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Zusammenfassung 
 

Die Validierung eines kinetischen Modells für die Ammoniak -Oxidation stellt aufgrund der harschen 

Reaktionsbedingungen mit Temperaturen bis zu 950 °C und erhöhten Drücken weiterhin eine 

Herausforderung dar. Die zugrundeliegenden, experimentellen Messungen wurden bisher ausschließlich 

im Niedrigdruckbereich oder bei niedrigeren Temperaturen durchgeführt. Diese Arbeit evaluiert in dem 

Kontext ein Reaktorkonzept mittels kombinatorischem Ansatz aus Simulation und Experimenten bei 

technisch relevanten Bedingungen. Zur Vereinfachung des lokalen Massentransfers wurde ein laminares 

Strömungsrohr mit katalytischer Wand als Reaktorgeometrie eingesetzt. Mittels CFD-Simulation konnte 

nachgewiesen werden, dass sich zum einen ein laminares Strömungsprofil vor dem Reaktorraum, zum 

anderen keine signifikanten Temperaturgradienten ausbilden. Auf dieser Basis wurde eine methodische 

Evaluierung in vier Schritten durchgeführt.  

 

Zunächst wurde die thermische Stabilität der jeweiligen Spezies Ammoniak, Stickstoffmonoxid und 

Lachgas untersucht. Im Falle des Ammoniaks ist eine ausschließlich katalytische Aktivität  festzustellen. 

Stickstoffmonoxid wiederum zeigt keine Zersetzungserscheinungen. Dem entgegen zersetzt sich Lachgas 

sowohl katalytisch als auch in der Gasphase, insgesamt bis zu 2%. Ammoniak fördert den Zerfall um das 

teils Sechsfache, während Sauerstoff und Stickstoffmonoxid keinen Einfluss haben. 

 

Eine erste Messung der Ammoniak-Oxidation zeigt, dass das Reaktorkonzept Experimente unter 

Teilumsatz ermöglicht. Der Vergleich zur Simulation weist jedoch darauf hin, dass eine signifikant hohe 

Stickstoff-Selektivität und ein erhöhter Ammoniak -Umsatz gemessen wurden. Obgleich diese Aspekte 

ebenfalls bei Parametervariationen der Temperatur, des Drucks, der Verweilzeit im Reaktorraum und 

dem Verhältnis Ammoniak zu Sauerstoff zu verzeichnen sind, können jeweils reaktionstechnische Trends 

abgeleitet werden. Die Diskrepanz zwischen Experiment und Simulation ist in geringem Maße auf eine 

Blindaktivität des Reaktors zurückzuführen. Eine weitere Quelle ist die in operando Restrukturierung des 

Katalysators, die anhand einer Geometrie-Studie mittels CFD-Simulation untersucht wurde. Aus dieser 

ging hervor, dass eine prozessbezogene Restrukturierung des Katalysators einen marginalen 

Umsatzanstieg hervorrufen kann.  

 

Die dritte und am meisten zu gewichtende Ursache stellt die selektive Reduktion von Stickstoffmonoxid 

mit Ammoniak da. Hierbei ist festzuhalten, dass die nichtkatalytische, selektive Reduktion zwar im 

Reaktor stattfindet, jedoch im Vergleich zur katalytischen, in der Downstream-Strecke lokalisierten 

Reaktion zu vernachlässigen ist. Eine Quantifizierung von letzterer war aufgrund einer Limitierung der 

Auswerteroutine nicht möglich.  



 

 

  

Eine weitere Limitierung ist die Beschaffenheit des Katalysators über die Reaktorlaufzeit. Dieser war am 

Ende der Arbeit verformt  und der Reaktionskanal deutlich verkürzt. Die Untersuchung der Oberfläche 

mittels REM und EDX wies ebenfalls darauf hin, dass keine für die Reaktion charakteristische 

Restrukturierung vorhanden war. Vielmehr enthielt  die Oberfläche eingeschmolzene Quarzglas- und 

Stahl-Partikel. Eine Aussage über den Zeitpunkt der Verformung bzw. der Ablagerungen kann nicht 

getätigt werden.  

 

Obgleich der Restriktionen, konnte aus der Arbeit ein Reaktionsnetz der Ammoniak-Oxidation aufgebaut 

und lokal differenziert werden. Die relevante Bildung von Stickstoff ist auf vier relevante Reaktionspfade 

zurückzuführen, von denen die katalytische, selektive Reduktion überwiegt. 

 

  



 

 

  

Abstract 
 

The validation of a kinetic model for the Ammonia Oxidation still presents a challenge due to the harsh 

conditions with temperatures of up to 950 °C and elevated pressures. The underlying experiments have 

so far been performed within the low -pressure range or at low temperatures. In this context, this work 

evaluates a reactor concept via combinative approach of simulation and experiments at technically 

relevant conditions. To simplify the local mass transfer, a laminar flow tubular reactor with catalytic wa ll 

was chosen. Simulations have shown on the one hand that a laminar flow profile develops in front of 

the reactor room. On the other hand, that no significant temperature gradients are formed. On this basis, 

a methodical evaluation was done in four steps. 

 

First, the respective thermal stability of the species Ammonia, Nitric Oxide and laughing gas was 

investigated. Ammonia decomposes solely catalytically, while Nitric Oxide does not show signs of 

thermal decomposition. In contrast, laughing gas decomposes within the gas phase, but also on the 

catalyst surface (overall up to 2%) . This can be enhanced by Ammonia by a factor of up to around six. 

Oxygen and Nitric Oxide do not have an enhancing nor inhibiting effect. 

 

A first measurement of the Ammonia Oxidation shows that th e reactor concept enables experiments with 

partial conversion. A comparison to the simulation indicates, that the selectivity towards Nitrogen and 

the Ammonia conversion are significantly higher. Although th ese aspects can also be seen in the 

parameter variation of temperature, pressure, the residence time within the reactor chamber as well as 

the Ammonia to Oxygen ratio, clear trends can be derived. The discrepancy between experiment and 

simulation can be minorly attributed  to a blind activity within the reactor . Another source is the in 

operando restructuring of the catalyst, which was investigated via a geometrical simulative study. 

However, the study concludes only a marginal effect on the Nitrogen formation .  

 

The third and most pronounced source is the selective reduction of Nitric Oxide with Ammonia. 

Experiments clarify that the non-catalytic selective reduction takes place, but in comparison the catalytic 

selective reduction within the downstream section is more pronounced. A quantification of the latter 

reaction was not possible due to a limitation of the analytic routine.  

 

Another restriction  is found in the catalyst condition over the time. The catalyst was deformed at the 

end of this work and the reaction channel was significantly shortened. The investigation of the catalyst 

surface also indicated no characteristic restructuring shapes. In fact, the surface included smelted quartz 

glass and steel particles. An exact time of deformation or deposition cannot be estimated.  



 

 

  

However, this work allowed the buildup  of a reaction network for the Ammonia Oxidation including a 

local distinction  of each reaction. In this context, the relevant formation of Nitrogen can be based on 

four different reaction paths, of which the catalytic selective reduction predominates. 
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1. Motivation 
 

Im November 2023 erreichte die Weltbevölkerung die Zahl von acht Milliarden Menschen[1]  und 

verzeichnet weiterhin ein stetiges Wachstum.[2]  Infolgedessen steigt der globale Bedarf an Nahrungs-

mitteln und demzufolge synthetischem Dünger, in welchem Nitrate neben phosphor- und kaliumhaltigen 

Komponenten die substanzielle Basis formen.[3]  Als Ausgangsstoff der Herstellung stickstoffhaltiger 

Düngemittel dient die Salpetersäure, die unter anderem dadurch zu den größten Plattformchemikalien 

mit einer globalen Kapazität von ca. 67 Mio. t a-1 (erwartet für 2024) [4]  zählt. Seit Anfang des 

20. Jahrhunderts wird großtechnisch das Ostwald-Verfahren für die Salpetersäureproduktion genutzt , 

in dem die Oxidation von Ammoniak  zu Stickstoffmonoxid die erste Prozessstufe darstellt. Trotz einer 

hohen Selektivität von bis zu 98% zu Stickstoffmonoxid entstehen unerwünschte Nebenprodukte wie 

Stickstoff und Distickstoffmonoxid.[5]  Deren Reduktion ist aus ökonomischer und auch ökologischer 

Perspektive erstrebenswert. Letzteres bezieht sich auf das Distickstoffmonoxid, auch Lachgas genannt, 

welches als Treibhausgas mit einem 273-fachen Global Warming Potential (GWP) im Vergleich zu 

Kohlenstoffdioxid in der Atmosphäre wirkt. [6]  Spätestens seit der Ratifizierung des Kyoto-Protokolls 

1997[7]  ist die Reduzierung der Lachgasemissionen zu einem globalen Ziel erklärt worden und, unter 

weiterhin steigender Konzentration in der Luft ,[8]  Teil der Entwicklung der chemischen Industrie hin zur 

Klimaneutralität . Die Bildung von Stickstoff ist auf der anderen Seite aus ökonomischer Sicht zu 

vermeiden. Als Ausgangspunkt der Wertstoffkette wird  dieser mithilfe des Haber-Bosch-Verfahrens 

energieintensiv, über ein Prozent des weltweiten Energiebedarfs nutzend,[9]  fixiert . Daher ist eine 

Effizienzsteigerung der Ammoniak-Nutzung als Plattformchemikalie umso relevanter. Zur Optimierung 

der Ammoniak-Oxidation wurden in den letzten Jahrzehnten Erneuerungen auf primärer, sekundärer 

und tertiärer Ebene des Prozesses eingeführt. Unter anderem hat auf zuletzt genannter die Entwicklung 

von End-of-Pipe-Katalysatorsystemen die prozessbedingten Lachgasemissionen durch Reduktion zu 

Stickstoff drastisch minimiert. [10]  Auf sekundärer Ebene ist das Einsetzen spezifischer Katalysatoren zur 

thermischen Zersetzung des Lachgases oder die Verlängerung der Brennerkammer zu nennen.[11]  

Dennoch bleibt eine primäre Prozessoptimierung der Ammoniak-Oxidation erstrebenswert. Hier haben 

sich jedoch vornehmlich empirische Verbesserungen wie die Einführung von Platin/Rhodium -

Legierungen oder der Einsatz gestrickter an Stelle gewebter Netze etabliert.[11]  

 

Für die Entwicklung neuer Katalysatorsysteme bietet sich ein kombinatorischer Ansatz aus Experiment 

und Simulation durch die Etablierung der CFD-Simulation als kostengünstiges und effizientes Werkzeug 

an. Bei letzterem stößt dieser Ansatz jedoch auf eine Wissenslücke im kinetischen Mechanismus der 

Ammoniak-Oxidation. Aufgrund der harschen Prozessbedingungen wurden kinetische Modelle bisher 

anhand von experimentellen Daten im Niedrigdruckbereich oder bei niedrigen Temperaturen aufgestellt 
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und validiert . Demzufolge wurde der Aspekt der Stofftransportlimitierung umgangen und die 

kinetischen Daten für den prozessrelevanten Bereich teils extrapoliert. [12­14]  In dieser Arbeit wird ein 

Reaktorkonzept zur Vermessung der Ammoniak-Oxidation bei industriell relevanten Bedingungen und 

Teilumsätzen vorgestellt und evaluiert. 
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2. Stand der Technik 
 

2.1. Industrielle Ammoniak-Oxidation im Kontext des Ostwald-Verfahrens 
 

2.1.1. Ostwald-Verfahren 

 

Das Ostwald-Verfahren wurde Anfang des 20. Jahrhunderts von Wilhelm Ostwald patentiert  und dient 

bis heute als etablierter großtechnischer Prozess zur Herstellung von Salpetersäure.[15]  Als Ausgangs-

komponente dient Ammoniak, welcher über drei Verfahrensschritte zur Salpetersäure umgewandelt 

wird. Die prozessübergreifende Gleichung des Ostwald-Verfahrens ist in Gl. 2.1 zusammengefasst.[16]  

 

NH3 + 2 O 2 Ÿ HNO3 + H 2O  ɝRH0
298 = - 330 kJ mol-1   [17]  (2.1) 

 

Den ersten Prozessschritt stellt dabei die Oxidation des Ammoniaks zu Stickstoffmonoxid in 

sauerstoffreicher Atmosphäre dar (Gleichung 2.2). Die stark exotherme Reaktion verläuft katalytisch 

hochselektiv (bis zu 98%) an Pt/Rh-legierten, gestrickten Netzen.[18]  Durch Temperaturen zwischen 800 

und 950 °C herrscht an den Katalysatornetzen eine Stofftransportlimitierung. Dennoch reichen 

Kontaktzeiten unter 1 ms aus, um einen vollständigen Umsatz des Ammoniaks zu erreichen.[16]  Der 

Reaktionsdruck ist wiederum je nach Prozesstyp unterschiedlich und kann im Falle einer Mono-Pressure-

Anlage bis zu 12 bar betragen. [19]  

 

4 NH3 + 5 O 2 Ÿ 4 NO + 6 H 2O  ɝRH0
298 = - 227 kJ mol-1   [17]  (2.2) 

 

Nach der Oxidation des Ammoniaks wird der Prozessstrom bis auf Temperaturen von 40 °C herabgekühlt 

und das entstandene Stickstoffmonoxid in der Gasphase zu Stickstoffdioxid oxidiert  (Gleichung 2.3). Bei 

dieser Reaktion verschiebt eine niedrigere Temperatur, konträr zur vorangegangenen Ammoniak-

Oxidation, das Gleichgewicht auf die Seite der Produkte. Dafür verdeutlichend seien Gleichgewichts-

konstanten von 0,16 bei 800 °C und 106 bei 25 °C genannt.[17]  

 

2 NO + O 2 ᵶ 2 NO2  ɝRH0
298 = - 57 kJ mol-1    [17]  (2.3) 

 

Anschließend wird das Stickstoffdioxid, als Monomer oder Dimer vorliegend, in Wasser absorbiert und 

formt nach Gleichung 2.4 das Produkt Salpetersäure.[20]  Der Prozessdruck ist hier unter anderem 

entscheidend. Während bei niedrigeren Drücken bis zu 6 bar die größte Ausbeute prozessübergreifend 

erreicht wird , ist die Absorption bei Drücken über 10 bar begünstigt. 
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3 NO2 + H 2O Ÿ 2 HNO3 + NO   ɝRH0
298 = - 46 kJ mol-1   [17]  (2.4) 

 

Aus diesem Grund wird bei der Anlagenkonzeptionierung vornehmlich das Dual-Pressure-Prinzip 

angewendet und der Prozessdruck vor der Absorptionskolonne von 4-6 auf 10-14 bar durch ein 

Kompressor-System angehoben. Dem gegenüber wird der Druck in Mono-Pressure-Anlagen vom 

Ammoniak-Brenner bis einschließlich der Absorptionskolonne im Bereich zwischen 7 und 12 bar 

konstant gehalten.[19]  Dies hat zwar den Vorteil, dass die Investitionskosten aufgrund des Wegfalls der 

Kompressoren geringer ausfallen. Jedoch sorgt der höhere Druck in der Ammoniak-Oxidation für eine 

geringere Produktion an Stickstoffmonoxid und folglich Salpetersäure. Daher gestaltet sich die Wahl des 

Prozesstyps als Abwägung zwischen Investitions- und Betriebskosten, da der erhöhte Druck die Leistung 

des Katalysators stärker beansprucht. Diese Abschätzung führt dazu, dass in Nordamerika meist Anlagen 

mit einer Prozessstufe errichtet werden, während in Europa das Dual-Pressure-Konzept marktführend 

ist.[16]   

 

2.1.2. Prozessbedingungen der Ammoniak-Oxidation 

 

Um die Vor- und Nachteile der beiden Konzepte in Kontext der Ammoniak-Oxidation zu setzen, werden 

die spezifischen Prozessbedingungen in Tabelle 1 aufgezeigt. Durch höhere Drücke kann beispielsweise 

eine stärkere Katalysatorladung und dadurch ein größerer Durchsatz erreicht werden. Dies fällt jedoch 

zu Lasten der Betriebsdauer, da die größere Last einen vermehrten Katalysatoraustrag generiert und so 

die Lebensdauer des Katalysators verringert wird. Ein weiterer Aspekt ist die Anzahl der Netze im 

Katalysatorpaket. Ein höherer Prozessdruck verringert den Umsatz an einer Netzschicht, weswegen die 

Netzanzahl auf bis zu 50 erhöht wird,  um Vollumsatz in der Brennerkammer zu erreichen.[16]  Zudem 

verringert sich die Ausbeute an Stickstoffmonoxid mit steigendem Prozessdruck.[5]  Gleichzeitig ist jedoch 

die Netztemperatur größer. Der Anteil an Ammoniak wird demnach verringert, um die Temperatur nicht 

signifikant größer werden zu lassen.[16]   
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Tabelle 1: Prozessbedingungen der Ammoniak-Oxidation aufgeteilt in Niedrig-, Mittel- und Hochdruck-Anlagen.[16] 

 Niedrig -Druck  Mittel -Druck  Hoch-Druck  

Prozessdruck / bar  1-2 3-7 >8  

Volumenanteil NH 3 / %  12,0-12,5 10,5-11,5 10-10,5 

Anströmgeschwindigkeit  / m s -1 0,4-1,0 1-3 2-4 

Katalysatorladung  / tNH3 m-2 d-1 2-4,5 10-40 30-70 

Netz-Temperatur  / °C 800-850 880-900 900-950 

Anzahl der Netze  3-5 6-10 20-50 

NO-Ausbeute [5]  / %  97-98 96,0-96,5 94,5-95,0 

Katalysator -Austrag  / g t -1 0,2-0,4 0,7-0,9 1,1-2,2 

Betriebszeit  / Monate  7-12 6-8 1,5-3 

 

 

2.1.3. Parallel- und Folgereaktionen der Ammoniak-Oxidation 

 

Parallel reaktionen der Ammoniak -Oxidation  

Innerhalb des Ammoniak-Brenners können unerwünschte Parallelreaktionen zu Stickstoff und Lachgas 

stattfinden, deren Ausbeute je nach Prozessbedingungen wie Druck oder Katalysatortemperatur 

variieren.  

