodell, wie es in HAAS [Haa2022] und [Haa2022a]
beschrieben ist. Die mit dessen Hilfe extrahierten Werte werden als Basis fiir die Auslegung des
Millirohrkatalysators genutzt. Hierfiir kommt ein speziell konzipiertes MATLAB-Modell zum Einsatz, das
es ermoglicht, die genauen Abmalle, Stromungseigenschaften und Temperaturen des
Millirohrkatalysators zu berechnen und schlief3lich die Dimensionen so zu wéhlen, dass die zuvor im

Multidrahtmodell bestimmten Werte reproduziert werden konnen.
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Bestimmung der mittleren Ammoniakoberflaichenkonzentration mittels CFD

Das Multidrahtmodell besteht aus einer Anordnung von iibereinander, parallel ausgerichteter
Drahtreihen. Die einzelnen Ebenen sind zueinander um 150 um vertikal und 200 um horizontal
verschoben. Der Mitte-Mitte-Abstand der Drdhte innerhalb einer Reihe betrdgt 300 um. Der
Drahtdurchmesser liegt bei dprane = 100 um. Dieser etwas grofler gewdhlte, hydrodynamische
Durchmesser spiegelt die wiahrend der Reaktion auftretenden Restrukturierungen der Oberflache wider

(Bildung von Blumenkohlstrukturen).
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Abbildung 5.32: Geometrische Darstellung des verwendeten 10-Drahtmodells. Adaptiert nach [Haa2022, Haa2022a].

Durch die Symmetrie des Multidrahtmodells lasst sich eine axiale Doméne herausstellen, woraus sich
ein vereinfachtes 10-Drahtmodell ergibt. Dieses wird in ANSYS Fluent [Ans2015] aufgesetzt und gelost,
wobei eine Reaktion erster Ordnung beziiglich des Ammoniakverbrauchs an der Katalysatoroberflache

angenommen wird:
r = k CNH3 (5-1)

Die Randbedingungen werden entsprechend der Reaktionsbedingungen einer typischen,
grof3technischen Mitteldruckanlage gewdahlt, der Geschwindigkeitskoeffizient k so, dass der Prozess

massentransferlimitiert ist.
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Tabelle 5.25: Gewéhlte Randbedingungen fir das in ANSYS Fluent aufgesetzte 10-Drahtmodell.

Parameter Wert
Eingangstemperatur des
Eduktgemischs T/ X 423,15
Gasgeschwindigkeit am Eingang Uin / M s-1 0,75
Druck p/ Pa 400000
Stoffmengenanteil Ammoniak XNH3 0,1
Stoffmengenanteil Sauerstoff Xo2 0,189
Geschwindigkeitskoeffizient k/ms! 10

Ein Konturplot des gelosten CFD-Modells ist in folgender Abbildung dargestellt:

= T = [ - =N
[ EE—— E—

" 0.00025 0.00075
Nh3.Mass Fraction

Abbildung 5.33: Konturplot (NH3-Massenanteil) des simulierten 10-Drahtmodells. Dargestellt ist die axial herausgestellte
Domane wie in Abbildung 5.32 dargestellt.

Um eine Ubertragbarkeit auf einen Millirohrkatalysator zu erméglichen, muss aus dem aufgelésten 10-
Draht-CFD-Modell die mittlere NHs-Oberflichenkonzentration auf der Drahtoberfliche bestimmt
werden. Der Zielumsatz ist hierbei auf 60 % festgelegt. In folgender Abbildung ist zu sehen, nach welcher

Strecke beziehungsweise Drahtoberfldche ein Ammoniakumsatz von 60 % erreicht ist:

Benotigte Drahtoberfliche fiir einen Umsatz von 60 %

A

o 0.0001 0.0002 (m)
]

5e-005 0.00015

Nh3.Mass Fraction

Abbildung 5.34: Konturplot (NH3-Massenanteil) des simulierten 10-Drahtmodells. Hervorgehoben ist die benétigte
Drahtoberflache, um 60 % Umsatz zu erreichen.
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Die mittlere Ammoniakoberfldchenkonzentration fiir den in Abbildung 5.34 markierten Bereich betragt
Cniyw = 0,0963 mol m™®. Dieser Wert wird als ZielgroRe zur Auslegung des Millirohrreaktors genutzt
und spielt somit eine Schliisselrolle in der weiteren Auslegung. Diese im 10-Drahtmodell mittels CFD-
Simulation ermittelte NHs-Oberflachenkonzentration cyy,w bestimmt im Folgenden die genaue

Parametrisierung des Millirohrreaktors samt Einlaufstrecke und Millirohrkatalysator.

Bestimmung der AbmaBe des Millirohrkatalysators mittels MATLAB

Das hierfiir verwendete Rohrmodell wird in MATLAB aufgesetzt und basiert auf der Losung einer
Reaktion 1. Ordnung an der katalytisch aktiven Wand, wobei hier die Konvektion in axialer Richtung
und Diffusion in radialer Richtung fiir den stationédren Fall gelost wird. Angenommen wird, dass das
Stromungsprofil vollstdndig laminar ausgebildet ist und sich ein thermisches Gleichgewicht zwischen
der Wand und dem Gasstrom eingestellt hat.

Gleichung 5.2 stellt die geloste stationdre Diffusions/Konvektionsgleichung in Zylinderkoordinaten mit
D = Diffusionskoeffizient, u, = Stromungsgeschwindigkeit in axiale Richtung, z = Axiale Koordinate,
r = Radiale Koordinate dar.

dc 1 1 oc dc
r(—D ) (5.2)

ar

[—

dz wu, r Or

Der Geschwindigkeitskoeffizient der Reaktion 1. Ordnung wird, wie im zuvor beschriebenen CFD-
Modell, auf k = 10 ms™ festgelegt. Weitere festgelegte Randbedingungen sind in folgender Tabelle

aufgefiihrt:

Tabelle 5.26: Gewahlte Randbedingungen fiir das in MATLAB aufgesetzte Millirohrreaktormodell.