 

Im technisch relevanten Temperaturbereich (über 800 °C) führt ein erhöhter  Prozessdruck zu einer 

Steigerung der Stickstoffbildung (Gleichung 2.5) und reduziert  sogleich die Stickstoffmonoxid-

Ausbeute.[21]  Eine Temperaturerhöhung verringert wiederum die Stickstoffselektivität . Zwar ist die 

Bildung von Stickstoff bei Temperaturen um 900 °C beispielsweise thermodynamisch begünstigt, wenn 

Ammoniak nicht-katalytisch reagiert.[16]  Dies fällt jedoch aufgrund des Vollumsatzes im industriellen 

Maßstab nicht ins Gewicht.[22]  Bei der katalytischen Ammoniak-Oxidation ist Stickstoff lediglich bei 

Temperaturen unter 600 °C das Hauptprodukt, unter 200 °C gar das einzige. Erst ab 300 °C kann die 

Bildung von Stickstoffmonoxid detektiert werden. [11]  

 

4 NH3 + 3 O 2 Ÿ 2 N2 + 6 H 2O  ɝRH0
298 = - 315 kJ mol-1   [17]  (2.5) 

 

Im Temperaturbereich zwischen 300 und 600 °C steigt zudem die Selektivität zu Lachgas nach 

Gleichung 2.6 signifikant an und verzeichnet bei Temperaturen um die 400 °C ein Maximum. Im 

technisch relevanten Bereich sorgen Prozesstemperaturen von über 900 °C jedoch für reduzierte 

Lachgas-Selektivitäten. Zudem verschiebt ein niedrigerer Prozessdruck die Ausbeute Richtung 
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Stickstoffmonoxid und reduziert so die Lachgas-Emissionen. Prozessbezogen beinhaltet dies obgleich 

den Nachteil eines verringerten Durchsatzes.[11]  

 

4 NH3 + 4 O 2 Ÿ 2 N2O + 6 H 2O  ɝRH0
298 = - 368 kJ mol-1   [17]  (2.6) 

 

Thermische Stabilität der Komponenten  

Eine weitere Kategorie der unerwünschten Reaktionen innerhalb der Prozessstufe der Ammoniak-

Oxidation ist die thermische Zersetzung der Stickstoffkomponenten Ammoniak, Stickstoffmonoxid und 

Lachgas. Die großtechnische Relevanz ist jedoch unterschiedlich. 

 

Ammoniak zerfällt nach Gleichung 2.7 zu Stickstoff und Wasserstoff und kann sowohl in der Gasphase 

bei erhöhten Temperaturen[23]  als auch katalytisch auf der Platin-Oberfläche zersetzt werden. Bei 

letzterem reichen bereits Temperaturen von 300 °C.[24]  Zudem ist die katalytische Reaktion auf Eisen-

Oberflächen bei unterschiedlichen Bedingungen nachgewiesen, so dass Stahl ebenfalls katalytisch aktiv 

sein kann.[25]  Bei Anwesenheit von Sauerstoff spielt die thermische Zersetzung des Ammoniaks obgleich 

keine Rolle, da die vorherig gezeigten Oxidationsreaktionen kinetisch bevorzugt sind.[26]  

 

2 NH3 Ÿ N2 + 3 H 2  ɝRH0
298 = + 92 kJ mol -1   [27]  (2.7) 

 

Lachgas wird bei hohen Temperaturen als metastabil eingestuft und zersetzt sich zu Stickstoff und 

Sauerstoff. Platin besitzt zwar eine katalytische Wirkung,[28]  die Reaktion findet jedoch vornehmlich in 

der Gasphase ab Temperaturen von 850 °C statt.[29]  Dies wird zum Beispiel dafür genutzt, die 

prozessbezogene Lachgas-Emission durch die Verlängerung des Ammoniak-Brenners zu reduzieren.[11]  

Eine weitere Möglichkeit die Lachgas-Zersetzung zu begünstigen, ist die Anwesenheit von Wasser oder 

Wasserstoff.[29]  

 

2 N2O Ÿ 2 N2 + O 2  ɝRH0
298 = - 161 kJ mol-1    (2.8) 

 

Des Weiteren gibt es Nachweise thermischer Zersetzung von Stickstoffmonoxid bei Temperaturen ab 

850 °C und Atmosphärendruck (Gleichung 2.9). [30]  Großtechnisch wird daher der Prozessstrom nach 

dem Brenner auf unter 400 °C abgekühlt, um die Zersetzung zu Stickstoff und Sauerstoff kinetisch zu 

hindern. [17]  

 

2 NO Ÿ N2 + O 2  ɝRH0
298 = - 90 kJ mol-1   [17]  (2.9) 
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Folgereaktionen der selektiven Reduktion  von Stickstoffmonoxid  

Abseits der aufgezeigten Parallelreaktionen kann Stickstoff außerdem durch die Reduktion von 

Stickstoffmonoxid mit Ammoniak entstehen. Dabei wird zwischen der selektiven katalytischen (SCR) 

und selektiven nicht-katalytischen Reduktion (SNCR) unterschieden. Prozesstechnisch werden diese 

Reaktionen zur Reduktion von NOx-Emission im Abgasstrom der Absorptionskolonne in sogenannten 

DeNOx-Verfahren genutzt.[11]  

 

Selektive katalytische Reduktion (SCR):  

Die Hauptreaktion der SCR umfasst die äquimolare Reaktion von Stickstoffmonoxid und Ammoniak mit 

Sauerstoff zu Stickstoff und Wasser. Im Gegensatz zu den vorherig erläuterten Reaktionen läuft die 

Reaktion vornehmlich bei Temperaturen zwischen 260 und 455 °C katalytisch ab. Unterhalb des Bereichs 

findet die SCR ebenfalls statt, verläuft jedoch langsamer.[31]  

 

4 NO + 4 NH 3 + O 2 Ÿ 4 N2 + 6 H 2O  ɝRH0
298 = - 408 kJ mol-1   [17]  (2.10) 

 

Anstelle des Stickstoffmonoxids kann zudem Stickstoffdioxid als Reaktand dienen. Dabei ist sowohl ein 

Reaktionspfad mit (2.11) als auch ohne Sauerstoff (2.12) nachgewiesen. 

 

2 NO2 + 4 NH 3 + O 2 Ÿ 3 N2 + 6 H 2O   (2.11) 

 

6 NO2 + 8 NH 3 Ÿ 7 N2 + 12 H 2O   (2.12) 

 

Es besteht zudem die hypothetische Möglichkeit, dass sich Lachgas durch die SCR bei Temperaturen 

zwischen 260 und 360 °C bildet, jedoch nach YATES et al. als nicht wahrscheinlich eingestuft werden 

kann.[32]  Großtechnisch werden meist Vanadium/Tantal -Oxide für die SCR eingesetzt.[31]  Als katalytisch 

aktiv gelten zudem eisenhaltige Oxide[33]  oder Zeolithe[34] , aber auch Platin[35]  und Rhodium. Bei 

Letzteren besitzt Rhodium laut PEREZ-RAMIREZ et al. eine höhere Aktivität. [36]  Mechanistisch wird 

postuliert, dass der adsorbierte Ammoniak nach Gleichung 2.10 mit Stickstoffmonoxid und Sauerstoff 

aus der Gasphase reagiert.[37]  

 

Selektive nicht -katalytische Reduktion (SNCR):  

Im Gegensatz zur SCR findet die selektive nicht-katalytische Reduktion in der Gasphase statt,[31]  verläuft 

aber ebenfalls nach Gleichung 2.10.[38]  Des Weiteren ist es auch möglich, dass die Stöchiometrie des 

Stickstoffmonoxids und des Sauerstoffs gesenkt bzw. erhöht dargestellt werden kann, wonach weniger 

Stickstoff entstehen würde (Gleichung 2.13).  
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2 NO +  4 NH3 + 2 O 2 Ÿ 3 N2 + 6 H 2O    (2.13) 

 

Zudem kann Stickstoffdioxid ohne Anwesenheit von Sauerstoff mit Ammoniak zu Stickstoff reagieren 

(Gleichung 2.12). Der Temperaturbereich der SNCR beläuft sich in Abhängigkeit der Prozess-

bedingungen zwischen 870 und 1150 °C. Oberhalb ist die Bildung von Stickstoffmonoxid aus Ammoniak 

und Sauerstoff (Gleichung 2.2) kinetisch begünstigt. Unterhalb des Geltungsbereichs ist die für die SNCR 

relevante Ammoniak-Zersetzung zu langsam.[31]  Die kinetisch günstigste Temperatur der SNCR liegt 

meist zwischen 900 und 950 °C, wobei die Verweilzeit einen wesentlichen Einfluss auf die optimale 

Reaktionstemperatur besitzt.[39]  Nach LIANG et al. kann beispielsweise eine Verweilzeit von 0,9 s zu 

einem maximalen Umsatz an Stickstoffmonoxid von bis zu 93% bei 900 °C führen. [39]  Zudem ist der 

Sauerstoff-Partialdruck als Einflussfaktor auf den Umsatzgrad und die optimale Temperatur zu 

nennen.[39­41]  Des Weiteren kann die Anwesenheit von OH-Radikalen, durch die Bildung von Wasser 

entstanden, die Temperatur senken.[31]  Die OH-Radikale reduzieren das Ammoniak zu NH2. Dieses 

reagiert als aktive Spezies entweder mit Stickstoffmonoxid zu Stickstoff direkt, oder Stickstoff über das 

Intermediat NNH.[42]  

 

2.2. Katalysatorsysteme für die Ammoniak-Oxidation 
 

Wie bereits in Kapitel 2.1.1 erwähnt, bilden Netzlagen aus Platin-Rhodium-Legierungen den derzeitigen 

Katalysator-Standard der Ammoniak-Oxidation. Seit der erstmaligen Implementierung im industrielle n 

Maßstab Anfang des 20. Jahrhunderts unterlief der Katalysator lediglich geringfügigen Änderungen der 

Materialzusammensetzung und der geometrischen Form. Diese werden in den folgenden Abschnitten 

näher beleuchtet. 

 

2.2.1. Materialspezifische Evolution des Katalysators 

 

Platin galt Jahrzehnte vor der Patentierung des Ostwald-Verfahrens bereits als selektiver Katalysator für 

die Umsetzung von Ammoniak zu Stickstoffmonoxid.[43]  Nach der Patentierung des Ostwald-Verfahrens 

wurde elementares Platin erstmals großtechnisch eingesetzt. Eine Limitierung, die bereits kurz nach 

Einführung des Prozesses erkannt wurde, war der hohe Platin-Austrag. Die volatile Eigenschaft des 

Metalls bei prozessnahen Temperaturen wird durch die Oxidation zu flüchtigem Platin(IV)oxid  

ausgedrückt, wodurch die Lebensdauer eines Katalysators limitiert  ist.[44]  Daher wurde Rhodium als 

Legierungselement eingeführt, welches zum einen die Stabilität der Katalysatornetze fördert. Dadurch 

konnte die Anfälligkeit  des Katalysators gegenüber mechanischen Stressoren verringert werden. Zum 

anderen besitzt Rhodium eine geringere Volatilität im Verhältnis zu Platin und verringert durch die 
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Legierung den prozessbezogenen Materialaustrag.[44]  Zudem besitzt Rhodium katalytische Eigenschaften 

für die Ammoniak -Oxidation.[45]  Der Anteil von Rhodium beläuft sich prozessabhängig auf 5 bis 10%, 

wobei der deutlich höhere Rohstoffpreis im Verhältnis zum Platin eine wesentliche Rolle spielt und der 

materialbezogene Vorteil nicht das ökonomische Interesse übersteigt.[46]  Der andere Grund liegt in einer 

Stagnation der Stickstoffmonoxid-Ausbeute bei steigendem Rhodium-Anteil. HANDFORTH et al. stellten 

anhand der Variation von Legierungsproportionen und der Temperatur fest, dass ein siebenprozentiger 

Anteil an Rhodium bei einer Netztemperatur von 900 °C beispielsweise ausreicht, um die höchste 

Ausbeute der Versuchsreihe zu erreichen.[44]  Demnach ist es jedoch temperaturabhängig, wann dieses 

Wirkungsoptimum erreicht wird. Bei niedrigeren Temperaturen wird  beispielsweise ein höherer 

Rhodium-Anteil benötigt. [21]  

 

Ein weiteres Metall, welches einen inhibierenden Effekt auf die Bildung von volatilem PtO2 besitzt, ist 

Palladium. Dieses wird in ternären Legierungen mit Platin und Rhodium zur Verlängerung der 

Katalysator-Lebensdauer eingesetzt.[47]  In dem Kontext besitzt Palladium die Eigenschaft, Platin(IV)oxid 

unter Freiwerden von Sauerstoff auf der Katalysator-Oberfläche zu binden.[48]  Daher bietet die 

unterschiedliche Legierungszusammensetzung der drei Metalle innerhalb eines Netzpakets 

prozesstechnische Vorteile. In den Netzlagen nahe des Ausgangs der Reaktionszone ist die Verwendung 

von Netzen mit einem hohen Palladium-Anteil für die Verringerung des Platin-Austrags vorteilhaft. 

Zudem verlängert die Bindung des Platins die Prozessdauer, da dieses wiederum katalytisch aktiv 

wirkt. [49]  Aus diesem Ansatz heraus wurde die sogenannte Getter-Technologie entwickelt und erreichte 

anfänglich Platin-Rückgewinnungen zwischen 55 und 70% mit Gold-Palladium-Legierungen.[50]  Derzeit 

können bis zu ca. 85% des ausgetragen Platins durch Palladium-angereicherte Platin-Rhodium-Netze 

aufgefangen werden.[51]  Der hohe Rückgewinnungsgrad erlaubt somit einen höheren Platin-Anteil in 

den ersten Netzlagen, welcher eine verbesserte Stickstoffmonoxid-Selektivität bei niedrigeren 

Temperaturen hervorruft und so die je nach Prozessbedingungen variierende Einfahrzeit verringert. [49]  

 

Über die vergangenen Jahrzehnte wurden stets andere Materialien für die großtechnische Anwendung 

innerhalb des Ostwald-Verfahrens vorgeschlagen, die zwar kosten- oder leistungsbezogen Vorteile 

bieten, obgleich großtechnisch nicht etabliert werden konnten.[16]  Ein Beispiel dafür sind Katalysatoren 

bestehend aus Cobaltoxiden, die unter anderem durch FUNG et al. diskutiert wurden . Zuletzt scheiterten 

diese jedoch an der Desaktivierung bei industriell relevanten Temperaturen.[52]  Ein weiterer Ansatz ist 

die Nutzung von Lanthan. HOU et al. beispielsweise stellte diesbezüglich fest, dass Perowskite aus 

Lanthanmanganat und -vanadat Selektivitäten zu Stickstoffmonoxid zwischen 88 und 95% erzielen 

können.[53]  PEREZ-RAMIREZ et al. geben an, dass sie keine Bildung von Lachgas feststellen konnten.[54]  

Eine industrielle Applikation  der Katalysatorsysteme ist bisher jedoch nicht bekannt. 
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2.2.2. Prozessbezogene Restrukturierung der Katalysator-Oberfläche 

 

Während des Einfahrens und des Betriebs des Katalysators verändert sich die Struktur der Oberfläche, 

die im Zuge dessen vergrößert wird.[55; 56]  BERGENE et al. hat beispielsweise festgestellt, dass die 

Restrukturierung eine Vergrößerung der Katalysator-Oberfläche um einen Faktor zehn hervorrufen 

kann.[57]  Am signifikantesten fällt dieses Phänomen auf den ersten Netzlagen aus und nimmt mit der 

Tiefe des Netzpakets ab. [56]  Die Netze bilden bereits nach wenigen Stunden sogenannte Blumenkohl-

Strukturen ( Abbildung 1). Deren mechanistische Grundlage ist noch nicht vollständig erklärt, weswegen 

unterschiedliche Ansätze mit verschiedener Triebkraft entwickelt wurden.[45; 58; 59]  Ein gleichbleibender 

Aspekt sind die signifikanten Rollen der volatilen Spezies Platin(IV)oxid und Rhodium(III)oxid. [60]  Der 

Ansatz von HANNEVOLD beschreibt den Mechanismus der Restrukturierung als chemische Transport-

Reaktion, in der Sauerstoff als Transportmittel agiert. Die volatilen Spezies bilden sich aufgrund 

Temperatur-Hotspots auf der Netzoberfläche, die durch Defekte, aber auch reaktionsbedingt entstehen 

können. Die gasphasigen Oxide werden anschließend zu einem sogenannten Cold-Spot, eine Fläche mit 

geringerer Temperatur, transportiert und resublimieren. Dadurch entstehen nach dem Prinzip eines 

Impfkristalls die Blumenkohl -Struktur en auf der Drahtoberfläche.[45]  Die Geschwindigkeit, mit der die 

Blumenkohl-Strukturen ausgebildet werden, hängt vom Legierungsanteil des Rhodiums ab. Ein höherer 

Anteil führt aufgrund der geringeren Volatilität des Rhodium(III) -oxids erst ab 900 °C zu einer 

Verlangsamung der Struktur-Ausbildung.[61]  

 

 

Abbildung 1: REM-Aufnahme eines gestrickten, restrukturierten Pt/Rh-Netzes mit ausgebildeter Blumenkohl-Struktur auf der Oberfläche. 

©Umicore. 

 

Die geringere Volatilität ist zudem der Grund dafür , dass die Blumenkohl-Struktur einen erhöhten 

Rhodium-Anteil, welcher bei einem 95%Pt/5%Rh-Netz lokal bis zu 33% betragen kann, besitzt.[45]   

HANNEVOLD et al. postuliert dazu auf Basis einer Studie von Netzen mit 30% Rhodium, dass sich die 
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Zusammensetzung der Blumenkohl-Struktur dem äquiatomaren Verhältnis von 1:1 nähert und dieses 

eine Grenze der lokalen Anreicherung darstellt.[45]  Die Größe der Strukturen kann je nach 

Zusammensetzung der Legierung bis zu 35 Ęm betragen, wobei der Rhodium-Anteil mit d ieser nicht 

korreliert.  Die Form der gebildeten Struktur ist wiederum von der Zusammensetzung der Legierung 

abhängig. Generell bilden sich zwar blumenkohlartige Strukturen aus,[62]  jedoch teils verzögert. Reine 

Platin-Netze beispielsweise bilden zunächst schuppenartige Formen aus.[55]  Ein hoher Rhodium-Anteil 

kann auf der anderen Seite zu Schnurrhaar ähnlichen Nadeln aus Rhodium(III)oxid  auf der Oberfläche 

führen, wobei diese vornehmlich in kälteren Abschnitten des Katalysators ausgebildet werden. 