Parameter Wert
Eingangstemperatur des
Eduktgemischs fn/ K 1100
Druck p/ Pa 400000
Stoffmengenanteil Ammoniak XNH3 0,1
Stoffmengenanteil Sauerstoff Xo2 0,189
Geschwindigkeitskoeffizient k/ms! 10

Mithilfe des MATLAB-Rohrmodells wird nun die genaue, benotigte Abmessung des Millirohrkatalysators

bestimmt, um die zuvor im CFD-Modell bestimmte Zielgrofle einer mittleren

97



Ammoniakoberflichenkonzentration von cyy,w = 0,0963 mol m™ bei einem Umsatz von 60 % zu

erreichen. Hierfiir werden Parametervariationen folgender Grof3en durchgefiihrt:

Tabelle 5.27: Variierte Parameter im MATLAB-Modell zur Auslegung des Millirohrreaktors.

Parameter
Mittlere Gasgeschwindigkeit u/ms-1
Rohrdurchmesser dr/ mm
Rohrlénge Lr / mm

Die Ergebnisse der Parametervariationen sind in folgender Tabelle dargestellt:

Tabelle 5.28: Resultierende mittlere Ammoniakoberflachenkonzentrationen fur verschiedene Geometrien, berechnet lGiber das
beschriebene MATLAB-Modell.

T,/K dz / mm u/ms’ X/ % Lz /mm Cypgw / mol m”
4,5 1,0 95,8 75,0 0,0179
4,5 5,0 50,0 75,0 0,0284
3,5 1,0 100,0 75,0 0,0220
1,5 1,0 100,0 75,0 0,0486
1,5 5,0 100,0 75,0 0,0499

1100
1,5 5,0 60,0 10,0 0,0773
1,5 10,0 41,5 10,0 0,0985
1,5 10,0 51,5 15,0 0,0855
1,5 8,0 57,4 15,0 0,0791
1,0 8,0 81,3 15,0 0,0890

Es wird deutlich, dass mit zunehmend kleinerem Rohrdurchmesser und gleichzeitig hoherer
Geschwindigkeit bei geringerer Rohrlédnge die mittlere NHs-Oberflachenkonzentration steigt und sich
der ZielgroRe, bestimmt mittels CFD-Simulation am 10-Drahtmodell, annédhert. Gleichzeitig haben alle
drei Parameter Einfluss auf den Umsatz. Hier zeigt sich nahezu dasselbe Verhalten wie es fiir die NHs-
Oberflachenkonzernation beobachtet werden kann. Umsétze im Bereich der Zielgro3e von 60 % werden
bei hoher Geschwindigkeit, kleinem Rohrdurchmesser und kurzer Rohrliange erreicht.

Neben den mithilfe der Modelle bestimmten Abmessungen des Millirohrreaktors (Grof3en fiir Rohrlange,
Rohrdurchmesser und mittlere Stromungsgeschwindigkeit) spielt auch die praktische Umsetzung, das
heil3t, die Fertigung eines solchen Millirohrreaktors eine Rolle und muss dementsprechend auch in die
Betrachtung miteinbezogen werden. Der Millirohrreaktor soll aus einem massiven Platinvollmaterial

gedreht und schlief3lich auf das bestimmte Mal aufgebohrt werden. Gleichzeitig sollen sowohl Edukt-
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als auch Produktgasgemisch auf einem inerten Weg in den Katalysator ein, und ebenso nach der Reaktion
wieder aus dem Katalysator heraus in Richtung Analytik gefiihrt werden. Hierbei kommen
Quarzglaskapillaren zum Einsatz. Um moglichst flexibel und nicht auf Sonderanfertigungen angewiesen
zu sein, wird hier auf ein Standardmaf zuriickgegriffen (Innendurchmesser 1,5 mm, Auendurchmesser

6 mm). Fiir den Millirohrkatalysator werden somit folgende Maf3e (und Reaktionsparameter) gewéhlt:

Tabelle 5.29: Ubersicht der fir den Millirohrkatalysator gewéhlten Parameter.

T,/K dr / mm u/ms’ X/ % Lr /mm Cnpyw / Mol m’

1100 1,5 8,0 57,4 15,0 0,0791

In einer vereinfachten Zeichnung kann der Reaktor samt Vorheizungsblock und Millirohrkatalysator wie
in Abbildung 5.35 veranschaulicht werden (da es sich um einen radial symmetrischen Aufbau handelt,

wird der Reaktor zweidimensional an der Rotationsachse gespiegelt dargestellt):

] ) %Millirohr-
Vorheizungsblock/Einlaufstrecke ‘katalysator

| Str6mungsrichtun>

Quarzglaskapillare

7
. A
Rotationsachse

Millirohr-
katalysator

U, = 8 ms!
Tn= 1100 K

o\

Rotationsachse

Abbildung 5.35: Vereinfachte, achsensymmetrische Darstellung des Reaktors mit Vorheizstrecke und Millirohrkatalysator.
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5.3.2 Bestimmung der Reaktorparameter

Die zuvor beschriebenen Untersuchungen in MATLAB basieren auf der Annahme, dass das
Stromungsprofil vor dem Millirohrreaktor sowohl vollstdndig laminar ausgebildet ist als auch im
thermischen Gleichgewicht zur Wand steht. Um diese Voraussetzungen zu erreichen, muss die

Einlaufstrecke vor dem Katalysator die dafiir notige Lange aufweisen.

r 3

_ _ > Millirohr-
Vorheizungsblock/Einlaufstrecke { katalysator

| Strémungsrichtung >

o~ .

Rotationsachse /

° Teas = Twand &
. Vollstédndig ausgebildetes,
laminares Stromungsprofil

Quarzglaskapillare

Abbildung 5.36: Darstellung des Modellreaktors mit Millirohrkatalysator. Gekennzeichnet ist der Reaktoreingang, an dem die
Stromung laminar eingelaufen sein und ein thermisches Gleichgewicht zwischen Wand und Gasphase
herrschen muss.

Untersucht wird beides mithilfe von CED-Rohrmodellen (keine Reaktion, isotherme Wand), in denen die
Einlaufstrecke variiert wird. Zunachst wird das Temperatur- und Geschwindigkeitsprofil fiir den Fall
einer 50 mm langen Einlaufstrecke untersucht, im Anschluss fiir 120 mm und schlief8lich fiir 150 mm.

Die gewdhlten Eingangsbedingungen sind in folgender Tabelle dargestellt:

Tabelle 5.30: Gewahlte Eingangsbedingungen fiir die Bestimmung der bendtigten Einlaufstrecke.

Parameter Wert
Eingangstemperatur des

Tin/ K 473
Eduktgemischs
Druck p/ Pa 400000
Stoffmengenanteil Ammoniak XNH3 0,1
Stoffmengenanteil Sauerstoff X02 0,189

Es zeigt sich, dass eine Einlaufstrecke von 50 mm sowohl fiir das Erreichen einer voll ausgebildeten
laminaren Stromung als auch fiir die Ausbildung eines thermischen Gleichgewichts zwischen Wand und
Gasphase nicht ausreichend ist. Ab einer Linge von 120 mm ist das Geschwindigkeitsprofil voll

ausgebildet, ab 150 mm auch das Temperaturgleichgewicht.
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Abbildung 5.37: Resultierende Temperaturprofile fur Einlaufstrecken der Léangen 50 mm, 120 mm und 150 mm.
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Abbildung 5.38: Resultierende Geschwindigkeitsprofile fir Einlaufstrecken der Ldngen 50 mm, 120 mm und 150 mm.
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Untersuchung des Temperaturanstiegs am Katalysatoreingang

Eine weitere, wichtige Grundlage fiir den Einsatz und schlieBlich auch die Giiltigkeit des beschriebenen
MATLAB-Modells ist neben laminarer Stromung und thermischem Gleichgewicht am Katalysatoreingang,
die Moglichkeit zur Steuerung und Kontrolle der Temperatur auf der Katalysatoroberflache iiber den
duleren Warmeeintrag. Es muss ausgeschlossen werden, dass es beim Auftreffen des Eduktgemischs auf
den heifden Katalysator und der instantan stattfindenden Oxidation, zu einem starken Temperaturanstieg
kommt. Dieser wiirde im weiteren Verlauf eine theoretische Betrachtung des Systems erschweren
beziehungsweise unmoéglich machen.

Zur Bestimmung des zu erwartenden Temperaturanstiegs am Katalysatoreingang, kommt ein CFD-

Modell zum Einsatz. Die gewahlten Eingangsbedingungen sind in folgender Tabelle dargestellt:

Tabelle 5.31: Gewahlte Eingangsbedingungen fiir das CFD-Modell zur Untersuchung des Temperaturanstiegs am
Reaktoreingang.

Parameter Wert
Eingangstemperatur des
Sang P T/ K 1100
Eduktgemischs
Wandtemperatur (Platin & Stahl) Tw/ K 1100
Druck p/ Pa 400000
Stoffmengenanteil Ammoniak XNH3 0,1
Stoffmengenanteil Sauerstoff X02 0,189
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Abbildung 5.39: Durch den Eintritt der Eduktgasmischung resultierendes Temperaturprofil an der Reaktorwand des
Millirohrreaktors.
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Wie zu erkennen ist, befindet sich der Tempertaturanstieg in einem geringen Rahmen von weniger als
3 K. Am Ende der 15 mm Reaktorlinge ist der Temperaturanstieg mit 1,5 K nur marginal. Folgende

Abbildung zeigt das erwartete Temperaturprofil der Katalysator- und Einlaufstreckenwandung:

A

: Millirohr-

Vorheizungsblock/Einlaufstreck i katalysator

>
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Temperature (K]

Abbildung 5.40: Temperaturkonturplot der Reaktorgeometrie (Vorheizung und Millirohrreaktor).

Zusammenfassung

In diesem Kapitel wurde auf theoretischer Basis, unter Zuhilfenahme von CFD-Simulationen und einem
MATLAB-Rohrmodell, eine Katalysatormodellgeometrie entwickelt, die vergleichbare
Ammoniakoberflachenkonzentrationen aufweist, wie die eines 10-Drahtmodells eines Netzkatalysators.
Die geometrischen Parameter des Millirohrreaktors wurden hierzu entsprechend bestimmt und
angepasst. Die benotigte Einlaufstrecke zur Sicherstellung der notigen Randbedingungen fiir die
Giiltigkeit der Auslegung des Millirohrkatalysators wurde ebenfalls mittels CFD-Simulation bestimmt.
Schlief3lich konnte gezeigt werden, dass die Temperatur an der Katalysatoroberfliche durch das
eintretende Reaktionsgemisch lediglich um 1,5 K ansteigt, was somit als nicht relevant angesehen
werden kann.