Dementsprechend ist eine Mischung aus Rhodium(III)oxid-Nadeln und Blumenkohl-Strukturen 

möglich.[45]  

 

2.2.3. Geometrische Evolution des Katalysators 

 

Der zweite wesentliche Aspekt der Katalysator-Evolution ist die Geometrie. Beginnend mit Platin in einer 

Schwamm-Struktur bzw. in Pulverform zeigte sich bereits bei der Patentierung des Ostwald-Verfahrens 

die Geometrie eines Netzes, welche in mehreren Lagen geschichtet werden, als vielversprechend.[15]  

Seitdem änderte sich lediglich die Struktur des Netzes von gewebten, orthogonal zueinander stehenden 

Drähten (Abbildung 2a) zu einer gestrickten Form (2b). Maßgeblich basierend auf empirischen 

Untersuchungen, konnte sich die Strickstruktur aufgrund mehrerer Gründe großtechnisch durchsetzen. 

Die dreidimensionale Struktur verursacht beispielsweise kleinflächigere Strömungsschatten,[16]  wodurch 

die katalytisch verfügbare Oberfläche vergrößert wird .[48]  Zudem sorgt die Struktur für eine homogenere 

Temperaturverteilung und dadurch eine effizientere thermische Belastungsverteilung auf dem Netz.[16]  

Dadurch wird der Austrag an Platin und die Bildung von Rhodium(IV)oxid ebenfalls reduziert. Ein Grund 

liefert der oben aufgezeigte Restrukturierungsmechanismus nach HANNEVOLD et al.,[45]  da die 

Wahrscheinlichkeit von thermischen Hotspots durch die Geometrie und dadurch die Bildung volatiler 

Spezies verringert wird.[11; 48]   
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Abbildung 2: Gegenüberstellung von REM-Aufnahmen eines gewebten (a) und eines gestrickten (b) Pt/Rh-Netzes für die industrielle 

Ammoniak-Oxidation. Die Aufnahmen wurden vor der Inbetriebnahme angefertigt. ©Umicore. 

 

2.2.4. Einfluss des Stofftransports auf die Katalysatorleistung 

 

Die gestrickte Geometrie sorgt nicht nur für eine gleichmäßigere Belastung des Katalysatorsystems, 

sondern hat ebenfalls über Parameter wie die Maschenweite einen Einfluss auf das Selektivitätsmuster 

und dadurch die Ausbeute an Stickstoffmonoxid.[63]  Die Relevanz des Strömungsprofils auf die am 

Katalysator stattfindende Ammoniak-Oxidation und ihre Komplexität wird daher nachfolgend diskutiert. 

Hier ist jedoch zu erwähnen, dass die meisten Untersuchungen an glatten Drähten durchgeführt wurden, 

da die Beurteilung realer Netzstrukturen bzw. restrukturierte Drähte weitere Komplexitäten bergen 

(Kapitel 2.3). [64; 65]  

 

Die Ammoniak-Oxidation ist wie bereits aufgezeigt ein stofftransportlimitierter Prozess.[66]  Dadurch 

besitzt der Stofftransport um den Katalysator herum einen signifikanten Einfluss.[67]  Um Korrelationen 

zwischen lokalen Phänomenen und der globalen Leistung eines Katalysators zu schließen, wurden 

mehrere Studien mithilfe von CFD-Simulation durchgeführt . Diese können in zwei unterschiedliche 

Betrachtungsebenen eingeordnet werden: Der Einfluss eines Drahtes und seiner Geometrie, und die 

Geometrie einer Netzlage unter Aspekten wie das Strickmuster oder die Drahtabstände. Um die 

Komplexität beider Ebenen effizient darzustellen, wird der  Stofftransport anhand lokaler 

Massentransferkoeffizienten beschrieben.[68]  

 

Um einem Draht herum entsteht ein Konzentrationsgradient, dessen Darstellung wichtige Auskünfte 

über das lokale Selektivitätsmuster liefert.[69]  Aufgrund des erhöhten Massentransfers auf der in 

Strömungsrichtung stehenden Vorderseite eines Drahtes ist die Selektivität zu Nebenprodukten wie 

Lachgas dort höher als im Strömungsschatten (Abbildung 3).[66]  Daher verläuft die Korrelation zwischen 

Drahtdurchmesser und Lachgas-Bildung proportional zueinander. Die simulative Arbeit von WISER, in 
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der der Anströmwinkel und die Drahtdicke variiert wurde, bestätigt dies. Demnach vergrößert sich der 

frontale Staupunkt und die lokale Selektivität zu Lachgas wird erhöht. Dem einhergehend verläuft  der 

lokale Umsatz an Ammoniak, der durch die Vergrößerung der frontalen Anströmfläche steigt und daher 

ein Abwägen zwischen Umsatz und Selektivität hervorruft.[65]  Die Selektivität der Nebenprodukte nimmt 

bei Betrachten der Drahtoberfläche hin zum Strömungsschatten des Drahtes ab und ist in diesem 

aufgrund der höheren Verweilzeit des Gases minimal . Dass ein axialer Gradient auf der Drahtoberfläche 

herrscht, wurde durch POTTBACKER et al. mithilfe einer durch eine Netzlage verlaufende Kapillare zudem 

experimentell bewiesen.[69; 70]   

 

 

Abbildung 3: Schematische Darstellung eines einzelnen Drahts. Das Gas strömt von links nach rechts. Die Kontur zeigt die Lachgas-

Selektivität, wobei gelb eine maximale und blau eine minimale Selektivität anzeigt.[65] 

 

Der Strömungsschatten ist übertragen auf die Geometrie einer Netzlage essenziell. Dieser führt auf dem 

unmittelbar folgenden Draht  zu einem kleineren lokalen Massentransferkoeffizienten. Bei geringerem 

Drahtdurchmesser wäre die integrale Lachgas-Selektivität zwar kleiner, die Frage nach dem Umsatz und 

daher die Auswirkung auf die Katalysatorleistung stellt sich dennoch.[65]  Ein weiterer Punkt ist der Draht-

zu-Draht-Abstand innerhalb einer Netzlage. Bei größerem Abstand herrscht eine niedrigere globale 

Lachgas-Selektivität. Dies würde zudem bedeuten, dass der Druckverlust innerhalb eines gesamten 

Netzpakets geringer und somit aus großtechnischer Perspektive erstrebenswert wäre.[71]  Andererseits 

kann der größere Drahtabstand zu einem größeren Massentransferkoeffizienten am Draht führen und 

so die Reaktion beschleunigen, gleichzeitig die Kontaktzeit jedoch verringern.[72]  Dieser Aspekt kann 

ebenfalls Kanal-Effekte innerhalb des Netzpakets hervorrufen. Hierbei bilden sich axiale Schächte durch 

die Netzlagen und führen aufgrund der Beschleunigung des Gases zu einer erhöhten Geschwindigkeit 

und zu einer vermehrten Produktion an Nebenprodukten.[66]  Die Wahrscheinlichkeit, dass solche Kanäle 

gebildet werden, ist jedoch bei gestrickten Netzen deutlich geringer als bei gewebten Modellen. 

 

Draht

SN2O

max min
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2.3. CFD-Simulation von strukturierten Oberflächen 
 

Wie Kapitel 2.2.2 aufgezeigt, kann eine restrukturierte Katalysator-Oberfläche den lokalen 

Massentransfer und somit die Katalysatorleistung signifikant beeinflussen. Um ein Verständnis für die 

Einflussursachen zu schaffen, wird vornehmlich die CFD-Simulation als Werkzeug eingesetzt. In 

Verbindung mit der Ammoniak -Oxidation gibt es jedoch nur vereinzelte simulative Arbeiten zur 

Evaluierung restrukturierter Katalysator-Oberflächen.[65]  Generell ist die Simulation von restrukturierten 

bzw. rauen Oberflächen obgleich in unterschiedlichen Fachgebieten wie beispielsweise makroskopisch 

in der urbanen Planung,[73]  aber auch in nanoskaligen Poren[74]  von Interesse. Dieses Kapitel diskutiert 

zwei Ansätze, namentlich die Simulation einer unregelmäßigen und einer repetitiven Struktur.[75]   

 

Ersteres bezieht sich meist auf komplexe Oberflächenstrukturen, die unter anderem durch Computer-

Tomographie digitalisiert und in eine CFD-Simulation implementiert wurden.  Dieser Ansatz bietet den 

Vorteil der exakten Oberflächenstruktur  und die Möglichkeit, lokale Unterschiede wie beispielsweise 

Strukturgröße oder -form zu betrachten.[75]  Die Simulation steht jedoch in Abhängigkeit des Detailgrads 

der Oberfläche und kann, je nach Größe des Modells, erheblichen Rechenaufwand benötigen.[75; 76]  

Dadurch entsteht eine Abwägung zwischen Feinheit des Rechengitters und Rechenzeit. BUSSE et al. 

konnten durch die Simulationen von rauen Wand-Oberflächen feststellen, dass die Feinheit des 

Rechengitters einen erheblichen Einfluss auf die Darstellung der Turbulenz an der Oberfläche haben 

kann. Dadurch könnte das Strömungsprofil nahe der Oberfläche unzureichend berechnet und somit der 

Massentransfer falsch beschrieben sein.[75]   

 

Ein Beispiel im Kontext der Ammoniak-Oxidation stellt  die Arbeit von WISER dar. In dieser wurde die 

Oberflächenrestrukturierung eines einzelnen Drahtes untersucht. Der Fokus lag hierbei auf dem Einfluss 

der Blumenkohl-Strukturen auf den lokalen Ammoniak-Umsatz bzw. das Selektivitätsmuster. Im 

Vergleich zur Simulation eines glatten Drahtes konnte WISER feststellen, dass die 

Oberflächenvergrößerung den Umsatz um 4% steigern kann. Selbst bei Anpassung des 

hydrodynamischen Durchmessers des glatten Modells zur restrukturierten Geometrie konnte ein Anstieg 

des Umsatzes um 1% festgestellt werden. Zudem sorgt die Blumenkohl-Struktur für einen lokalen 

Selektivitätsverlust zu Stickstoffmonoxid von 2%, welchen WISER unter anderem auf den erhöhten 

Massentransfer an den Spitzen der Blumenkohl-Struktur zurückführt. An diesen wird folglich mehr 

Lachgas gebildet.[65]  

 

Der zweite Ansatz ist deutlich recheneffizienter, jedoch abstrakter. Bei diesem wird eine raue bzw. 

strukturierte Oberfläche durch einfache Geometrien modelliert und simuliert. [74; 77]  Dies bietet sich 

speziell dann an, wenn die Struktur der Oberfläche größtenteils repetitiv ist. Hierbei ist d ie Geometrie 
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von zentraler Bedeutung. Die Arbeit von RAWOOL et al. zeigt dies anhand einer geometrischen Variation 

mit  Rechtecken, Trapezen und Dreiecken in einem Kanal-Modell auf. Dabei scheinen rechteckige 

Geometrien eine deutlich stärkere Störung des Strömungsprofils zu verursachen als Trapeze, wodurch 

ebenfalls ein höherer Druckverlust im Kanal entsteht. Dies zeigen auch die Simulationen mit Dreiecken, 

wobei hier der Aspekt der Strömungsseparierung an der Spitze der Geometrie eine Rolle spielt. Eine 

lineare Korrelation zwischen Objektgröße und Reibungsfaktor besteht jedoch nicht.[78]   

 

Neben dem Einfluss einer einzelnen Geometrie auf die Strömung ist ebenfalls der Effekt der periodischen 

Aneinanderreihung gleicher Geometrien auf den Massentransfer von Interesse. Ein dafür wichtiger 

Parameter ist der Abstand zwischen den Körpern. ZHANG et al. stellten diesbezüglich fest, dass im 

Strömungsschatten eines Körper eine Totzone entstehen kann, dessen Größe vom Abstand zur nächsten 

Struktur  abhängig ist. In dieser ist der Massenstrom zwar marginal, das Fluid kann jedoch in der Kerbe 

zirkulieren  und die Verweilzeit erhöhen.[74]  Die Arbeit von NAPOLI et al. bestätigt diesen Effekt. Mit 

größer werdendem Abstand erhöht sich zugleich der Massenstrom in der Kerbe. Dies kann die 

Zirkulation, je nach Geometrie der Struktur, aufheben oder verstärken.[76]  Ein anderer Aspekt ist der 

sogenannte Abschirmeffekt. Dieser beschreibt den Umstand, dass der Abstand zwischen zwei 

Geometrien so gering ist, dass der Strömungsschatten der ersten Struktur den Massentransfer auf die 

zweite Struktur und in den Kerben reduziert.  CLAUS et al. stellten dies in der Simulation einer Oberfläche 

mit regelmäßig gesetzten, rechteckigen Blöcken fest.[73]  

 

2.4. Mechanistische Untersuchungen der Ammoniak-Oxidation 
 

Bereits wenige Jahre nach der großtechnischen Implementierung des Ostwald-Verfahrens begann die 

Forschung nach einem Mechanismus der Kinetik der Ammoniak-Oxidation. In den 1920er und 1930er 

Jahren kristallisierten sich drei komplexe Mechanismen heraus, die die Oxidation des Ammoniaks hin 

zu Stickstoffmonoxid in der Wahl des Intermediates unterschiedlich erklärten. Der Ansatz nach 

ANDRUSSOW umfasst einen Mechanismus mit der Bildung einer Nitroxyl-Spezies, welche anschließend 

zu Stickstoffmonoxid zerfällt. [79]  RASCHIG beschreibt ein Imid-Intermediat zur Bildung von Hydrazin und 

anschließendem Zerfall.[80]  Der dritte Mechanismus nach BODENSTEIN sieht ein Hydroxylamin als 

zentrale Spezies vor.[81]  Erst durch die Betrachtung der Ammoniak-Oxidation im UHV-Bereich an 

Einkristallen konnten die drei Mechanismen fundiert widerlegt werden. Gleichzeitig entwickelte sich ein 

gewisser Konsens über die elementaren Reaktionen der Ammoniak-Oxidation, in Abbildung 4 

dargestellt. Essentieller Schritt des Mechanismus ist die Aktivierung des Ammoniaks durch eine 

Abstraktion  der Wasserstoff-Atome via Sauerstoff- oder Hydroxyl -Moleküle.[82]  Lediglich die Darstellung 

der Reaktion variiert innerhalb der verschiedenen mikrokinetischen Modelle. 
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Abbildung 4: Schematische Darstellung der Elementarreaktionen der Ammoniak-Oxidation nach TRAVERSAC.[14] Die Differenzierung 

zwischen Spezies in der Gasphase und auf der Oberfläche adsorbiert wird durch die in Klammern stehenden Koeffizienten g bzw. a 

angegeben. 

 

Um einen Überblick über die unterschiedlichen Herangehensweisen und Priorisierungen zu geben, 

werden im Folgenden etablierte mikrokinetische Modelle unter den signifikanten Aspekten der 

untersuchten Kristalloberfläche[83­85]  und der experimentellen Validierung aufgezeigt. 

 

2.4.1. Kinetischer Ansatz nach REBROV et al. 

 

Der kinetische Ansatz nach REBROV et al. gilt als erstes detailliertes Modell für die Oberflächenkinetik 

der Ammoniak-Oxidation, der die Limitationen der vorherig globalkinetischen Ansätze aufhebt. Das 

Modell besteht aus dreizehn Reaktionen, deren Signifikanz durch eine Sensitivitätsanalyse aus der 

Literatur entnommen wurde. Die Spezies adsorbieren auf zwei unterschiedlichen, jedoch energetisch 

gleichen Adsorptionsplätzen. Zur Validierung des kinetischen Modells nutzten REBROV et al. einen 

kombinierten Ansatz aus experimentellen Messungen und CFD-Simulationen. Der dafür eingesetzte 

Reaktor bestand aus mehreren durch Aluminium-Platten hervorgerufene Kanäle, an deren Wände 

elementares Platin abgeschieden wurde.[86]  Die dadurch entstandenen Katalysatorpartikel besaßen eine 

Größe von 4,5 nm mit einer Dispersion von 20%.[87]  Der Temperaturbereich der Messungen lag zwischen 

250 und 400 °C, wodurch die Stofftransportlimitierung bei hohen Temperaturen umgangen werden 

konnte. Der herrschende Druck wurde bis auf 1,01325 bar eingestellt.[86]  Durch Reaktoroptimierungen 

konnten REBROV et al. eine Gültigkeit des mikrokinetischen Modells bis zu einer Temperatur von 325 °C 

feststellen.[88]  Darüber hinaus zeigt das Modell eine Limitierung  in der Stickstoffmonoxid-Bildung im 

Bereich zwischen 350 und 600 °C. Dies konnte durch die Simulation eines Pfropfenströmung-Modells 

des Reaktors mit dem entwickelten M echanismus bestätigt werden. Unter 300 °C herrscht eine gute 

Übereinstimmung zwischen simulativen und experimentellen Ergebnissen.[87]  

 

NH3(g) NH3(a) NH2(a) NH(a) N(a) N2(g)

N2O(g)

NO(a)

H2O(g)

O2(g) O(a)
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2.4.2. Kinetischer Ansatz nach SCHEIBE et al. 

 

Das kinetische Modell nach SCHEIBE et al. umfasst im Gegensatz zu REBROV et al. zwölf 

Elementarreaktionen, enthält jedoch nicht die Bildung von Lachgas, da dieses bei Messungen im UHV 

(kleiner 10-7 bar) nicht detektiert wurde .[89]  Dem gegenüber umfasst das Modell die mögliche 

Readsorption von Stickstoffmonoxid auf der Platin-Oberfläche und somit die Zersetzung der Spezies.[13]  

Zudem wird die Abstraktion  der Ammoniak-Wasserstoffatome durch Hydroxy-Spezies berücksichtigt, 

wobei die erste Abstraktion als ratenbestimmend postuliert wird. Die Adsorption w ird  auch in diesem 

Modell auf zwei Plätze aufgeteilt, wobei die Stickstoff- und Sauerstoff-Spezies getrennt adsorbieren und 

somit nicht konkurrieren. Zur Validierung des mikrokinetischen Modells w urde wiederum ein 

kombinierter Ansatz aus Simulation und Experiment gewählt. Bei letzterem wurden die Einkristall -

Oberflächen Pt(533) und Pt(433) im UHV und bei Temperaturen zwischen 130 und 800 °C vermessen. 