Der néchste Schritt in der Entwicklung des idealisierten Reaktors, ist die Umsetzung der bestimmten
Parameter in ein CAD-Konzept und anschlief3end die Fertigung der einzelnen Komponenten sowie der

Aufbau der Gesamtanlage.
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5.3.3 Experimenteller Aufbau

In diesem Kapitel wird beschrieben, wie die Ergebnisse, die im vorherigen Abschnitt erlangt wurden,
genutzt werden, um eine idealisierte Reaktorgeometrie mit Millirohrkatalysator aufzubauen. Mithilfe
der erhaltenen Ergebnisse konnen die bendtigten Bauteile maligetreu angefertigt und die
Anlagenperipherie, wie MFC, Heizelemente etc., passend zusammengestellt werden. Hierdurch entsteht
eine neue, einmalige Laboranlage, die von den Grundlagen auf genau darauf ausgerichtet ist, die

Oxidation von Ammoniak am Platin-Modellkatalysator zu untersuchen.

Umsetzung des Konzepts in CAD

Der Millirohrreaktor bildet das Kernelement der Anlage. Er gibt mit seinen spezifischen Parametern den
Aufbau der Anlagenperipherie vor. Wie im vorherigen Kapitel beschrieben, besteht der Millirohrreaktor
aus zwei Hauptbestandteilen, dem Katalysator und der Vorzeigung. Beides muss den zuvor bestimmten
Bedingungen beziehungsweise Parametern geniigen. Um die benétigte Einlaufstrecke von 150 mm mit
einer konstanten Wandtemperatur von 1100 K realisieren zu konnen, bedarf es eines massiven
Hochtemperaturstahlzylinders (Stahlschliissel 1.4841), der beheizt wird und im inneren Gas durch eine
inerte Quarzglaskapillare zum eigentlichen Millirohrkatalysator fiihrt. Dieser Millirohrkatalysator soll im
beheizten System, also im Stahlzylinder, integriert sein. Somit kann eine homogene Temperatur tiber
die Gesamtheit aus Vorheizung und Katalysator garantiert werden. Realisiert wird dies, indem ein
massiver Hochtemperaturstahlzylinder mit einer Lange von 180 mm durchbohrt und auf einer Seite

dieses Zylinders der Millirohrkatalysator (Platinzylinder, siehe Kapitel 4.2.2, Abbildung 4.9) eingesetzt

wird.
A
Hochtemperaturstahlzylinder
TC———
= e T g |
: [ ——

Stromungsrichtung E Platinzylinder

Abbildung 5.41: Schematische Abbildung des idealisierten Reaktors mit Vorheizung (grau) und Millirohrreaktor/Platinzylinder
in gelb.
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Das Eduktgasgemisch wird mithilfe einer Quarzglaskapillare (Auflendurchmesser 6,2 mm,
Innendurchmesser 1,5 mm) dem Katalysator zugefiihrt, das Produktgasgemisch ebenso Richtung QMS-
Analytik geleitet. Fiir den Ubergang von Glas auf Edelmetallkatalysator ist die Bohrung an beiden Seiten
des Millirohrkatalysators auf das Aulsenmal3 der Kapillare angepasst (5 mm tief). Sowohl Bohrungslédnge
als auch Durchmesser der Bohrung durch den Platin/Rhodium-Zylinder entsprechen mit
1,5 beziehungsweise 15,0 mm exakt den Werten, wie sie zuvor in der theoretischen Betrachtung
festgelegt wurden. Die genauen AbmalRe des Edelmetallzylinders sind in Kapitel 4.2.2, Abbildung 4.9
dargestellt.

Um den Edelstahlblock mit integriertem Katalysator auf die notige Temperatur von 1100 K aufzuheif3en,
miissen in den Block Heizelemente eingesetzt werden. Damit moglichst viel Energie eingebracht und ein
homogenes Temperaturprofil iiber den gesamten Block garantiert werden kann, erfolgen radial sechs
Bohrungen in den Stahlzylinder, in die die Heizelemente eingesetzt werden. Folgende Abbildung zeigt

die Fertigungszeichnung des Reaktorblocks samt Bohrungen fiir Katalysator und Thermoelemente:

2,0
|
20,00
=
90,00

180,00

11,00
-—-1—1‘—

25,00

]
15,00 11,00
P

[T

g Sp—

Abbildung 5.42: BemaBte Zeichnung des Hochtemperaturstahlblocks, der sowohl als Vorheizung als auch Katalysatorheizung
dient.

In der Zeichnung (Abbildung 5.42) ist neben dem Stahlblock auch der angeschweillte, verlangerte

Flansch zu erkennen, {iber den die Quarzglaskapillare durch den Stahlblock bis in den
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Millirohrkatalysator geschoben wird. Folgendes Bild (Abbildung 5.43) zeigt den Reaktorblock mit

Flansch, Heizelementen und Katalysator (gelb hervorgehoben). Die Quarzglaskapillare ist rot dargestellt.

5|

Abbildung 5.43: Schematische Darstellung des Reaktorblocks (dunkelgrau), der Heizelemente (hellgrau), der
Quarzglaskapillare (rot) und des Platin-Millirohrkatalysators (gelb).

Um die Produktgase moglichst schnell abzukiihlen und in einen Temperaturbereich mit geringer
Wabhrscheinlichkeit von Nebenreaktionen zu gelangen, wird dem Reaktorblock eine Kiihlung
nachgeschaltet. Gekiihlt wird ein angeschweildter Rohrstutzen, der dazu dient, die Quarzglaskapillare
vom Katalysator in Richtung QMS-Analytik zu fithren. Um dieses eigentliche Fiihrungsrohr liegt ein
Mantel, in dem eine Kiihlfliissigkeit im Gegenstrom geleitet wird. Die technische Zeichnung der

Produktgaskiihlung ist in Abbildung 5.44 dargestellt:

___________ 1§
____________ 21,50
175,00
15,00 150,00
= | L = = S
AHE= a =
|
20,00 20,00 19,18
(nama 1 =

Abbildung 5.44: BemaBte Zeichnung der Produktgaskiihlung, die an den Reaktorblock in Richtung Analytik angeschweiBt
wird.
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Alle beschriebenen Komponenten zusammen ergeben das Kernelement der Anlage, den Reaktorteil:

. A —‘; —_II— ~
_——_
V- I ——

Abbildung 5.45: Schnittbild des Reaktors mit Heizelementen, Quarzglaskapillare, Platin-Millirohrkatalysator und
Produktkihlung.

Abbildung 5.46: Bild des Gesamtreaktors mit Heizelementen, Quarzglaskapillare und Produktkiihlung.

Zum weiteren Aufbau der Anlage gehort, dem Reaktor vorgeschaltet, eine Mischeinheit, in der das
Eduktgasgemisch homogenisiert wird. Auferdem befindet sich hinter dem Reaktor eine zweistufige
Druckregelung, bevor das Produktgemisch iiber das Massenspektrometer analysiert und iiberschiissiges

Gas zur Absorptionskolonne geleitet wird.
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Zur Kolonne

zum MS

2. Druckstufe
(1,5 bar (abs))

>

1. Druckstufe
(4,0bar (abs))

Kdhlung

Reaktor

Vorheizung

Statischer
Mischer

Abbildung 5.47: Aufbau des Millirohrreaktors mit vorgeschaltetem statischem Mischer, der Produktkihlung sowie erster und
zweiter Druckstufe.
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Praktische Umsetzung des Reaktorkonzepts — Aufbau des Reaktorblocks mit Vorheizung

Die im vorherigen Abschnitt beschriebenen Bauteile des Reaktors werden aus einem massiven
Hochtemperaturstahlzylinder (Stahlschliissel 1.4841) mit einem Durchmesser von 100 mm gedreht. In
den Zylinder werden gemaR der vorliegenden, technischen Zeichnungen die Bohrungen fiir den

Platin/Rhodium-Zylinder, die Quarzglaskapillare und die Heizelemente vorgenommen.

> |

Abbildung 5.48: Reaktorblock aus Hochtemperaturstahl (1.4841). Zu erkennen sind die Bohrungen fir die Quarzglaskapillare,
den Millirohrkatalysator und die Heizelemente. Der angeschweiBte vordere Flansch ist ebenfalls zu sehen.

Der Platin/Rhodium-Millirohrkatalysator (siehe Abbildung 4.9) wird aus einem massiven Stab gedreht

und auf Mal? gebohrt, sodass er passgenau in den Hochtemperaturstahlzylinder eingesetzt werden kann.
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Abbildung 5.49: A) Reaktorblock mit teilweise eingeschobenem Millirohrkatalysator. B) Beispielhafter Zusammenbau aus
Reaktorblock, Kiihlung und zwei Kapillaren, die jeweils auf einer Seite des Platin-Zylinders eingefiihrt sind.

Nachdem der Edelmetallzylinder in den Stahlblock eingesetzt wurde, wird die Kiihlung angeschweil3t:

Abbildung 5.50: Reaktorblock mit eingesetztem Millirohrkatalysator und angeschweiBter Kiihleinheit.

Auslegung der Gasversorgung uiber Massendurchflussregler
Wie bereits in der in Kapitel 4.1 beschriebenen, laborskaligen Anlage zur Untersuchung von
Netzkatalysatoren, wird auch im neuen Reaktor die Gasversorgung iiber MFC realisiert. Eingesetzt

werden MFC der Serie EL-Flow der Firma BRONKHORST.
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Tabelle 5.32: Liste der eingesetzten Massendurchflussregler.

Medium Vordruck / bar Hinterdruck / bar Kalibrierbereich / L h™! (STP)
Luft 6-7 0-4 0-1,6-80
Stickstoff 6-7 0-4 0-1,6-80
Argon 6-7 0-4 0-1,6-80
Sauerstoff 6-7 0-4 0-0,3-15
Ammoniak 6-7 0-4 0-0,2-10

Wie Tabelle 5.32 zeigt, werden fiinf verschiedene MFC an der Anlage eigesetzt. Dies ermoglicht neben
der Untersuchung eines Standard-NHs-Luft-Gemischs, auch speziellere Zusammensetzungen, wie
Ammoniak in einem Sauerstoff-Argon-Gemisch, zu betrachten. Die Kalibierbereiche sind so gewahlt,
dass sowohl iiberstochiometrische als auch unterstochiometrische Reaktionsgemische in den Reaktor
geleitet werden konnen.

Zum Schutz der MFC sind jedem einzelnen Inline-Filter vorgeschaltet. Diese sollen verhindern, dass
Partikel oder sonstige Verunreinigungen die Gasversorgung negativ beeinflussen. Sowohl in der
Ammoniak- als auch in der Luftleitung sitzt hinter dem MFC, in Richtung des Reaktors, ein
Riickschlagventil, das vor eventuellen Riickschlédgen der Reaktion schiitzen soll. Alle MFC lassen sich mit

Stickstoff spiilen.

Unter den in Kapitel 5.3.1 und 5.3.2 bestimmten Reaktionsbedingungen sind die Eingangsstrome in die
Zubringerleitungen Richtung Millirohrreaktor VLuft =48,16 Lh~! Luft und VNH3 =535Lht

Ammoniak.
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Gesamtaufbau der Reaktorperipherie

Abbildung 5.51: Gesamtaufbau der Anlage mit idealisiertem Reaktorkonzept.