Dadurch tritt keine Stofftransportlimitierung während der Messung auf.[89]  SCHEIBE et al. stellten 

experimentell fest, dass der Katalysator bei den gewählten Bedingungen restrukturiert und dadurch die 

Reaktionsraten beeinflusst. Im kinetische Modell wurde diese Erkenntnis jedoch nicht berücksichtigt.[90]  

Die Simulation des mikrokinetischen Modells bestätigte die qualitativen Trends der Experimente, zeigte 

quantitativ jedoch Limitierungen im Ammoniak -Überschuss auf. Ein Grund wurde auf die 

Vereinheitlichung der Adsorptionsplätze zurückgeführt, weswegen die Adsorption der Stickstoff- und 

Sauerstoff-Spezies gegenseitig inhibiert wird.[13]  

 

2.4.3. Kinetischer Ansatz nach KRAEHNERT et al. 

 

Der kinetische Ansatz nach KRAEHNERT et al. wird für die  CFD-Simulationen dieser Arbeit als kinetisches 

Modell genutzt und daher näher beschrieben. Basierend auf den Arbeiten von SCHEIBE bzw. REBROV 

entwickelten KRAEHNERT et al. drei unterschiedliche Modelle, die mit experimentellen Daten verglichen 

wurden. Dafür wurde ein Mikroreaktor aus Quarzglas-Platten entwickelt  und eine Platinfolie als 

katalytische Oberfläche eingesetzt.[91]  Die Bedingungen wurden so gewählt, dass die Stofftransport-

limitierung der Reaktion nicht berücksichtigt werden muss. So wurde der Temperaturbereich zwischen 

286 und 385 °C festgelegt und der herrschende Druck bis 1 bar gesetzt. Etwaige Restrukturierung der 

Katalysatorfolie wurde aufgrund der kleinen Kontaktoberfläche von 1 cm2 nicht berücksichtigt. 

 

Die entwickelten Modelle beschreiben die Aktivierungsenergie und den präexponentiellen Faktor für 

einzelne Reaktionen. Als Referenz-Temperatur dienen 385 °C. In allen drei Modellen wird d ie 

Abstraktion der Wasserstoff-Atome des Ammoniaks in einem Reaktionsschritt zusammengefasst, dessen 
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Gknjckclrgcpsle bgc ?srmpcl _jq ´epm`§ `cqafpcg`cl, Qgcerachten die Abstraktion als wichtigen Aspekt, 

da dieser Schritt schneller als die Zersetzung des Ammoniaks verläuft.[92]   

 

Modell A wurde auf Basis der Arbeit von SCHEIBE et al. postuliert und erweitert das Modell um die 

Bildung von Lachgas. Eine Limitation des Modells liegt jedoch in der Implementierung der Stickstoff-

Bildung, deren Berechnung signifikant von den experimentell erhobenen Daten abweicht. Daher wurde 

dieser kinetische Ansatz nicht weiterverfolgt. 

 

Modell B leitet sich aus dem mikrokinetischen Ansatz nach REBROV et al. ab. Signifikante Abweichungen 

zu den Experimenten sind jedoch bei der Inhibierung der Ammoniak -Oxidation durch einen Co-Feed von 

Stickstoffmonoxid bei niedrigen Temperaturen gegeben. Des Weiteren verzeichnet das Modell eine 

erhöhte Lachgas-Bildung durch die Anwesenheit von Stickstoffmonoxid.  

 

Daher entwickelten KRAEHNERT und BAERNS ein Modell C, das im Gegensatz zu den vorangegangenen 

Modellen die Readsorption des Stickstoffmonoxids beinhaltet und zehn Elementarreaktionen umfasst. 

Wie bereits bei SCHEIBE et al. postuliert, werden in diesem Modell die Adsorptionsplätze der 

unterschiedlichen Spezies in zwei energetisch verschiedene Plätze a und b unterteilt ( Abbildung 5). 

Adsorptionsplatz a umfasst die Spezies O, N und NO, auf Platz b adsorbiert allein Ammoniak. Dadurch 

sind die Adsorptionsreaktionen von Ammoniak und Sauerstoff in keiner Konkurrenz, letzteres aber mit 

Stickstoffmonoxid. Des Weiteren adsorbiert Ammoniak vor der Abstraktion der Wasserstoff-Atome. Dem 

gegenüber ist die Adsorption von Lachgas nicht implementiert und besitzt keine Oberflächenspezies. 

 

 

Abbildung 5: Schematische Darstellung des mikrokinetischen Modells nach KRAEHNERT und BAERNS. Die Spezifikationen a und b beschreiben 

zwei unterschiedliche Adsorptionsplätze.[12] 

 

Neben den erwähnten Erweiterungen beinhaltet Modell  C Lösungen für die parametrischen 

Restriktionen der vorangegangenen Modelle. Nur unter  Extrapolation erlaubt das Modell eine 

Vorhersage von Trends bei deutlich höheren Temperaturen (bis zu 900 °C) und erhöhten Drücken 
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(4 bar). Die kinetischen Parameter, der präexponentielle Faktor und die Aktivierungsenergie jeder 

Reaktion, sind in Tabelle 2 zusammengefasst. 

 

Tabelle 2: Reaktionsratengleichung mit präexponentiellem Faktor und Aktivierungsenergie jeder Reaktion des zehnstufigen 

mikrokinetischen Modells nach KRAEHNERT und BAERNS. Der Gültigkeitsbereich der Parameter beläuft sich bis zu 1 bar Druck und 

Temperaturen zwischen 286 und 285 °C. 

Reaktion  Ratengleichung  k i ,T=385 °C  / mol m -2 s-1 EA,i / kJ mol -1 

NH3 + b ᵶ NH3-b 
r1h = k1h Ā pNH3 Ā ʃb 6,38 Ā 10-1 a) 0 

r1r = k1r Ā ʃNH3-b 2,17 Ā 100 60,9 

O2 + 2 a ᵶ 2 O-a 
r2h = k2h Ā pO2 Ā ʃa

2 2,94 Ā 10-1 a) 0 

r2r = k2r Ā ʃO-a
2 1,09 Ā 10-10 181,0 

2 NH3-b + 3 O -a Ÿ 2 N-a  

+ 3 H 2O + a + 2 b  

r3h = k3h Ā ʃNH3-b Ā ʃO-a 5,91Ā 102 99,5 

NO-a ᵶ NO + a  
r4h = k4h Ā ʃNO-a 1,24 Ā 100 154,8 

r4r = k4r Ā pNO Ā ʃa 2,63 Ā 10-1 a) 63,5 

2 N-a Ÿ N2 + 2 a  r5h = k5h Ā ʃN-a
2 6,42 Ā 101 139,0 

N-a + O -a Ÿ NO-a + a  r6h = k6h Ā ʃN-a Ā ʃO-a 9,34 Ā 100 135,4 

NO-a + N -a Ÿ N2O + 2 a  r7h = k7h Ā ʃNO-a Ā ʃN-a 5,20 Ā 100 155,2 

a) ki in mol m -2 s-1 kPa-1 

 

Obgleich die Extrapolation eine Annäherung zu Daten aus dem technisch relevanten Bereich erlaubt, 

besitzt das Modell quantitative Limitierungen in der Darstellung experimenteller Ergebnisse. KRAEHNERT 

et al. basiert dies auf der Verwendung eines differentiellen Reaktormodells, die Nichtberücksichtigung 

der Stofftransportlimitierung und der prozessbezogenen Restrukturierung des Katalysators. Demnach 

entstehen während der kinetischen Messungen bis zu 0,5 Ęm breite wellenartige Strukturen, die 

nachgewiesen einen Erhöhung der Aktivität hervorrufen und somit einen höheren Ammoniak-Umsatz 

generieren.[27]   

 

2.4.4. Kinetischer Ansatz nach TRAVERSAC 

 

Ein weiteres mikrokinetisches Modell wurde von TRAVERSAC mithilfe eines kombinierten Ansatzes aus 

Experimenten und Simulation entwickelt. Der Mechanismus besteht aus zweiundzwanzig Elementar-

reaktionen mit  zehn Oberflächenspezies, deren kinetischen Parameter hauptsächlich aus DFT-

Simulationen (Density Functional Theory; Dichtefunktionaltheorie)  und experimentellen Daten der 

Literatur extrahiert wurden. Der Mechanismus wurde für eine Pt(111) -Oberfläche ausgelegt. Entgegen 
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des Modells nach KRAEHNERT et al. differenziert TRAVERSAC nicht zwischen unterschiedlichen 

Adsorptionsplätzen.[14]  

 

Die experimentelle Validierung wurde in einem Rohrreaktor mit laminare m Strömungsprofil aus 

Quarzglas innerhalb eines Ofens durchgeführt . Als Katalysator wurde eine Platin-Röhre eingesetzt, die 

während der Reaktion keine signifikante Restrukturierung der Oberfläche verzeichnete. Die 

Messbedingungen umfassten Temperaturen bis zu 900 °C und Atmosphärendruck. Der Reaktor wurde 

simulativ mithilfe idealer Reaktoren wie CSTR, SFR und PFR in einem Kaskaden-Modell dargestellt. Das 

kinetische Modell wurde durch die Software Chemkin implementiert. Experiment und Simulation 

zeigten qualitativ gleiche Trends in der Bildung des primären Produkts Stickstoffmonoxid. Der kinetische 

Mechanismus überschätzt jedoch die NOx-Selektivität im industriell relevanten Bereich bei 5 bis 10%.[14]  

 

2.4.5. Kinetischer Ansatz nach RAFTI et al. 

 

RAFTI et al. befasste sich mit einem kinetischen Ansatz für eine Pt(533)-Oberfläche, die Reaktions- und 

Energieprofile für die bereits erwähnte Oberfläche Pt(111), aber auch Pt(211) und Pt(100) umfasst. Der 

kombinierte Ansatz aus Experiment und DFT-Simulation brachte ein Modell aus dreizehn elementaren 

Schritten hervor. Bei der Entwicklung des Modells wurden aber keine Wärme- oder Stofftransport-

limitierungen sowie die Restrukturierung des Katalysator berücksichtigt.[93]  

 

Die Simulation des kinetischen Modells zeigt eine qualitative Übereinkunft mit experimentellen Trends  

auf. Quantitativ gibt es jedoch Diskrepanzen bei der Aktivierungsenergie der Wasser-Bildung, aber auch 

bei den Bedeckungsgraden der einzelnen Spezies.[93]  Im Vergleich zu experimentellen Ergebnissen von 

BAERNS zeigt das Modell ähnliche Trends, stimmt jedoch nicht mit der gemessenen Lachgas-Bildung 

überein.[91; 12]  

 

2.4.6. Kinetischer Ansatz nach NOVELL-LERUTH et al. 

 

Der kinetische Ansatz nach NOVELL-LERUTH et al. umfasst vierzehn Elementarreaktionen. Dieser basiert 

auf dem als erwiesen deklarierten Imid -Mechanismus, bei dem die reduzierende Dehydrierung des 

Ammoniaks die Basis des Mechanismus bildet.[94; 95]  Mithilfe von DFT-Rechnungen stellten sie fest, dass 

die Abstraktion des ersten Wasserstoffs sensitiv gegenüber der Topologie der Platin-Oberfläche ist. In 

der Studie untersuchten sie daher die Pt-Orientierungen Pt(100) und Pt(111). In dieser wurde ebenfalls 

die Existenz zweier unterschiedlicher Adsorptionsplätze für Ammoniak und Sauerstoff festgestellt und 

im Mechanismus implementiert. Als geschwindigkeitsbestimmender Schritt wurde jedoch nicht die 
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Abstraktion der Ammoniak-Wasserstoffe, sondern die Desorption des Stickstoffmonoxids aufgrund der 

hohen Aktivierungsenergie erfasst.  

 

Das kinetische Modell zeigt in Simulationen der Temperatur-Variation bis zu 1100 °C mit Partialdrücken 

für Ammoniak und Sauerstoff von 0,1 bzw. 0,2 bar einen qualitativ plausiblen Selektivitätsverlauf. Zu 

experimentellen Daten aus der Literatur wurde kein Vergleich gezogen.[82]  

 

2.4.7. Kinetischer Ansatz nach MA und SCHNEIDER 

 

MA und SCHNEIDER entwickelten ebenfalls ein mikrokinetisches Modell unter Zuhilfenahme von DFT-

Rechnungen und verglichen diese mit experimentellen Ergebnissen aus der Literatur. Ihr Modell umfasst 

die kontinuierliche Abstraktion des Ammoniak-Wasserstoffs durch Oberflächen-Sauerstoff in drei 

unterschiedlichen Reaktionen. In der DFT-Rechnung verglichen sie die jeweiligen Aktivität en von 

´ecqrsdrck§ Nr&0//' slb ´Rcpp_qqcl§-Pt(111)  unter Berücksichtigung der Strukturabhängigkeit, 

Reaktionsbedingungen und der Reaktivität innerhalb der Ammoniak-Oxidation. Demnach ist die 

Aktivierung des Ammoniaks vergleichbar, Pt(211) zeigt jedoch eine höhere Selektivität für Stickstoff. 

Die Wechselzahl ist für  Pt(211) bei Temperaturen bis zu 400 °C deutlich höher, gleicht sich aber mit 

steigender Temperatur an.[96]  Ein Vergleich zu experimentellen Daten von IMBIHL et al.[97]  zeigt eine 

Überschneidung der Ergebnisse im Temperaturbereich von 327 bis 427 °C und validiert  das Modell für 

diesen Bereich. Eine Folgestudie umfasste zudem die Betrachtung von Palladium und Rhodium-

Oberflächen und stellte eine kleinere Reaktionsrate der Ammoniak-Oxidation und eine höhere Stickstoff-

Selektivität für beide Spezies im Vergleich zu Platin fest.[98]  

 

2.4.8. Globalkinetischer Ansatz nach WARNER und HAYNES 

 

Im Gegensatz zu allen vorangegangenen kinetischen Modellen beschreibt der Mechanismus nach 

WARNER und HAYNES einen globalkinetischen Ansatz. Dazu wurde ebenfalls eine kombinierte Forschung 

basierend auf Simulation und Experiment betrieben. Als Grundlage des Modells dienen Messdaten eines 

labor-skaligen Netzreaktors unter Vollumsatz des Ammoniaks.[99]  Um verschiedene Einflussparameter 

abzudecken, wurden Daten bei Variation des Ammoniak-Stoffmengenanteils, Verhältnis zwischen 

Ammoniak und Sauerstoff, des Drucks, Massenstroms und der Reaktor-Temperatur erhoben. Daraus 

entwickelten WARNER und HAYNES ein gleichungsbasiertes Modell zur Vorhersage globaler Selektivitäten 

auf Basis von Oberflächenreaktionen. Entgegen vorangegangenen Modellen berücksichtigt dieser Ansatz 

den Einfluss von Stofftransporteffekten, welche durch die Implementierung von globalen 
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Massentransferkoeffizienten dargestellt werden. Die Ortsauflösung des Stofftransports wird in d iesem 

Modell durch die Bildung von Mittelwerten gelöst. [100]  

 

2.5. Vorarbeiten von HEYDT und SCHÖPP 
 

Zur Evaluierung bestehender kinetischer Mechanismen wurden bereits Arbeiten innerhalb der 

Arbeitsgruppe angefertigt, die diesiger als Grundlage dienen. MARCO SCHÖPP und THOMAS HEYDT 

beschäftigten sich mit der Vermessung unterschiedlicher Katalysatorgeometrien. Der Beweggrund 

dahinter ist eine Vereinfachung des lokalen Stofftransports um den Katalysator, welcher bei komplexen 

Netzgeometrien zu viele Einflussfaktoren auf eine Bestimmung kinetischer Parameter besitzt. Die 

Verwendung einfacher Geometrien erlaubt demnach eine recheneffiziente Darstellung durch CFD-

Simulation und so eine engere Kopplung zum experimentellen Reaktorkonzept.[101]  

 

Dieser kombinierte Ansatz wurde in den vorherigen Arbeiten zur Evaluierung unterschiedlicher 

Geometrien genutzt. Für eine experimentelle Vermessung wurde auf einen bereits bestehenden 

Laborreaktor mit einem Durchmesser von ca. 30 mm, welcher gleichzeitig für die Vermessung 

katalytischer Netze eingesetzt wird, zurückgegriffen. Dieser ermöglicht Messungen bei technisch 

relevanten Bedingungen wie Temperaturen bis zu 1000 °C und erhöhten Drücken bis 6 bar bei einem 

Volumen-Durchsatz von bis zu 4545 Ls h-1. Die Simulation wurde mithilfe der kommerziell erhältlichen 

Software Ansys Fluent durchgeführt. [102]  

 

Die erste Geometrie war ein zylindrischer Platin/Rhodium -Vollkörper , durch welchen Kanäle gebohrt 

wurden. Um eine Varianz zu schaffen, wurden drei verschiedene Körper mit unterschiedlichen 

Kanaldurchmessern zwischen 2 und 8 mm und Anzahl (7 bis 25 Stück) angefertigt. Abbildung 6 zeigt 

stellvertretend das mittlere Modell mit 9 Bohrungen á 8 mm Durchmesser. Die Länge der Voll-

katalysatoren und damit der Kanäle belief sich auf 30 mm.[102]  
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Abbildung 6: Pt-Vollkatalysator zur Evaluierung kinetischer Mechanismen in einem Laborreaktor. Die Abbildung zeigt die mittlere 

Konfiguration mit 9 Kanälen, die eine Länge von 30 mm und einen inneren Durchmesser von 8 mm besitzen. Die Katalysator wurde von 

THOMAS HEYDT vermessen und bereitgestellt.[102] 

 

Die Messungen der drei Modifikationen  bei gleichen Bedingungen unter Teilumsatz zwischen 60 und 

90% ergaben unterschiedliche Umsätze und Selektivitäten. Demnach lieferte die Messung des 

Vollkörpers mit dem kleinsten Kanaldurchmesser die höchste NOx-Selektivität und den geringsten 

Ammoniak-Umsatz von rund 60%. Die CFD-Simulation der Katalysatoren erbrachte jedoch die 

Erkenntnis, dass das Ammoniak hauptsächlich auf der Frontseite des Katalysators, und nicht wie 

gewünscht in den Kanälen reagiert. Die simulative Darstellung des Strömungsfelds und des damit 

einhergehenden Stofftransports wurde ebenfalls durch das Auftreten von Turbulenz am Katalysator-

Ausgang erschwert. Daher schlussfolgerte HEYDT, dass diese Geometrie für die Evaluierung kinetischer 

Modelle nicht geeignet ist, weswegen diese nicht weiterverfolgt  wurde.[102]  

 

Der Aspekt der Staupunkt-Strömung, der den Großteil des Umsatz an der vorherigen Geometrie 

hervorrief,  wurde jedoch bei der zweiten Geometrie wieder aufgegriffen. Diese umfasste eine 

Platin/Rhodium -Platte, die in orthogonaler Richtung angeströmt wurde (Abbildung 7). M it 24 mm ist 

der Durchmesser der Platte etwas geringer als der des Reaktors. Dadurch wird das Gas über die 

Oberfläche geleitet und strömt am Rand der Platte vorbei. Um Reaktion des Gases mit der Reaktorwand 

zu vermeiden, wurde die Platte in Quarzglas-Hülsen eingesetzt.[101]  
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Abbildung 7: Platin/Rhodium-Platte a) vor der Reaktion und b) nach 5 h. Die drei Extremitäten sind die Ankerpunkt der Platte innerhalb 

einer stützenden Quarzglas-Hülse. Die Platten wurden von MARCO SCHÖPP vermessen und abgelichtet.[101] 

 

Ähnlich zur Studie der vorherigen Geometrie wurden ebenfalls Messungen unter Teilumsatz (hier um 

die 70%) durchgeführt. Währenddessen restrukturierte sich die Oberfläche und bildete Rillen bzw. 

schuppenartige Formen, die in Abbildung 8b in Gegenüberstellung zu einer Platte vor der Reaktion (8a)  

zu sehen sind.[101]  

 

 

Abbildung 8: REM-Aufnahmen der Platin/Rhodium-Platte a) vor und b) nach der Reaktion. Die Aufnahmen wurden von MARCO SCHÖPP 

durchgeführt und bereitgestellt.[101]  

 

Ein Vorteil gegenüber der vorherigen Studie war eine recheneffizientere Darstellung der Geometrie, 

jedoch zeigten die CFD-Simulation ebenfalls Limitierungen dieses Ansatzes auf. SCHÖPP stellte fest, dass 

die Positionierung der Probenentnahme hinter der Platte nicht die globale Reaktionsmischung, sondern 

teils lokale Gradienten extrahiert. Grund dafür war die Leitung des Gases um die Platte herum. Zwar 

wurde eine Probenentnahme vor der Platte nahe der Oberfläche diskutiert, jedoch nicht umgesetzt, da 

hierfür das Reaktormodul umgebaut werden müsste. Dementsprechend wäre die Vermessung 

katalytischer Netze nicht mehr möglich gewesen. Daher wurde der Bau eines weiteren Reaktors 

beschlossen, bei dem Reaktorkonzepte wie ein Spaltreaktor mit zwei rechteckigen Katalysatorplatten 

oder ein Einzeldrahtmodell diskutiert  wurden. Letztendlich wurde aber ein laminares Strömungsrohr 

mit katalytischem Wandreaktor als vielversprechend eingestuft und dimensioniert. [101]  In dieser Arbeit 

wird das Reaktorkonzept realisiert.  

b) a) 

b) a) 
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3. Ziel und Umfang der Arbeit 
 

Aus dem Stand der Technik geht hervor, dass kinetische Modelle der Ammoniak-Oxidation 

ausschließlich bei milden Bedingungen, sei es im Niedrigdruckbereich und bzw. oder bei Temperaturen 

unter 400 °C, aufgestellt wurden. Die fehlende Validierung bei technisch relevanten Bedingungen ist 

dadurch eine Wissenslücke, die derzeit durch Extrapolation geschlossen wird. Eine kinetische 

Vermessung an prozessnahen Katalysator-Geometrien ist aufgrund nahezu vollständigem Umsatz des 

Ammoniaks nach einer Netzschicht nicht zielführend. Zudem weist der Stand der Technik darauf hin, 

dass die Fluiddynamik innerhalb der Netzstruktur einen signifikanten Einfluss auf das 

Selektivitätsmuster besitzt und so die Beschreibung der intrinsischen Kinetik aufgrund der 

geometrischen Komplexität erschweren würde. Daher ist ein Reaktorsystem erstrebenswert, welches 

nicht nur eine Vermessung der Reaktion bei prozessrelevanten Drücken und Temperaturen ermöglicht, 

sondern zudem die Darstellung der lokalen Stofftransportlimitierung  vereinfacht. Die Evaluierung eines 

solchen Reaktorkonzepts stellt das übergeordnete Ziel dieser Arbeit dar. Basierend auf Ergebnissen aus 

CFD-Simulationen wurde ein katalytischer Wandreaktor mit laminarer Strömung entwickelt, welcher 

die geometrische Komplexität des Katalysators minimier t und eine recheneffiziente Darstellung des 

Massentransfers ermöglicht. Zudem bilden das Messen unter Teilumsatz und die isolierte Betrachtung 

des Einflusses einzelner Parameter wie dem Prozessdruck, Verweilzeit oder Temperatur essenzielle 

Kriterien der Reaktordimensionierung. Letzteres soll durch niedrigen Durchsatz und folglich  minimaler 

Temperaturerhöhung aufgrund von Reaktion erreicht werden. Zudem wird die analytische Auswertungs- 

und Kalibriermethode fortwährend weiterentwickelt, um einen breiteren Messbereich abzubilden. 

 

Ein wesentlicher Teil der Arbeit umfasst die Validierung des entworfenen Reaktorkonzepts. Durch 

experimentell und simulativ gekoppelte Untersuchungen wird eine Grundlage geschaffen und 

prozessbedingte Einflüsse werden identifiziert . Auf diesem Wissen basierend wird anschließend der 

Reaktor-Aufbau methodisch evaluiert. Zunächst wird die thermische Stabilität der relevanten Stickstoff-

Spezies untersucht. Ein dafür wichtiges Mittel  ist die Durchführung von identischen Messungen in einem 

baugleichen Blindreaktor, der eine Differenzierung zwischen Oberflächen- und Gasphasenchemie bzw. 

Blindaktivität ermöglichen soll. Anschließend wird die Ammoniak-Oxidation unter Zuhilfenahme von 

Parametervariationen analysiert und mit der Simulation verglichen. Dazu wird der experimentell 

gemessene Umsatz unter Berücksichtigung des restrukturierenden Charakters des Katalysators 

eingeordnet. Zur Beurteilung der entstehenden Selektivitätsmuster wird der Einfluss möglicher 

Reaktionen außerhalb des Reaktorraums untersucht. Daraus folgend wird das Potenzial des 

Reaktorkonzepts zur quantitativen Vermessung kritisch beurteilt.   
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4. Experimentelle Beschreibung 
 

4.1. Aufbau des Reaktorkonzepts 
 

Das entwickelte Reaktorkonzept beinhaltet fünf  Abschnitte, die in den folgenden Kapiteln erläutert 

werden. Im Fließbild ( Abbildung 9) sind diese farblich untermalt. Beginnend in der oberen rechten Ecke 

und gelb hinterlegt ist die Gaszufuhr mit der anschließenden, in zwei Leitungen separierten Vorheizung 

des Reaktionsgemischs. Nach Zusammenführen der Gase wird dieses in den katalytischen Wandreaktor 

geführt und anschließend im Kühler heruntergekühlt (blau). Die folgende Strecke zur Analytik  ist in 

orange dargestellt und enthält den manuellen Druckregler zur Einstellung des Drucks der gesamten 

vorherigen Strecke. Als On-Line-Analytik dient ein Quadrupol -Massenspektrometer (QMS, GAM400 der 

Fa. InProcess Instruments (Bremen, Deutschland)), grün eingefärbt. Die Strecke nach dem QMS 

inklusive der Absorptionskolonne ist grau unterlegt. Die ersten drei Abschnitte befinden sich in einem 

Kasten aus Plexiglas, welcher permanent abgesaugt wird. Die Strecke zur Analytik verlässt den Kasten 

kurz vor der Teilung der Leitung zum QMS und der Kühlfalle. 

 

 

Abbildung 9: Fließbild der Anlage, welches in fünf Bereiche unterteilt werden kann: Gaszufuhr und Vorheizstrecke (gelb unterlegt), 

Reaktormodul (blau), Strecke zur Analytik (orange), das Prozess-QMS (grün) und Abgasstrecke (grau). Das Fließbild der Abgasstrecke ist 

in der Arbeit von HEYDT dargestellt.[102] 
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4.1.1. Gaszufuhr und Heizstrecke 

 

Die Gaszufuhr besteht aus sechs Massedurchflussreglern (engl. Mass Flow Controller, MFC) der Fa. 

Bronkhorst (Kamen, Deutschland) mit  Durchflüssen bis zu 80 Ls h-1 für die  Gase Ammoniak, Sauerstoff, 

Stickstoff, Luft, Argon und Helium ( Tabelle 19). Diese sechs Gase umschließen die Hauptkomponenten 

des Reaktionsgemischs, wobei Stickstoff, Luft und Argon als Ballastgase eingesetzt und daher mit 

höheren Volumenströmen gefördert werden können. Neben den bereits aufgeführten Gasen können 

ebenfalls die Produktgase Stickstoffmonoxid und Lachgas als Co-Feed hinzugeführt werden. Zur 

Steuerung der MFCs wird die unternehmenseigene Software FlowView genutzt. Einzige Ausnahme 

bildet der MFC zur Förderung von Helium, dessen Durchfluss mit einer analogen Steuerung eingestellt 

wird . Die Gase werden anschließend in zwei 1/8^^ spiralförmigen Stahl-Leitungen mit parallel 

verlaufenden Heizschnüren (HORST GmbH, Lorsch, Deutschland) auf bis zu maximal 450 °C, 

standardmäßig auf 250 °C, vorgeheizt. Ammoniak wird hierbei in einer separaten Leitung geführt, um 

Niedrigtemperatur -Reaktionen vor dem Reaktor zu verhindern. Die zweite Leitung führt die weiteren 

Gase und enthält ein Überdruckventil mit einer Öffnungsschwelle von 6,5  bar, um im Falle einer 

Blockade im Reaktorsystem das Gas in den Abzug entweichen zu lassen. Beide Leitungen sind mit Längen 

zwischen zwei und drei Metern unter Berücksichtigung der vorhandenen Heizleistung der Heizschnüre 

überdimensioniert. Direkt vor dem Eintritt in eine Quarzglas -Kapillare werden beide Gasströme in einem 

mit Glaskugeln gefülltem, statischen Mischer zusammengeführt (T-Stück der Fa. Swagelok Company aus 

Solon, Ohio (Vereinige Staaten von Amerika)). 

 

4.1.2. Reaktormodul und Kühlung 

 

Das vorgeheizte Gas wird durch die Quarzglas-Kapillare, in Abbildung 10 orange dargestellt, in den 

Reaktor links hineingeströmt. Die Quarzglas-Kapillare besitzt einen Innendurchmesser von 1,5 mm und 

einen Außendurchmesser von 6 mm (Fa. QCS GmbH, Maintal, Deutschland). 
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Abbildung 10: Querschnitt einer CAD-Zeichnung des Reaktormoduls. Das Reaktionsgemisch fließt von links nach rechts durch die Kapillare 

(orange), am zylinderförmigen Katalysator (hellstes grau) vorbei und durch den Kühler. Die CAD-Zeichnung wurde von MARCO SCHÖPP 

erstellt und bereitgestellt.[101] 

 

Zentrales Element des Reaktors ist der hohlzylindrische Katalysator (Abbildung 11) aus einer masse-

bezogenen 95%Pt/5%Rh-Legierung, bereitgestellt durch die Umicore AG & Co. KG (Hanau-Wolfgang, 

Deutschland). Die Quarzglas-Kapillare wird in die Einbuchtung des Katalysators (5 mm Tiefe bei 6 mm 

Durchmesser) bündig eingelassen, wodurch das Reaktionsgemisch ausschließlich durch das gebohrte 

Loch des Katalysator-Zylinders strömen kann. Die Innenwand des Bohrlochs ermöglicht folglich 

katalytische Oberflächenreaktionen über eine Länge von 15 mm bei konstantem Durchmesser von 

1,5 mm.  

 

    

Abbildung 11: a) Technische Zeichnung und b) eine Aufnahme des verbauten Katalysators. Die Aufnahme des Katalysators wurde von 

MARCO SCHÖPP erstellt und bereitgestellt.[101] 

 

Der Katalysator wird  von einem 180 mm langen, 90 mm weiten Stahlzylinder aus 1.4841 

Hochtemperatur-Stahl (Typ 314 nach AISI) ummantelt  und in diesem eingeschweißt. Um den Mantel 

zu heizen, werden zwölf Heizpatronen ( HTH Rohrheizer, 300 W, Paul Rauschert Steinbach GmbH; 

Scheßlitz, Deutschland), sechs auf einer Seite, in gleichmäßigen Abständen eingelassen. Die Länge einer 

Patrone entspricht dabei der Hälfte des Stahlzylinders, wodurch keine Lücke und somit keine kalten 

Abschnitte in der Mitte des Zylinders entstehen sollen. Die Patronen ermöglichen durch ihre Heizleistung 

Heizpatrone Stahlblock Katalysator Kapillare Kühler

1,5 mm

15 mm

6,2 mm

5 mm

15 mm

5 mma) b) 
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Temperaturen von bis zu 1100 °C im Stahlzylinder und werden analog durch einen Temperatur-Regler 

(Eigenbau der Elektronik-Werkstatt des Fachbereichs) geregelt. Um ein axiales Temperaturprofil des 

Stahlmantels aufnehmen zu können, werden acht Thermoelemente des Typs K in regelmäßigen 

Abständen von 15 mm und einer Tiefe von ca. 2 mm positioniert  (Thermoelemente der Fa. Temperatur 

Messelemente Hettstedt GmbH, Maintal, Deutschland). Die Temperaturprofile sind im Anhang vermerkt. 

Zudem werden zwei Maßnahmen für die Reduzierung des Wärmeverlusts vorgenommen. Zum einen 

wird der Stahlzylinder durch mehrere Lagen Glaswolle, welche jeweils mit Glasfasergewebeband 

(HORSTTM-BCTEX; HORST GmbH; Lorsch, Deutschland) festgebunden werden, isoliert. Zum anderen 

wird ein  Stahlkasten über den Stahlzylinder gestülpt. Der dadurch entstandene Raum wird aus 

sicherheitstechnischen Gründen ebenfalls kontinuierlich abgesaugt. Der Stahlkasten wird von innen mit 

Isoplan© -Platten aus Erdalkalisilikaten isoliert. 

 

Nach Durchströmen des Katalysators wird das Gas in die nahtlos anschließende zweite Quarzglas-

Kapillare geleitet. Diese führt anschließend in einen Gleichstrom-Wärmetauscher, um den Einfluss 

möglicher Nachreaktionen zu reduzieren. Dafür dient ein Silikon -basiertes Wärmeträgerfluid , 

namentlich Thermal H20S der Firma Julabo GmbH (Seelbach, Deutschland), welches durch ein 

Thermostat auf bis zu 200 °C (experimentelle Durchführung bei 170 °C) temperiert und durch den 

Wärmetauscher gefördert wird.  

 

4.1.3. Strecke zur Analytik 

 

Nach dem Wärmetauscher endet die Quarzglas-Kapillare und das Gas strömt anschließend durch 

Siliziumdioxid -beschichtete Stahlleitungen (SilcoNert®  2000 der Firma SilcoTek®  Corp. aus Bellefonte, 

Pennsylvania, Vereinigte Staaten von Amerika). In dieser Strecke, fortlaufend als Downstream-Strecke 

bezeichnet, ist ein manueller Druckregler verbaut, mit welchem ein Druck zwischen Atmosphäre und 

6 bar in der ersten Anlagenstufe, bestehend aus dem Reaktorraum und der Vorheizstrecke, eingestellt 

werden kann. Um den Druck digital aufzuzeichnen und auf zwei Dezimalstellen genau einzustellen, ist 

ein Druckmessumformer (DMU04 der Fa. HPS-Solutions GmbH; Planegg, Deutschland) unmittelbar 

nach dem Kühler verbaut. Zudem ist ein zweiter nach dem manuellen Druckregler für die Messung des 

Drucks in der Downstream-Strecke eingesetzt. Kurz vor der Analytik trifft die Leitung auf d en 

Anlagenaufbau des Laborreaktors zur Vermessung katalytischer Netze und der Rohrdurchmesser 

cpucgrcpr qgaf tml /-6§ _sd /-2§, Bgc ecq_krc Qrpcaic ugpb kgr FcgxqaflĈpcl _sd a_, 220 °C geheizt, um 

die Bildung von Ammoniumnitrat zu verhindern.  Dies gilt ebenfalls für die danach folgenden 

Leitungsstrecken.  
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4.1.4. Analytik 

 

Ein Quadrupol-Massenspektrometer (QMS) dient als On-Line-Analytik , welche in vorangegangenen 

Arbeiten durch HEYDT[102]  und SCHÖPP[103]  in Betrieb genommen wurde. Das namensgebende Quadrupol-

System besteht aus vier Molybdänstäben mit einem Durchmesser von 8 mm und einer Länge von 

200 mm. Die Ionenquelle setzt sich aus zwei Yttrium-Filamenten und Elektronenführungsmagneten 

zusammen. Als Detektor dient ein off-axis-SEV (Sekundärelektronenvervielfacher). Die Dauer einer 

Messung der relevanten Masse-zu-Ladung-Verhältnisse beträgt unter den gewählten Bedingungen 

ca. 17 s. Die Messprobe wird mittels einer 150 Ęm breiten Quarzglas-Kapillare aus dem Prozessstrom 

kontinuierlich  angesaugt. Da die Intensität der Ionenströme durch variierenden Vordruck innerhalb des 

QMS schwanken können, wird ein Referenzwert von 2,7 mbar (manuelle Druckanzeige des GAM 400) 

während einer Messung gehalten. Um dies zu erreichen, wird der in der Leitung herrschende Druck 

durch einen Druckregler in der Abgasstrecke manuell geregelt und mithilfe de s oben erwähnten zweiten 

Druckmessumformers (PI 2 in Abbildung  9) gemessen. Der resultierende Druck in der Downstream-

Strecke liegt meist zwischen 1,5 und 1,7 bar. 