Abbildung 5.51 zeigt den Gesamtaufbau der Anlage mit idealisiertem Millirohrkatalysator:
A) Reaktorblock mit Millirohrkatalysator, B) Produktgaskiihlung, C) Druckstufen, D) Ausgang zum
QMS, E) Eduktleitung 1, F) Eduktleitung 2, G) Thermoelemente im Reaktorblock, H) Thermologger,
I) Gasversorgung {iber MFC. Wie aus obiger Abbildung ersichtlich, sind bis dato noch keine Heizschniire
an den Rohrleitungen entlang gelegt worden und auch die Heizpatronen sind noch nicht in den
Reaktorblock eingebaut. Um die extrem hohen Temperaturen der Auslegung zu erreichen, kommen
spezielle Keramik Hochtemperaturheizer der Firma RAUSCHERT zum Einsatz. Diese konnen
Temperaturen von bis zu 1100 °C realisieren. Nachdem der Reaktor vollstandig isoliert ist und auch die
noch fehlenden, elektrischen Bauteile angeschlossen sind, kann mit der Kalibrierung der MFC begonnen

werden, und im Anschluss ein erstes Aufheizen des Reaktorblocks erfolgen.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Das Ziel dieser Arbeit war die Entwicklung einer Methode, sowohl industrielle Netzkatalysatoren als

auch idealisierte Modellkatalysatoren mit dem Einsatz einer hocheffizienten online-QMS-Analytik unter

industriellen Bedingungen zu untersuchen. Dariiber hinaus sollten trotz der Herausforderungen die sich

bei der Erforschung der Ammoniakoxidation ergeben, reprasentative Untersuchungen an verschiedenen

Platingeometrien durchgefiihrt werden.

Im ersten Teil der Arbeit wurden Netzkatalysatoren unter industriellen Bedingungen untersucht. Dabei

ging der Fokus von vom auf3en steuerbaren Einfluss der Reaktionsparameter, iiber die Auswirkung der

Netzstruktur bis hin zum Einfluss des einzelnen Drahtes beziehungsweise der Drahtlegierung.

Zunichst wurde die Laboranlage im Hinblick auf die Durchfiihrung komplexer Versuchsplédne
verbessert. Hierzu zadhlt der Einbau einer Quarzglashiilse, die zur Fixierung des Katalysators
dient. Der besonders heile Bereich um den Katalysator herum, konnte mit deren Hilfe erfolgreich
inertisiert werden. Zusatzlich wurde, um unselektive Reaktionen zu verhindern, die Vorheizung
so umgebaut, dass die Reaktanten nun getrennt voneinander vorgeheizt werden kdnnen und erst
unmittelbar vor dem Reaktor aufeinander treffen. Infolgedessen lassen sich nun auch extrem
hohe Vorheiztemperaturen (bis ~340 °C) realisieren.

Mit einem festgelegten Standardtest konnte gezeigt werden, dass es mit der laborskaligen Anlage
und der verwendeten online-QMS-Analytik moglich ist, reproduzierbare Ergebnisse zu erlangen.
Die Stabilitdt der Kalibrierung iiber mehrere Monate wurde validiert. Selbst Standardversuche,
die nach zwei zeitlich versetzten Kalibrierungen durchgefiihrt wurden, zeigten eine gute
Reproduzierbarkeit.

Ein komplexer Versuchsplan unter Variation des Gesamtvolumenstroms, der Vorheiztemperatur,
des Ammoniakanteils und des Reaktionsdrucks wurde erfolgreich umgesetzt. Hierbei zeigte sich,
dass auch ein breites Parameterfeld mit der hier beschriebenen Anlage abgefahren werden kann,
ohne einen negativen Einfluss auf die Analytik zu haben. Der Versuchsplan lie® den hochgradig
komplexen Zusammenhang verschiedener Reaktionsparameter auf die Katalysatoreffizienz
deutlich erkennen. Besonders interessant war hierbei, dass sich bekannte Trends, wie der, dass
sich die Lachgasselektivitidt bei Druckerh6hung ebenfalls erhoht, je nachdem welche anderen
Parameter variiert wurden, nicht validiert werden konnten.

Des Weiteren wurde der Einfluss der Netzgeometrie, konkret der Maschenweite und des
Drahtdurchmessers, untersucht. Hierbei zeigte sich, dass sich mithilfe der Laboranlage selbst
geringfiigige, aus den Geometrien resultierende Selektivititsunterschiede feststellen lassen. Auch
der Einfluss der Gesamtkatalysatoroberfliche auf die resultierenden Selektivititen wurde
analysiert. Prinzipiell zeigte sich in der Testreihe mit gleicher Gesamtoberfliche des

Katalysatorpakets, dass innerhalb eines Drahtdurchmessers die Lachgasselektivitit mit grof3er
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werdender Maschenweite zunimmt. Dies trifft sowohl fiir den 60 um- als auch den 90 um-Draht
zu. Beim 120 um-Draht zeigte sich bei kleinster, gewéahlter Maschenweite die hochste
Lachgasselektivitat. Allgemein nimmt die Lachgasselektivitdt von diinneren zu dickeren Drahten,
unabhéngig von der Maschenweite, zu.

Zuletzt wurde der Einfluss der Legierung untersucht. Hierfiir wurde eine Testreihe mit sechs
verschiedenen Platin/Rhodium-Legierungen nédher betrachtet. Es zeigte sich, dass mit
zunehmendem Rhodiumanteil die Lachgasselektivitdt sinkt. Allerdings durchlduft diese ein

Minimum, um bei erh6hten Rhodiumanteilen wieder anzusteigen.

Im zweiten Teil wurde eine idealisierte Platingeometrie in Form einer Scheibe als Modellkatalysator

sowohl in CFD-Simulationen als auch experimentell in der Laboranlage untersucht.

In den CFD-Simulationen stellte sich heraus, dass die im Rohrreaktor verwendete Scheibe nicht
mit einem laminaren Stromungsmodell beschrieben werden kann. Stattdessen musste auf ein k-
w-SST-Modell zur Darstellung der Turbulenz zuriickgegriffen werden.

Es zeigte sich, dass der im Reaktor vorhandene Probenahmepunkt (Einlass der
Quarzglaskapillare) in der Rezirkulationsstromung der Scheibe lokalisiert ist. Somit stromte
nicht umgesetzter Ammoniak zuriick in die Kapillare und die Stoffmengenanteile der erwarteten
(Neben-)Produkte NO und N-O fielen in Folge nur sehr gering aus.