 

4.1.5. Abgasbehandlung 

 

Der Prozessstrom wird nach dem QMS zur Absorptionskolonne geführt. Da das Reaktionsgemisch die 

toxischen Stickstoffoxide NO und NO2 enthält, wird dieses zu Ammoniumnitrat umgewandelt . Dafür 

wird das Reaktionsgemisch in Druckluft verdünnt, wobei Stickstoffmonoxid zu Stickstoffdioxid nach 

Gleichung 2.3 (Kapitel 2.1.1) reagiert. Folglich wird Salpetersäure (Gleichung 2.4) durch Zufuhr von 

Frischwasser im Gegenstrom gebildet, die dann mit dem restlichen Ammoniak aus dem 

Reaktionsgemisch zu gelöstem Ammoniumnitrat reagiert (Gleichung 4.1). 

 

HNO3 + NH 3 Ÿ NH4NO3   (4.1) 

 

Der geringe Durchsatz der Anlage von meist 50 Ls h-1 in Kontrast zur Auslegung der Kolonne für ein 

Vielfaches dessen[102]  führt dazu, dass keine separate Förderung von Ammoniak für die Neutralisation 

nötig ist, jedoch möglich wäre. Der Sumpf der Kolonne mit dem gelösten Ammoniumnitrat wird 

kontinuierlich als Abwasser herausgeleitet. 
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4.1.6. Messung von Druck und Temperatur 

 

Das Reaktorkonzept enthält zwei Druckstufen, die jeweils durch zwei manuelle Druckregler eingestellt 

und durch zwei digitale Druckmessumformer gemessen werden. Die Spannungen der 

Druckmessumformer werden mithilfe der Software DAQExpress der Firma National Instruments (Austin, 

Texas, Vereinigte Staaten von Amerika) aufgezeichnet und in die Einheit Bar umgerechnet. Die 

Unsicherheit der Detektion beträgt ±0,02  bar aus der Oszillation der gemessenen Werte. Diese hat 

jedoch keinen Einfluss auf die gemessenen Ionenströme im QMS. 

 

Die Temperaturen der einzelnen Reaktorteile und -abschnitte werden mit Thermoelementen des Typs K 

überwacht. Diese werden über einen Datenlogger (Modell TC-08 der Fa. Pico Technology Ltd., 

Cambridgeshire, Vereinigtes Königreich) zeitaufgelöst gemessen und mithilfe der unternehmenseigenen 

Software PicoLog aufgezeichnet. 

 

4.1.7. Detektion von Leckagen 

 

Die Vermessung der Ammoniak-Oxidation birgt im Umgang mit toxischen Gasen mehrere Gefahren. 

Neben dem Reaktand Ammoniak mit einer maximal zugelassenen Arbeitsplatzkonzentration (MAK) von 

20 ppm besitzen auch die Produktgase Stickstoffmonoxid (MAK von 2 ppm), Stickstoffdioxid (0,5  ppm) 

und Lachgas (100 ppm) diese Klassifizierung.[104]  Daher wird der gesamte Reaktor-Aufbau kontinuierlich 

überwacht. Zur Detektion von Ammoniak und Stickstoffmonoxid (Edukt und Hauptprodukt der 

Reaktion) dient ein mobiler Gassensor des Typs Dräger X-am 8000 (Drägerwerk AG & Co. KGaA, Lübeck, 

Deutschland). Dieser ermöglicht die Überwachung des durch Plexiglasscheiben eingeschlossenen 

Anlagenraums. Zudem befindet sich ein weiterer Ansaugschlauch außerhalb des Kastens zur 

gleichzeitigen Überwachung der Abgasstrecke.  

 

4.2. Struktur- und Zusammensetzungsanalyse des Katalysators 
 

Um die Oberfläche des Katalysator zu untersuchen, werden Aufnahmen mithilfe eines Raster-Elektronen-

Mikroskops (REM) der Spezifikation FlexSEM 1000 II der Fa. Hitachi High -Tech Corporation (Chiyoda, 

Japan) durch MARCO SCHÖPP und CAMILA KISUKURI angefertigt. Die Beschleunigungsspannung innerhalb 

der Probenkammer beträgt bei allen hier gezeigten Aufnahmen 20 kV. Die elementare 

Zusammensetzung der Oberfläche wird mittels energiedispersiver Röntgenspektroskopie (EDX) 

bestimmt. Dazu wird ein Quantax EDS für REM des Unternehmens Bruker Corporation (Billerica, 

Massachusetts, Vereinigte Staaten von Amerika) genutzt. Die so ermittelten Massenanteile werden über 
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die Gesamtzusammensetzung normiert und mit einem relativen Messfehler der einzelnen Elemente 

angegeben. Die Gesamtaufnahmen der einzelnen Katalysatorteile werden mithilfe eines Lichtmikroskops 

angefertigt. 

 

4.3. Kalibrier- und Messroutine 
 

Die Ionenströme einer QMS-Messung geben Aufschluss über die Zusammensetzung des Gases während 

einer Messung. Um die Volumenanteile des Gemischs aus diesen zu berechnen, wird eine Kalibrier- und 

eine Messroutine aufgesetzt. Das grundlegende Prinzip basiert dabei auf den Arbeiten von THOMAS 

HEYDT[102]  und MARCO SCHÖPP.[101]  Dieses sieht eine Berechnung mithilfe von Kalibrierfaktoren vor. Die 

Faktoren werden wiederum durch Messung eines binären Kalibriergases einer festen Zusammensetzung 

bestimmt. Ausgehend von Kohlenstoffdioxid werden anschließend die Volumenanteile der einzelnen 

Spezies berechnet und normiert. Als interner Standard dient Argon.  

 

Für diese Arbeit werden jedoch einige Änderungen vorgenommen. Beispielsweise wird anstelle von 

Druckluft Argon als Ballastgas eingesetzt, wodurch der Anteil teils über 80% im Vergleich zu vorherigen 

ca. 0,9% liegt. Zudem ist der Volumenanteil des Argons als Ballastgas in den aufgeführten Messungen 

unterschiedlich. Daher kann Argon nicht als interner Standard in dieser Arbeit eingesetzt werden. 

Anstelle dessen wird Helium als Bezugsgas eingeführt, welches mit einem Volumenanteil von 2% in das 

jeweilige Reaktionsgemisch hinzugemischt wird. Abseits dieser Modifikationen ist die Berechnungs-

grundlage ähnlich den Arbeiten von HEYDT und SCHÖPP. In den folgenden Kapiteln wird die Kalibrier - 

und Rechenroutine der Arbeit erläutert. Auf weitere Modifikationen wird an der spezifischen Stelle 

hingewiesen. 

 

4.3.1. Kalibrierroutine 

 

Als Grundlage der Kalibrierroutine dient die Übersicht über die Fragmentierung der möglichen Spezies 

(Tabelle 3), hier durch Kreuze dargestellt. 
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Tabelle 3: Spezifische Masse-zu-Ladung-Verhältnis und relevante Spezies, die während einer Messung detektiert werden. 

m/z  He Ar N2 N2O NH3 NO NO2 O2 H2O 

4 X         

17     X    X 

18     X    X 

20  X        

28   X X      

30    X  X X   

32        X  

40  X        

44    X      

46       X   

 

 

Für jede mögliche Fragmentierung wird nach Gleichung 4.2 ein spezifischer Kalibrierfaktor mit Bezug 

auf den Ionenstrom von Helium bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 4 berechnet. Dazu wird ein 

Gas fester Zusammensetzung mit beigemischten 2 Vol-% Helium vermessen und die Ionenströme I in 

Gleichung 4.2 eingesetzt. Der Index i beschreibt die Komponente und k das Masse-zu-Ladung-Verhältnis. 

 

 ADg*i;
Gg*iĀʒFc
GFc*2Āʒg

 (4.2) 

 

Eine Ein-Punkt-Bestimmung führt  aufgrund der weiten Parametervariation in dieser Arbeit zu 

erheblichen Abweichungen und ist somit nicht zielführend . Daher wird für jedes Gas bzw. jeden 

Kalibrierfaktor  ein möglicher Geltungsbereich festgelegt und Messungen unterschiedlicher 

Zusammensetzungen durchgeführt. Die Größe des Geltungsbereichs ist hier jedoch entscheidend, da die 

Toleranz eines Kalibrierfaktors klein sein kann. Der Grund dafür liegt im linearen Bezug zwischen 

Ionenstrom und Volumenanteil. Gleichung 4.2 setzt diesen voraus, ist jedoch nur begrenzt geltend, wie 

Abbildung 12 verdeutlicht . Hier wird der Ionenstrom bei m/z von 40 einer Argon/Stickstoff -Variation 

bei konstantem Volumenstrom und dynamischem Außendruck aufgezeigt. Die gestrichelte Referenzlinie  

verdeutlicht, dass der Ionenstrom mit dem Anteil an Argon nicht linear korreliert.  Der Grund liegt nach 

MENG et al. in der Sensitivität des Ionenstroms für die Interaktion zweier unterschiedlicher Moleküle  

miteinander. [105]  
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Abbildung 12: Gemessene Ionenströme bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 40 für Argon bei Volumenanteilen von 8 bis 90%. Als 

Ballastgas ist hier Stickstoff eingesetzt worden. Die gestrichelte Linie zeigt eine lineare Referenz. 

 

Dies ist auch in der Berechnung eines Kalibrierfaktors bei unterschiedlichen Volumenanteilen sichtbar. 

Abbildung 13 zeigt den Kalibrierfaktor für Stickstoffmonoxid bei m/z von 30 als Funktion des 

festgelegten Volumenanteils und verdeutlicht, dass keine Konstanz im Wert des Faktors vorhanden ist. 

Naheliegender wäre daher eine durch ein Polynom beschriebene Korrelation, hier als durchgezogene 

Linie eingeführt . 

 

 

Abbildung 13: Berechnete Kalibrierfaktoren (CF) nach Gleichung 4.2 für Stickstoffmonoxid bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 30 

als Funktion des Stickstoffmonoxid-Volumenanteils. Als Ballastgas ist Argon und als interner Standard 2% Helium eingesetzt worden. 
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Um den Grad der Unsicherheit zu verdeutlichen, werden die drei Werte untereinander und mit einem 

Durchschnittswert und der Ein-Punkt-Bestimmung mittels Kalibriergas verglichen (Tabelle 4). 

Ausgehend von 3% Stickstoffmonoxid als Referenz wird deutlich, dass selbst die Wahl eines 

Durchschnittswerts zu einer Unsicherheit von 2% führen kann und dadurch den berechneten 

Volumenanteil verfälscht. Zudem zeigt der Vergleich zum Kalibrierfaktor des Kalibriergases, dass die 

Wahl des Geltungsbereichs ausschlaggebend ist. 

 

Tabelle 4: Vergleich der bestimmten Kalibrierfaktoren nach Verhältnis-Kalibrierung und durch Einsetzen eines Kalibriergases. Der 

Kalibrierfaktor bei 3 Vol.-% NO dient als Referenz. 

 ʒNO / %  CFNO,30 Unsicherheit  

Drei -Punkt -Bestimmung  

3 1,4831 Referenz 

4 1,5150 2,1% 

5 1,5406 3,7% 

Durchschnitt  3-5 1,5129 1,9% 

Kalibriergas  9,97 1,6383 9,5% 

 

 

Um die Unsicherheit des Kalibrierfaktors minimal zu halten, wird dieser an die jeweilige 

Zusammensetzung in der Auswertung eines Experiments angepasst. Da durch das Einsetzen eines 

Polynoms aufgrund der Abhängigkeit des Volumenanteils ein nichtlineares Gleichungssystem entstehen 

würde, werden separiert Polynome für die Kalibrierfaktoren gebildet und iterativ in die Rechenroutine  

eingesetzt. Als Beispiel dient hier die Gleichung 4.3 für Stickstoffmonoxid bei m/z von 30 , geltend für 

Gasgemische mit 3-5% Stickstoffmonoxid. Die polynomialen Koeffizienten weiterer Gases und der 

jeweilige Geltungsbereich sind in Anhang F aufgeführt. 

 

 ADLM*1.;+.*../1Āʒ
LM
0 ) .*.174Āʒ

LM
) /*1546 (4.3) 

 

4.3.2. Rechenroutine 

 

Die Rechenroutine basiert auf dem idealen Gasgesetz, weswegen die Stoffmengen- und Volumenanteile 

gleichgesetzt werden können. Den Ausgangspunkt der Rechenroutine bildet die Bestimmung des 

Helium-Volumenanteils nach Gleichung 4.4. Bcp Glbcv ´pmf§ ucgqr b_p_sd fgl* b_qq bcp Tmjskcl_lrcgj

nicht normiert ist.  
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 ʒ
Fc
pmf;kĀG2 (4.4) 

 

Die Variable m beschreibt die Steigung der linearen Gerade aus Abbildung 14, in der der Helium -Anteil 

gegen den gemessenen Ionenstrom bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 4 aufgetragen ist. In 

Anlehnung an das vorherige Kapitel gilt die Steigung ausschließlich im Bereich von 0 bis 5% Helium. 

 

 

Abbildung 14: Abhängigkeit des Ionenstroms bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 4 vom Helium-Volumenanteil. Als Ballastgas 

wurde hier Argon verwendet. Die Variable m beschreibt die Steigung der Gerade. 

 

Nach Bestimmung des Helium-Volumenanteils werden die Anteile der anderen Spezies, außer 

Ammoniak und Wasser, nach Gleichung 4.5 berechnet. 

 

 ʒ
g
pmf;

Gg*iĀʒFc
pmf

GFc*2ĀADg*i
 (4.5) 

 

Wie aus Tabelle 3 zu verzeichnen ist, besitzen Fragmente unterschiedlicher Spezies mit unter die 

gleichen Masse-zu-Ladung-Verhältnisse. Dadurch kann der Ionenstrom, der als Berechnungsgrundlage 

genutzt wird , die Fragmentierung mehrerer Spezies enthalten. Der Ionenstrom des Stickstoffs bei m/z 

von 28 ist dafür ein Beispiel. Da der gemessene Wert ebenfalls die Fragmentierung des Lachgases enthält, 

wird die  Intensität dieser vorher über den Kalibrierfaktor des Lachgases berechnet und in Gleichung 4.6 

eingesetzt. Anschließend kann der Ionenström des Stickstoffs bei m/z von 28 bestimmt werden. 

 

 GL0*06;Gecq*06+GL0M*06 (4.6) 
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Im nächsten Schritt werden die normierten Volumenanteile berechnet. Dies geschieht nach 

Gleichung 4.7. 

 

 ʒ
g
;
ʒ
g
pmf

D&r'
 (4.7) 

 

Der hier eingeführte Faktor F umfasst die Volumenänderung des Stroms während einer Reaktion und 

den sogenannten Drift  der Ionenströme innerhalb des QMS. Letzteres wird im folgenden Absatz 

erläutert.  Der Faktor wird aus der Summe aller Roh-Volumenanteile nach Gleichung 4.8 berechnet. 

 

 D&r' ;ʒ
g
pmf

g

 (4.8) 

 

Die Volumenänderung hat zwar keinen direkten Einfluss auf die Verhältnisse der Ionenströme, führt 

durch einen veränderten dynamischen Druck in der Vordruckstufe des QMS jedoch zu unterschiedlichen 

Intensitäten. Der Aspekt des Drifts basiert auf der Tatsache, dass die Intensität der Ionenströme über 

einen Zeitraum mehrerer Stunden, aber auch Monate verteilt schwanken. COLEMAN et al. beispielsweise 

führten dazu eine Studie durch, bei der ein Gasgemisch fester Zusammensetzung und gleicher 

Fördermenge über 12 Monate vermessen wurde. Dabei wurden Abweichungen des Ionenstroms von bis 

zu 50% verzeichnet.[106]  In dieser Arbeit wird dieser Drift  mit dem F-Faktor kompensiert.[106; 107]  Um den 

F-Faktor in einem Toleranzbereich von ±0,3 zu halten, wird vor jedem Versuch eine Vergleichsmessung 

von 2% Helium in Argon durchgeführt . Hierdurch kann zum einen die Sensitivität der Messungen über 

einen größeren Zeitraum detektiert werden (Abbildung 71), zum anderen wird die Steigung nach 

Gleichung 4.4 durch eine Ein-Punkt-Bestimmung überprüft . Im Umkehrschluss wird die Kalibrierung des 

Heliums regelmäßig durchgeführt. 

 

Berechnung der Volumenanteil e von Ammoniak und Wasser:  

Eine Besonderheit der Rechenroutine ist die Bestimmung der Ammoniak- und Wasser-Volumenanteile. 

Da beide Spezies Fragmente auf m/z von 17 und 18 besitzen und dadurch eine Berechnung wie oben 

beschrieben nicht möglich ist, werden modifizierte Formen der Gleichung 4.2 angewendet. Als 

Grundlage dient der Wasser-Ionenstrom bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 17. Mit 

Gleichung 4.2, bezogen auf m/z von  18, und Gleichung 4.5 wird ein e Funktion der Gesamtionenströme 

von 17 und 18 aufgestellt. Dadurch kann der Roh-Volumenanteil des Wassers ohne Einsetzen eines 

Wertes für den Ammoniak-Anteil nach Gleichung 4.9 berechnet werden.  
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Die Berechnung des Roh-Volumenanteils des Ammoniaks folgt  nach Gleichung 4.10 und greift auf den 

Anteil an Wasser zurück. Die Herleitungen beider Gleichungen sind in Anhang G aufgeführt. 

 

 
ʒ
LF1
pmf;

ʒ
Fc
pmf

GFc*2
ĀG/5+ADF0M*/5ĀʒF0M

pmf

ADLF1*/5
 

(4.10) 

 

In einzelnen Versuchen bei Nichtanwesenheit von Ammoniak oder Wasser wird auf die Formeln 

verzichtet und die Kalibrierfaktoren für die jeweilige Reinspezies mit Bezug auf Helium genutzt. Die 

Umrechnung in normierte Volumenanteile folgt wiederum Gleichung  4.7. 

 

4.4. Spezifikation des technisch relevanten Messbereichs und der Messbedingungen 
 

In Anlehnung an die in Tabelle 1 aufgeführten Prozessbedingungen wird ein technisch relevanter 

Messbereich für die Arbeit festgelegt (Tabelle 5). Ausschlaggebende Parameter umschließen hierbei die 

Temperatur und die Strömungsgeschwindigkeit am Katalysator uKat, den operativen Druck im Reaktor 

pop sowie die Zusammensetzung des Reaktionsgemischs. Während einer Messung gibt es für die 

Temperatur zwei Variablen. Tvor umschreibt dabei die Aufheiztemperatur des Gases in der Vorheiz-

strecke, während Tmtl die Temperatur definiert, die dem Sollwert des Manteltemperatur-Reglers 

entspricht. Dieser Parameter dient als Referenzwert zwischen einzelnen Messungen. Der Mantel besitzt 

ein axiales Temperaturprofil, welches während einer Messung permanent gemessen und aufgezeichnet 

wird.  Da die gemessenen Temperaturen nicht gleich der des Katalysators gesetzt werden können, werden 

ebenfalls axiale Temperaturprofile innerhalb der Kapillare bei einer definierten Manteltemperatur 

gemessen. Diese sind in Anhang D vermerkt. 
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Tabelle 5: Parameterbereich der in dieser Arbeit gezeigten Messungen.  

Randbedingungen  Wert  

 - + 

Vorheiz ungstemperatur / °C Tvor 250 350 

Mantelt emperatur bereich  / °C Tmtl  750 950 

Strömungsgeschwindigkeit am Kat  / m s -1   uKat 6 9 

Prozessdruck / bar  pop 2 5 

Volumenanteil NH 3 / %  ʒNH3 10,0 10,0 

Volumenanteil O 2 / %  ʒO2 15,0 22,5 

Volumenanteil Ar / %  ʒAr 65,5 75,0 

Volumenanteil He / %  ʒHe 0 2,0 

 

 

Um die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse zu prüfen und Vergleiche zwischen unterschiedlichen 

Messreihen zu ermöglichen, wird eine Referenz-Messung mit definiertem Parametersatz (Tabelle 6) 

etabliert. Dabei wird eine Messung mit 10 Vol.-% Ammoniak, 18,75 Vol.-% Sauerstoff und 2 Vol.-% 

Helium durchgeführt. Argon dient als Ballastgas. Das Gemisch wird auf 250 °C in der Aufheizstrecke 

geheizt und reagiert am Katalysator bei einem Prozessdruck von 4 bar und einer Manteltemperatur von 

800 °C. Der Volumenstrom des Gases wird auf die Strömungsgeschwindigkeit am Katalysator von 8 m s-1 

angepasst und entspricht 54,9 Ls h-1. Dadurch ergibt sich eine Verweilzeit von 1,9 ms im katalytischen 

Reaktorraum. Zudem beträgt die Zeit innerhalb der aufgeheizten Kapillarstrecke 22,9 ms. 
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Tabelle 6: Randbedingungen einer Referenz-Messung.  

Randbedingungen  Wert  

Vorheiz ungstemperatur  Tvor 250 °C 

Mantelt emperatur bereich  Tmtl 800 °C 

Volumenstrom bei STP  Tcgl 54,9 Ls h-1 

Strömungsgeschwindigkeit am Kat  uKat 8 m s-1 

Verweilzeit im Reaktorraum  ʐKat 1,9 ms 

Verweilzeit der Heizstrecke  ʐvor 22,9 ms 

Verweilzeit im Stahlblock  ʐges 24,8 ms 

Prozessdruck  pop 4 bar 

Volumenanteil NH 3  ʒNH3 10,00% 

Volumenanteil O 2  ʒO2 18,75% 

Volumenanteil Ar  ʒAr 69,25% 

Volumenanteil He  ʒHe 2,00% 

 

 

Ein weiterer Punkt für einen quantitativen Vergleich von Messergebnissen innerhalb einer Messreihe ist 

das Einstellen der Stationarität . Diese wird in der Arbeit so definiert, dass sich die Roh-Ionenströme 

mindestens 10 min lang weniger als 0,1% relativ ändern.  

 

4.5. CFD-Simulation des Modellreaktors 
 

Neben experimentellen Messungen im Reaktor wird dieser mittels CFD-Simulation  dargestellt und 

simuliert . Dafür wird die  kommerziell erhältliche Software Ansys Fluent (Version 2019R2) der Firma 

Ansys Inc. (Canonsburg, Pennsylvania, Vereinigte Staaten von Amerika) verwendet. Die Software nutzt 

die Finite-Volumen-Methode innerhalb jeder Zelle des Modells, um für diese die relevanten Spezies-, 

Strömungs- und Wärmegleichungen, jeweils abgeleitet von der Navier-Stokes-Gleichung, zu lösen.[108]  

Die wichtigsten Formeln werden im Folgenden aufgezeigt und erläutert. Aufgrund des 

zweidimensionalen, achsensymmetrischen Modells werden die Gleichungen in Koordinaten-Form mit 

den Indizes r für radial und x für axial gelöst und hier aufgelistet.  

 

4.5.1. Gleichungssystem der CFD-Simulation 

 

Der Erhalt der Masse innerhalb eines isolierten Systems bildet ein Theorem der Simulation. Die 

sogenannte Kontinuitätsgleichung eines Fluids ist in Gleichung 4.11 in allgemeiner Form beschrieben. 



 

 

  41 

 
Öʍ

Ör
) ᴆɳĀʍʉᴆ;Qk; . [108] (4.11) 

 

Hierbei ist ʍ die Dichte des Fluids, t die Zeit und ʉᴆ der Strömungsvektor. Übertragen auf das in dieser 

Arbeit angewendete Modell wird der Term des Nabla-Operators ᴆɳ in Zylinder-Koordinaten mit x als 

axiale und r als radiale Koordinate beschrieben (Gleichung 4.12). 
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Der Ausdruck Sm beschreibt einen Quellterm, der eine kontinuierliche zweite Phase, beispielsweise 

Tropfen oder Vaporisierung, umfassen würde. Da dies hier nicht der Fall ist und keine zusätzliche UDS 

(engl. user-defined source, benutzerdefinierte Quelle) eingefügt wird, kann die Gleichung gleich null 

gesetzt werden. 

 

Der Satz der Impulserhaltung wird, entgegen der Massenerhaltung, in zwei Gleichungen gelöst. In 

axialer Richtung gilt:  
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Die Variable pstat ist der statische Druck, r ist der Radius des achsensymmetrischen Modells und Ę die 

dynamische Viskosität. In radialer Richtung wird die Impulserhaltung durch Gleichung  4.14 

beschrieben. 
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Die Implementierung der Wirbelgeschwindigkeit ʉz stellt dabei einen Unterschied zwischen axialer und 

radialer Impulserhaltung  dar. Das in beiden Gleichungen enthaltene Produkt aus Nabla-Operator und 

Strömungsvektor ʉᴆ wird durch die Formel  4.15 gelöst.  
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Neben der Lösung eines Konzentrations- und Strömungsprofils innerhalb der Simulation wird d as 

Temperaturfeld innerhalb der einzelnen Domänen berechnet. Die Energietransfer-Gleichung bildet 

hierfür die  Grundlage, die zunächst für den Fall einer festen Domäne beschrieben wird (Gleichung 4.16). 
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In dieser wird  die sensible Enthalpie eines Feststoffs hs eingeführt, welche Gleichung 4.20 beschreibt. 

Für die fluide Phase gilt wiederum die Formel 4.17. 
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Die Klammer auf der rechten Seite besteht dabei aus drei Termen. Der erste beschreibt den 

Energietransfer durch Konduktion innerhalb der Domäne und enthält die effektive Wärmeleitfähigkeit 

ʇeff. Der zweite bezieht sich auf den Transfer via Diffusion und wird durch die Summe der Produkte aus 

spezifischer Enthalpie hi und der Teilchenstromdichte Hᴆg der Komponenten i definiert . Der dritte Aspekt 

deckt die viskose Dissipation ab und ist eine Funktion des Stresstensors ʐcdd. Einige der Variablen in der 

Gleichung 4.13 basieren auf weiteren Berechnungen und werden im Folgenden näher beleuchtet. Die 

Variable eq entspricht der internen Energie und wird durch Gleichung 4.18 dargestellt. 
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Die Variablen p und pop unterscheiden zwischen dem relativen Druck zur Atmosphäre und dem 

operativen Druck. Letzteres wird in der Simulation eingestellt und beschreibt den Druck in der fluiden 

Phase. Die Enthalpie h wird als Summe der Produkte aus spezifischer Enthalpie und des Massenanteils 

wi der Komponente i beschrieben (Gleichung 4.19). 

 



 

 

  43 

 f; ugfg
g

 [108] (4.19) 

 

Die spezifische Enthalpie wird  durch das Integral der temperaturabhängigen Wärmekapazität berechnet 

(Gleichung 4.20). Die Referenz-Temperatur Tref beträgt 25 °C. 
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@_qgcpclb _sd bck Dgai%qafcl Ecqcrx ugpb bgc Rcgjafclqrpmkbgafrc dĈp Qncxgcqi nach Gleichung 4.21 

berechnet. 
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Diese ist eine Funktion des Diffusionskoeffizienten von i im Gemisch, welcher durch Gleichung 4.22 

beschrieben wird. 
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[108] (4.22) 

 

Hierbei sind x die Stoffmengenanteile der Komponenten i und j und Dij beschreibt den binären 

Diffusionskoeffizienten. Eine weitere Variable der oben gezeigten Gleichung 4.17 ist der Stresstensor ʐ. 

Dieser wird nach Gleichung 4.23 berechnet. Die Variable Ie beschreibt dabei den Einheitstensor. 
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In dieser Arbeit wird ein Reaktionsmechanismus auf der Katalysator-Oberfläche gelöst. Für den Spezies-

Transport der Reaktion gilt der Erhaltungssatz in Gleichung 4.24. 
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Ri beschreibt die Netto-Bildungsrate der Komponente i. Als Grundlage zur Berechnung der Reaktionsrate 

dient der Ansatz nach Arrhenius, aus dem die Geschwindigkeitskonstante nach Gleichung 4.25 

berechnet wird. 
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 i; i.R
ɼc+C?- &PĀR' [108] (4.25) 

 

R ist die universelle Gaskonstante, ɼ der Temperatur-Exponent, k0 der präexponentielle Faktor und EA 

die Aktivierungsenergie. Die letzteren drei Variablen werden für diese Arbeit aus dem mikrokinetischen 

Modell nach KRAEHNERT et al. extrahiert.  

 

Des Weiteren liefert  die Reaktion eine weitere Wärme-Quelle. Diese wird in der vorherig aufgeführten 

Basis-Gleichung des Energietransfers (Gleichung 4.17) durch einen Quellterm Sh,rkt eingeführt und kann 

als Funktion der Bildungsenthalpien fd*g
.

 und molaren Masse Mi sowie der volumetrischen Bildungsrate 

der einzelnen Komponenten Ri dargestellt werden. 
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Die in dieser Arbeit gezeigten Umsätze an Ammoniak und Selektivitäten werden auf dem Massenanteil 

der Komponenten basierend berechnet (Gleichungen 4.27 und 4.28).  
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Der Index I symbolisiert, dass es sich hierbei um die integrale Selektivität der Spezies i mit Bezug auf 

das Ammoniak handelt. Dieser wird fortwährend jedoch nicht verwendet. Der Parameter ʉg
L beschreibt 

das Verhältnis der Stickstoffatome des Ammoniaks zum jeweiligen Produkt. Im Falle des 

Stickstoffmonoxids ist dieser eins, während bei Lachgas und Stickstoff ein Wert von zwei eingesetzt wird. 

 

Modellierung der Turbulenz  

Im Falle der Restrukturierungsstudie in Kapitel 5.4.1 wird nicht von einem rein laminaren 

Strömungsprofil ausgegangen, weswegen das RANS k-ʖ-SST-Modell für das Lösen der Strömung 

genutzt wird. Die Abkürzung RANS steht dabei für Reynolds Averaged Navier-Stokes und SST für Shear 

Stress Transport (Transport von Scherspannung). In diesen Modellen werden die Navier-Stokes-

Gleichungen durch gemittelte Zeitparameter gelöst, wodurch die Impulserhaltung nach den folgenden 

Gleichungen beschrieben wird. 
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Die Geschwindigkeit ui berechnet sich aus der Summe der zeitgemittelten Geschwindigkeit sg und der 

fluktuierenden Geschwindigkeit sg
¦. Der Parameter ɿij beschreibt das Kronecker-Delta. Ein wichtiger 

Term, der separat gelöst wird, ist der Reynolds-Stresstensor, der die letzte Klammer in Gleichung 4.30 

umfasst. Dafür wird die Boussinesq-Näherung genutzt, um den Stresstensor als Funktion der Strömungs-

geschwindigkeit nach Gleichung 4.31 darzustellen.  
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In dieser ist der Parameter µt die turbulente Viskosität, die mithilfe der turbulenten kinetischen Energie  k 

und der spezifischen Dissipationsrate ʖ berechnet wird. Letztere wird nur eingesetzt, wenn es sich um 

ein k-ʖ-Modell handelt. Dies ist in dieser Arbeit der Fall. Die weiteren spezifischen Gleichungen für das 

k-ʖ-SST-Modell sind detailliert in [108]  S. 60-69 aufgelistet. 

 

4.5.2. Modell des Reaktorkonzepts 

 

Der Reaktor-Aufbau des laminaren Strömungsrohrs mit  katalytischer Wand bietet den Vorteil einer 

einfachen Modellierung des Reaktors mittels CAD (engl. Computer Aided Design, rechnerunterstütztes 

Konstruieren). Bautechnische Komponenten wie beispielsweise der Kühler nach dem Katalysator sind 

für das Modell (Abbildung 15) irrelevant, weswegen der Fokus alleinig auf die eingebaute Quarzglas-

Kapillare (blau), den Katalysator-Hohlzylinder und die fluide Phase gelegt wird. Die Maße der einzelnen 

Bauteile, fortan Domänen genannt, entsprechen axial den in Kapitel 4.1.2 beschriebenen Dimensionen. 

Das Modell wird in radialer Richtung  auf eine Höhe von insgesamt 2,75 mm gekürzt, um die Rechenzeit 

zu verringern. Bei möglichen Abweichungen der Maße wird in den jeweiligen Kapiteln darauf 

hingewiesen. Die Rotationsachse (schwarze, gestrichelte Linie) befindet sich an der unteren Kante des 

Modells. 

 

Das Modell umfasst ca. 650 000 Zellen (Anhang H) und benötigt eine Rechenzeit von ca. 30 min. 

Dadurch ist ein recheneffizienter Vergleich mit experimentell gewonnenen Daten möglich. 
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Abbildung 15: Schematische Darstellung des CFD-Modells. Die für die Simulation relevanten Bauteile sind farblich markiert (Fluiddomäne 

hellblau; Kapillare blau; Katalysator grau). Die grün gestrichelte Linie symbolisiert die äußere Bedingung, an der ein Temperaturprofil in 

Form eines Polynoms vorgegeben wird. Die schwarze, gestrichelte Linie stellt die Rotationsachse des Modells dar, während die rote Linie 

den Inlet und orange die Katalysator-Oberfläche beschreibt. 

 

Ein wesentlicher Punkt sind die Randbedingungen in der Simulation des Modells, von denen drei Kanten 

spezifiziert werden: der Inlet, die äußere Kante des Modells und die Katalysator-Oberfläche. 

 

Der Inlet (rot gestrichelt) beschreibt die Position des Gases bei Beginn der geheizten Strecke bei einer 

axialen Auslenkung von x =  0 mm. An dieser Stelle startet das Gas mit einer festgelegten 

Strömungsgeschwindigkeit und Temperatur (Tabelle 7). Hier wird von einer Pfropfen -Strömung 

ausgegangen. Begründet ist dies in der nicht implementierte n Strecke zwischen dem statischen Mischer 

und der Position des Inlets. Im Aufbau beträgt diese Strecke mehrere Zentimeter, in denen von 6 mm 

Durchmesser der Stahlleitung auf 1,5 mm der Kapillare reduziert und gleichzeitig das Fluid aufgeheizt 

wird. Da die Strecke nicht exakt darstellbar ist, wird von einer Pfropfen-Strömung ausgegangen. Die 

Inlet-Temperatur wird durch ein Minimalwert beschrieben, da jegliche Heizung des Flansches am 

Stahlzylinder nicht berücksichtigt und so von der Temperatur der Vorheizstrecke ausgegangen wird . 

Eine weitere Bedingung, die am Inlet festgelegt wird, ist die Zusammensetzung des Reaktionsgemischs, 

welches in Anlehnung an Kapitel 4.4 als Stoffmengenanteile implementiert wird.  

 

Die zweite spezifizierte Modellkante ist die in Abbildung 15 grün gestrichelte Linie und symbolisiert die 

Heizung durch den Stahlmantel. An dieser Linie wird ein Temperatur-Profil in Form eines Polynoms 

angelegt, welches das gemessene axiale Temperatur-Profil innerhalb des Reaktors widerspiegelt. Dies 

wird i n Kapitel 5.1 aufgegriffen und näher beleuchtet. 

 

Die Oberflächenreaktion wird auf der Platin-Oberfläche (orange) implementiert. Die Ammoniak-

Oxidation wird in dieser Arbeit auf zwei unterschiedliche Weisen dargestellt. Zum einen wird der 

mikrokinetische Ansatz nach KRAEHNERT et al. (Kapitel 2.4.3) genutzt. Im Unterschied zu den in 

Tabelle 2 aufgeführten Werten werden die Parameter als Funktion der Konzentration und nicht des 

Katalysator

Rotationsachse
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160 mm
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Polynom der Temperatur
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  47 

Bedeckungsgrades eingefügt. Dafür wird eine Dichte der aktiven Zentren für a und b von 

2,7063Ā10-5 mol m-2 eingesetzt. Zudem wird der präexponentielle Faktor jeder Reaktion um einen Faktor 

10 multipliziert, um die Restrukturierung der Oberfläche in der Kinetik zu repräsentieren. Diese gängige 

Methode wurde bereits in der Literatur für die Restrukturierung eines Drahtes genutzt.[65; 66]  Dies ist hier 

ebenfalls vertretbar, da die Oberfläche sich in dieser Arbeit kontinuierlich restrukturiert. Des Weiteren 

wird eine Reaktion pseudo-erster Ordnung als Beschreibung der Hauptreaktion eingesetzt, bei der der 

präexponentielle Faktor k künstlich erhöht wird , um die Reaktionsgeschwindigkeit der Stofftransport-

limitierung  gleichzusetzen. Die Reaktion pseudo-erster Ordnung wird lediglich in der Restrukturierungs -

studie des Katalysators (Kapitel 5.4) angewendet. 