Da der Scheibenkatalysator im Rohr dhnlich zum bekannten Konzept des Stagnation Flow
Reactors ist, wurden die Stoffmengenanteile der auftretenden Spezies an der
Katalysatoroberflache analysiert. Hierbei zeigte sich, dass eine etwa 0,8 mm dicke Grenzschicht
existiert, in der sich die Stoffmengenanteile der Spezies verdndern. In einem grof3eren Abstand
(> 0,8 mm) sind diese konstant.

Die experimentelle Untersuchung des Scheibenkatalysators zeigte erhohte Blindaktivitdt der
zuerst eingesetzten Edelstahlhiilse, in der die Platin/Rhodium-Scheibe fixiert war. Wéahrend des
ersten Tests unter Einsatz eines 2 mm dicken Scheibenkatalysators, konnte iiber eine REM-
Aufnahme keine Reaktion auf der Scheibe festgestellt werden.

In einem weiteren Versuch wurde eine Edelmetallscheibe mit einer Dicke von 0,5 mm eingesetzt.
Dieses Mal kam eine neu konzipierte Hiilse aus Quarzglas zur Fixierung des Scheibenkatalysators
zum Einsatz. Gleichzeitig wurde die Thermoelementspitze mit einer Quarzglaskappe abgedeckt,
um Reaktionen an der Oberfliche des Thermoelements zu verhindern. Es resultierte eine
merkbar hohere NO-Selektivitat, zudem, durch den Einsatz der Quarzglaskappe, eine um etwa
200 °C geringere Temperatur.

Festzuhalten bleibt somit, dass ein Modellkatalysator in Form einer Platin/Rhodium-Scheibe

zwar eine fluiddynamisch, gut beschreibbare Geometrie darstellt, Experimente mit dieser
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Katalysatorform jedoch nur in speziellen Reaktoren, deren Oberfliche mit sehr diinnen

Probenahmekapillaren ortsaufgelost angesteuert werden kénnen, sinnvoll ist.

Der letzte Teil der Arbeit beschrieb Entwicklung und Aufbau eines idealisierten Reaktormodells mit
Millirohrkatalysator.

e Zundchst wurde iiber ein 10-Drahtmodell die mittlere NHs-Oberflichenkonzentration bis zur
Erreichung eines 60-prozentigen Umsatzes ermittelt. 60 % Umsatz stellte hierbei den Zielumsatz
der vorliegenden Reaktorauslegung dar.

» Es ergab sich eine mittlere Ammoniakoberflédchenkonzentration von cyy,w = 0,0963 mol m™.

e Mithilfe eines MATLAB-Rohrmodells konnten die geometrischen Parameter eines
Millirohrreaktors so bestimmt werden, dass dieser unter Reaktionsbedingungen die identische,
mittlere Ammoniakoberflichenkonzentration aufwies, wie zuvor im 10-Drahtmodell bestimmt.
Mal3e des Millirohreaktors: Lange: 15 mm, Durchmesser der Bohrung: 1,5 mm.

e Um die Giltigkeit des Reaktorsystems zu erhalten, musste die genaue Einlaufstrecke bei der
gewdhlten Temperatur von 1100 K bestimmt werden, nach der das Gas ein voll eingelaufenes,
laminares Stromungsprofil erreicht und im thermischen Gleichgewicht mit der Wand steht.
Hierbei zeigte sich, dass eine Einlaufstrecke von 150 mm ideal ist.

e Im letzten Schritt der Arbeit wurden die mithilfe von Simulationen ausgelegten Komponenten

angefertigt und das Reaktorkonzept samt Anlagenperipherie aufgebaut.

Zusammenfassend lasst sich festhalten, dass es im Rahmen der vorliegenden Arbeit gelungen ist,
Methoden zu entwickeln, die ein besseres Verstindnis und eine verbesserte Analyse der industriellen
Ammoniakoxidation ermoglichen. Es konnte gezeigt werden, dass es mit der beschriebenen Anlage
gelingt, Einfliisse auf die Effizienz eines Katalysators sichtbar zu machen, selbst wenn diese nur marginal
sind. Der Anlagenaufbau samt Analytik ist somit fiir die Durchfiihrungen verschiedenster (Parameter-)

Variationen beziehungsweise hochkomplexer Versuchspliane (Design of Experiments) geeignet.

Ein erster Test, eine idealisierte Katalysatormodellgeometrie in der bestehenden Laboranlage zu
untersuchen, erwies sich als unpraktikabel, da ein Umbau der Anlage auf die notigen
Probenahmebedingungen etc. sich enorm aufwendig gestaltet hitte. Stattdessen wurde im Rahmen
dieser Arbeit ein idealisierter Reaktor mit Millirohrkatalysator aufgebaut, mit dem zukiinftig der

Abgleich zwischen Simulation und Experiment gelingen soll.
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Anhang

FlieBbilder der beiden beschriebenen Anlagen
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Abbildung A.1: FlieBbild des entwickelten Konzepts eines Millirohrreaktors.
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Abbildung A.2: FlieBbild der Laboranlage zur Untersuchung von Netzkatalysatoren.
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Ubersicht iiber verwendete Kalibriergase

Tabelle A.1: Zusammensetzung, Bezugsquelle und Reinheit der verwendeten Kalibriergase.

Kalibriersubstanz Zusammensetzung Bezugsquelle Reinheit
Stickstoff 4.8 /
Stickstoff 5 % Argon in Stickstoff Westfalen AG
Argon 4.8
Stickstoffmonoxid 2.0 /
Stickstoffmonoxid 10 % NO in Argon Westfalen AG
Argon 4.8
5000 ppm NO; in Stickstoffdioxid 1.8 /
Stickstoffdioxid Westfalen AG
Argon Argon 4.8
Distickstoffmonoxid k.A.
Distickstoffmonoxid 1 % N»O in Argon Westfalen AG
/ Argon 4.8
Ammoniak 3.8 /
Ammoniak 5 % NHsin Argon Westfalen AG
Argon 4.8
Sauerstoff 4.5 /
Sauerstoff 10 % O3 in Argon Westfalen AG
Argon 4.8
Kohlendioxid 3.0 /
Kohlenstoffdioxid | 500 ppm CO; in Argon Westfalen AG
Argon 4.8
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Ubersicht iiber verwendete MFC an der Anlage zur Untersuchung von Katalysatornetzen

Tabelle A.2: Spezifikationen der verbauten MFC an der Laboranlage zur Untersuchung von Katalysatornetzen.

(gUONA)

W/ DL 00°00TS — 00°Z0T — (00°0) S S°L ATT-AVL-0TIN-AV-20T-4 ynppnIq
(UOIA)

7 DL 00S0T —01‘C - (00°0) 1% L9 A-CZ-AV.1-0MC-AD10Z-4 Jjoisianes
(UOIA)

7 DL 00°01Z — 0Z‘v — (00°0) 1% L9 A-CZ-AVIL-0MS-ADT0Z-4 JJ01sIaSSe M
A@NEEM )

W DL 00009 — 0021 — (00°0) ST 9 M-T1-AQV.IL0T-ADT0Z-A uo31y
A@No:mx )

n S 00201 —#0C — (00°0) ¥ L9 N-22-AV.L-0MZ-AD10C-4 PIXOUOUIJOISNONIS
A@No:mx ) . . .

7 08‘T —#0°0 — (00°0) 1% L9 MZT-AV.I-0S0-AD10T-1 pIxououjoIsRusIq

DI

(UOIA)

W/ DL 00°01S —0Z°0T — (00°0) ST 81 A-SS-AVL-0SIN-AVEOT-1 Jorsyons
(UOIA)

7 DL 00006 — 0081 — (00°0) S-1 9 A-CZ-AVI0T-ADT0Z-4 Jjoisypng

7 INAdA 0009 - 02T — (00°0) une % H-22-AVI0S-AVI0Z-A yeruowury

w7 INAdA 00°0S — 00°‘T — (00°0) ST 9 H-22-AV.IL-OMXTI-ADT0Z-4 Yeruowury

w7 INAdA 00°0S8 —00°ZT - (00°0) S-1 9 H2C-AV.ILI0S-AVIOZ-d yeruowury
[eLlewW- (d1s) Teq / Ieq /

SSnpsuy s3umydIq -4 T / Yd1212gIatigire) YonIpyoseN | YONIPIOA dAL WnIpsN
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Ubersicht iiber verwendete MFC an der Laboranlage mit Millirohrreaktor

Tabelle A.3: Spezifikationen der verbauten MFC an der Laboranlage mit Millirohrreaktor.

xviii

(@UOIA)
»8/T DI 00°0T — 020 — (00°0) ¥-0 L9 A-TT-ADYF-00C-ADT0C-4 Feruowy
(@UOIA)
»8/1 DI 00°ST — 00 — (00°0) ¥-0 L9 A-TT-dDY-002-AD10C-d Jjoisiones
(@UOIA)
#8/1 DL 00°08 ~ 09°T ~ (00°0) -0 R A-TT-ADY-0NC-ADT0Z-A uos1y
(@UOIA)
»8/T DI 00°08 —09°T — (00°0) ¥-0 L9 A TT-ADY-0AC-AD10¢-4 JJoIsyons
(gUOIA)
»8/1 DI 0008 —09°T — (00°0) ¥-0 L9 A TT-AdDY-0XC-ADT0C-d YnppnIg
[elrerew- (dLs) Teq / Teq /
SSOUISUY | s@umyyorq | .4 T/ YO1oI9qIDHIqI[EY] | YPNIPYdeN | YONIPIoA dAL WnIpsN




Erganzende Messwerte zur Variation der Netzparameter

H 312,5 ym Maschenweite
B 468,8 ym Maschenweite

M 625 um Maschenweite

NO, Selektivitat / %

60 90 120
Drahtdruchmesser / um

Abbildung A.3: NOx-Selektivitdten der einzelnen Webnetzversuche, wie sie in Tabelle 5.10 gezeigt sind.
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Abbildung A.4: Gemessene Temperaturen hinter dem Katalysatornetz bei den einzelnen Webnetzversuchen, wie sie in Tabelle
5.10 gezeigt sind.
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100,0

H 312,5 ym Maschenweite
9.0 - H 468,8 ym Maschenweite
98,0 F 1 625 um Maschenweite

NO, Selektivitat / %

60 90 120
Drahtdurchmesser / um

Abbildung A.5: NOx-Selektivitdten der einzelnen Webnetzversuche, wie sie in Tabelle 5.15 gezeigt sind.
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Abbildung A.6: Gemessene Temperaturen hinter dem Katalysatornetz bei den einzelnen Webnetzversuchen, wie sie in Tabelle
5.15 gezeigt sind.




Quantifizierte Komponenten in der QMS-Analytik

Tabelle A.4: Quantifizierte Komponenten in der QMS-Analytik mit dazugehdérigen m/z-Verhaltnissen. Markiert sind die zur
Berechnung verendeten m/z-Verhaltnisse.

m/z Ar CO: N2 N.O NH3 NO NO: 02 H20

12 - - : : : : - :
17 : - : - bx : - Lx
18 : : : - x - : X
28 : x X x : : : -
30 : - : X - [ x :
32 : - : : : X - X
40 X - : : : : : -
44 : X - s - : : -
46 : X : X : - x -
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