 

Tabelle 7: Randbedingungen der in dieser Arbeit gezeigten CFD-Simulationen. 

Randbedingungen  Wert  

Temperatur am Inlet  Tin 250 °C 

Strömungsgeschwindigkeit am Inlet  uin 3,90 m s-1 

Prozessdruck pop 4 bar 

Stoffmengenanteil He xHe 0,0200 

Stoffmengenanteil NH 3 xNH3 0,1000 

Stoffmengenanteil O 2 xO2 0,1875 

Stoffmengenanteil Ar xAr 0,6925 
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5. Ergebnisse und Diskussion 
 

5.1. Überprüfung der Idealitätsannahmen des Reaktors 
 

Das entwickelte Reaktorkonzept zielt auf ein definiertes und bekanntes Temperatur- bzw. 

Strömungsprofil im Reaktor ab. Dazu wird der Reaktorraum zunächst definiert (Abbildung  16), in dem 

die Temperatur- und Strömungsprofile essenziell sind. Wichtig ist dabei eine Differenzierung zwischen 

Inlet und Eintritt. Im Gegensatz zum ́ Inlet§ aus Kapitel 4.5.2 beschreibt die Position ́ Eintritt§ nicht den 

Beginn des Modells, sondern den Übergang des Fluids aus der Quarzglas-Kapillare in den Katalysator-

Hohlzylinder an der Position x =  16 cm. Ab diesem Punkt, als orangene Linie gekennzeichnet, beginnt 

der Reaktorraum.  

 

Am Eintritt ist die Bestimmung des Temperaturprofils für die Validität de r Reaktordimensionierung 

wichtig . Zum einen sollen die Eintrittsbedingungen korrekt beschrieben, zum anderen der Einfluss der 

Vorheizungstemperatur vor dem Reaktor abgeschätzt werden können. Zu ersterem zählt außerdem die 

Entwicklung eines laminaren Strömungsprofils innerhalb der Kapillare. Durch die Einstellung des Profils 

vor dem Eintritt in den Reaktorraum könnte die Fluiddynamik innerhalb der Simulationen des Reaktors 

als ausschließlich laminar angenommen werden. 

 

 

Abbildung 16: Schematische Darstellung des Reaktorraums. In den umrandeten Kästen sind die erforderlichen Aspekte der 

Reaktorvalidierung aufgelistet. Die orangene Linie beschreibt den Eintritt in den Reaktorraum. Die grüne Linie zeigt die Reaktorwand. 

 

Ein weiterer Punkt ist die Oberflächentemperatur der katalytischen Wand, welche mithilfe axialer 

Temperaturmessung bei definierten Manteltemperaturen ermittelt w urde. Wichtig zu erwähnen ist, dass 

während der Messung kein Gas durch die Kapillare strömte und so eine gewisse Unsicherheit gegenüber 

dem Einfluss eines durchströmenden Gases besteht. Als Beispiel dient das Temperaturprofil bei einem 

Sollwert der Manteltemperatur von 800 °C (Abbildung 17). Die umrandeten Punkte beschreiben die 

gemessenen Temperaturen an unterschiedlichen Stellen innerhalb der Quarzglas-Kapillare (blau)  und 
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des Katalysators (grau). Das axiale Profil zeigt ein Minimum von 777  °C bei 17,5 cm und ein Maximum 

bei 804 °C bei 9 cm. Innerhalb des Katalysators herrscht ebenfalls ein axialer Temperaturgradient, 

welcher zwischen 785 °C am Eintritt und 777 °C am Übergang zur Downstream-Kapillare eine Differenz 

von 8 °C umfasst. Im Vergleich zum Sollwert von 800 °C beträgt die Differenz bis zu 23 °C, weswegen 

eine Annahme der konstanten Temperatur auf der Katalysator-Oberfläche für die Darstellung innerhalb 

der Simulation nicht passend wäre. 

 

 

Abbildung 17: Gemessenes axiales Temperaturprofil (grüne Punkte) und das dazugehörige Polynom zweiten Grades (durchgezogene 

Linie). Blau symbolisiert die Strecke in der Quarzglas-Kapillare und grau den Katalysatorraum. 

 

Als formelbasierte Beschreibung des Temperaturprofils wird daher ein Polynom zweiten Grades ermittelt  

(grüne Linie) , welches Gleichung 5.1 darstellt. Die Variable x beschreibt die axiale Position. Die 

Gleichung wird an der äußeren Kante des Modells angelegt (Abbildung 15). 

 

 T- I ;+2047*5Āv-k0) 6.4*6Āv-k) /.17*4                (R2 = 0,991)  (5.1)  

 

Um die Kriterien der Eintrittsposition zu validieren, wird eine Beispielsimulation im Folgenden 

beschrieben und diskutiert. Die gewählten Randbedingungen entsprechen den in Tabelle 7 

(Kapitel 4.5.2) aufgeführten Werten. 
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5.1.1. Strömungsprofil am Eintritt in den Reaktorraum 

 

In Abbildung 18 ist die Kontur der Strömungsgeschwindigkeit innerhalb der Fluid -Domäne dargestellt. 

Zur Verdeutlichung der Kontur wird lediglich ein Bereich der letzten ca. 3 cm des Modells gezeigt. 

Zudem werden die festen Domänen in den bereits eingeführten Farben (blau: Kapillare; grau: 

Katalysator) neutral eingefärbt. Das Fluid strömt von links nach rechts.  

 

 

Abbildung 18: Ausschnitt einer Kontur der Strömungsgeschwindigkeit innerhalb der Fluid-Domäne mit einer Strömungsrichtung von links 

nach rechts. Die Domäne in blau stellt die Quarzglas-Kapillare und die grau gefärbte Domäne den Katalysator dar. Bedingungen der 

Simulation: Tin = 250 °C; uin = 3,9 m s-1; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C (Polynom in Gleichung 5.1).  

 

Abbildung 19 bestätigt die Annahme eines laminaren Strömungsprofils. In dieser sind die radialen 

Profile an verschiedenen axialen Positionen gezeigt. Der grüne Graph verdeutlicht die Inlet-Bedingung 

einer Pfropfen-Strömung in das Modell. Die Wahl dieser Strömungsart ist womöglich nicht akkurat, da 

das Fluid zwischen dem statischen Mischer und Modell-Inlet eine gerade Strecke von mehreren 

Zentimetern zurücklegt. Eine Übergangsform zwischen Pfropfen- und laminarer Strömung wäre daher 

realistischer, jedoch nicht einfach messbar oder mit  einer Simulation zu ermitteln . Somit eignet sich die 

Wahl der Pfropfen-Strömung als Darstellung eines Extremfalls. Dass trotz dessen eine laminare 

Strömung am Eintritt in den Reaktorraum zu erwarten ist, zeig t die schwarze und die orange Kurve. 

Erstere wird 1 cm (x = 15  cm) vor dem Eintritt  bestimmt und der Vergleich zu diesem (x =  16 cm) zeigt 

keinen Unterschied auf.  

1,0 cm0 cm 0,5 cm

Strömungsgeschwindigkeit / m s -1 
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Abbildung 19: Aus Abbildung 18 entnommene, radiale Strömungsprofile bei unterschiedlichen axialen Positionen x. Die radiale 

Koordinate r ōŜǎŎƘǊŜƛōǘ ŘŜƴ !ōǎǘŀƴŘ ȊǳǊ wƻǘŀǘƛƻƴǎŀŎƘǎŜΦ αȄ = 0 ŎƳά ǎȅƳōƻƭƛǎƛŜǊǘ ŘƛŜ am Inlet herrschende Pfropfen-Strömung.  

αȄ = 16 ŎƳά ƛǎǘ Řŀǎ {ǘǊǀƳǳƴƎǎǇǊƻŦƛƭ ōŜƛ 9ƛƴǘǊƛǘǘ ƛƴ ŘŜƴ wŜŀƪǘƻǊǊŀǳƳΦ Bedingungen der Simulation: Tin = 250 °C; uin = 3,9 m s-1; xNH3 = 0,1; 

xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C (Polynom in Gleichung 5.1). 

 

Eine Variation der mittleren Strömungsgeschwindigkeit zwischen 6 und 9 m s-1 (bei Tmtl =  800 °C) zeigt 

ebenfalls laminare Strömungsprofile am Eintritt in den Reaktorraum (Abbildung 76). Daher kann die 

gewählte Reaktorlänge als validiert angesehen werden. 

 

5.1.2. Temperaturprofil der fluiden Phase im Reaktorraum 

 

Die Temperatur innerhalb des Reaktorraums ist aus mehrfacher Sicht für die Reaktion bestimmend. 

Einerseits ist es wichtig zu evaluieren, ob das Reaktionsgemisch in der Vorheizstrecke ausreichend 

geheizt wird bzw. die Verweilzeit genügt, um das Gas innerhalb der Kapillare auf die Temperatur der 

Reaktorwand zu heizen. Andererseits führt das Kriterium des Teilumsatzes dazu, dass ein Teil des Gases 

nicht zur Katalysator-Oberfläche diffundier t und so nicht katalytisch reagiert. In der Hinsicht  wäre es 

jedoch denkbar, dass mögliche Gasphasenreaktionen bzw. Folgereaktionen stattfinden. Daher ist die 

Temperatur des d́urchschlüpfenden§ Gases ebenfalls von Interesse, speziell bei der späteren 

Differenzierung zwischen Oberflächen- und Gasphasenaktivität. 

 

Abbildung 20 zeigt einen ca. 3 cm langen Ausschnitt einer Temperatur-Kontur bei den in Tabelle 7 

aufgelisteten Bedingungen. Die Dimensionierung des Bildausschnitts gleicht der vorherigen Kontur zur 

Strömungsgeschwindigkeit (Abbildung 18). Die schwarzen Linien zeigen die Grenzen zwischen den 
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einzelnen Domänen, wobei sich die Katalysator-Domäne rechts oben, die Kapillaren-Domäne links oben 

und die Fluid-Domäne unten befindet. Die Temperatur wird ebenfalls innerhalb der festen Domänen 

dargestellt. Dies dient der Überprüfung des außen angelegten Temperaturprofils zur eigentlichen 

Randbedingung, die Innenwand der Quarzglas-Kapillare und die Reaktorwand des Katalysators. Nach 

Abbildung 20 ist kein radiales Temperaturprofil innerhalb der festen Domänen zu erkennen. In der 

fluiden Domäne bildet sich ein radialer Temperaturgradient, der jedoch erst innerhalb des Reaktorraums 

auftritt . Dieser ist auf den axial gemessenen Temperaturgradienten im Reaktor-Aufbau zurückzuführen. 

In diesem Abschnitt scheint das Fluid zu einem gewissen Grad gekühlt zu werden. Die Kontur kann 

keinen deutlichen Aufschluss über die Fluidtemperatur am Eintritt in den Reaktorraum liefern. Es kann 

obgleich festgestellt werden, dass die Temperatur relativ homogen ist. 

 

 

Abbildung 20: Ausschnitt einer Kontur der Temperatur zwischen 700 und 805 °C. Die schwarzen Linien differenzieren die einzelnen 

Domänen (oben links: Quarzglas-Kapillare; oben rechts: Katalysator; unten: Fluid-Domäne). Bedingungen der Simulation: Tin = 250 °C;  

uin = 3,9 m s-1; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C (Polynom in Gleichung 5.1). 

 

In Abbildung 21 sind radiale Temperaturprofile bei unterschiedlichen axialen Positionen aufgetragen. 

Das Profil am Inlet (grüne Linie)  zeigt dabei das erwähnte Minimum . Durch den vorgebauten Flansch 

am Stahlzylinder (Abbildung  10) ist es zwar wahrscheinlicher, dass die Inlet-Temperatur größer als 

250 °C ist. Dies bestätigen experimentelle Temperaturmessungen während des bei gleichen 

Bedingungen durchgeführten Experiments, die Temperaturen von über 380 °C am Flansch detektieren. 

Zur Validierung der Reaktordimensionierung wird trotz  dessen das Minim um von 250 °C eingesetzt. Mit 

steigender axialer Position homogenisiert sich die radiale Temperaturverteilung bis zum Eintritt in den 

Reaktorraum (x =  16 cm) und beschreibt somit eine radiale Erwärmung des Fluids. Die Simulation 

ergibt am Eintritt keine signifikante Temperaturdifferenz zwischen Reaktorwand und der 

Rotationsachse.  
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Abbildung 21: a) Aus Abbildung 20 entnommene, radiale Temperaturprofile bei unterschiedlichen axialen Positionen x. Die radiale 

Koordinate r ōŜǎŎƘǊŜƛōǘ ŘŜƴ !ōǎǘŀƴŘ ȊǳǊ wƻǘŀǘƛƻƴǎŀŎƘǎŜΦ αȄ = 0 ŎƳά ǎȅƳōƻƭƛǎƛŜǊǘ ŘƛŜ Temperatur des InletsΦ αȄ = 16 ŎƳά ƛǎǘ Řŀǎ 

Temperaturprofil bei Eintritt in den Reaktorraum. Abbildung b) ist eine Vergrößerung des Graphen bei Temperaturen zwischen 770 und 

810 °C und enthält die radialen Temperaturprofile der Positionen 12 cm, 16 cm und 17,5 cm. Bedingungen der Simulation: Tin = 250 °C; 

uin = 3,9 m s-1; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C (Polynom in Gleichung 5.1). 

 

Abbildung 22 zeigt zwei axiale Temperaturprofile. In grün ist die Wandtemperatur der festen Domäne 

und in blau die Temperatur des Gases weniger als 0,01 mm unterhalb der Wand dargestellt. Hier wird 

deutlich, dass die Temperaturen ab x =  14 cm quasi gleich sind (ɝT = 0,1  °C) und so die Temperatur 

des Gases an der Katalysatorwand gleich der Wandtemperatur gesetzt werden kann. Die 

Dimensionierung der Heizstrecke in Kombination mit der Verweilzeit  des Gases innerhalb des Reaktors 

ist somit ausreichend und das Kriterium bestätigt.  
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Abbildung 22: a) Simulativ bestimmte axiale Temperaturprofile der äußeren Randbedingung (grün) und der Fluidtemperatur (blau) 

0,01 mm in radialer Richtung von der Reaktorwand entfernt. An der Katalysator-Oberfläche (grau unterlegt) findet die Reaktion statt. b) 

ist ein vergrößerter Ausschnitt des relevanten Bereichs (gestrichelter Kasten in Abbildung a). Bedingungen der Simulation: Tin = 250 °C; 

uin = 3,9 m s-1; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C (Polynom aus Gleichung 5.1). 

 

Der Temperaturanstieg der Fluidtemperatur bei 16 cm entsteht durch die Reaktion des Fluids an der 

Katalysator-Oberfläche. Da der Temperaturanstieg bei dem hier gesetzten Durchsatz von ca. 55 Ls h-1 

lediglich 4 °C beträgt, kann eine Temperaturkontrolle durch die Heizpatronen angenommen werden. 

Der Temperaturgradient innerhalb der Katalysator-Domäne ist in Abbildung 77  (Anhang K) dargestellt. 

 

Eine experimentelle Variation der Vorheizungstemperatur zwischen 250 und 350 °C bei sonst gleichen 

Bedingungen zeigte zudem keine Änderungen des Umsatzes oder des Selektivitätsprofils 

(Abbildung 78). Das Ergebnis ist in Anhang L vermerkt, da experimentelle Ergebnisse des Reaktor-

Aufbaus noch nicht eingeführt sind. Somit ist die Vorheizung des Gases im Hinblick auf den Reaktorraum 

kein Einflussfaktor und muss für die Interpretation folgender Ergebnisse nicht berücksichtigt werden. 

 

5.2. Thermische Stabilität relevanter Stickstoffspezies 
 

Aus Kapitel 2.1.3 der Stand der Technik geht hervor, dass Ammoniak, Stickstoffmonoxid und Lachgas 

im relevanten Messbereich Zerfallsaktivitäten aufweisen können. Während Ammoniak bei deutlich 

moderateren Temperaturen (ab ca. 550 °C)[27]  zu Stickstoff und Wasserstoff zerfällt , sind Stickstoff-

monoxid (ab ca. 900 °C)[14]  und Lachgas (ca. 800 °C)[14]  thermisch stabiler. Da die Temperatur bzw. ein 

Zerfall jedoch von unterschiedlichen Parametern wie Prozessdruck, Verweilzeit und Zusammensetzung 

abhängt, wird die thermische Stabilität für den ausgewählten Messbereich (Tabelle 5) untersucht. 
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Dementsprechend kann evaluiert werden, ob Zerfallsreaktionen für die Einordnung möglicher Neben- 

oder Folgereaktionen während der Ammoniak-Oxidation im Reaktor relevant sind. 

 

5.2.1. Thermische Stabilität des Ammoniaks 

 

Abbildung 23 stellt die Ergebnisse einer thermischen Stabilitätsmessung von 10 Vol.-% Ammoniak in 

Argon dar, wobei Abbildung 23a die Volumenanteile von Argon, Ammoniak und dem Produkt Stickstoff 

zeigt. Zwar ist Wasserstoff ebenfalls ein Produkt der Zersetzung und mit einem Masse-zu-Ladung-

Verhältnis von 2 detektierbar, auf dieses wird aufgrund fehlender Relevanz für die Ammoniak-Oxidation 

nicht kalibriert . Daher wird der Zersetzungsgrad an der Bildung des Stickstoffs gemessen.  

 

Bei Betrachtung der Volumenanteile fällt zunächst auf, dass der Anteil an Argon von 90,1 auf 90,6% 

steigt. Dies lässt sich anhand der Rechenroutine erklären, da zum Zeitpunkt der Messung Helium noch 

nicht als interner Standard eingeführt war . Die Abbildung 23a zeigt, dass der Volumenanteil des 

Ammoniaks mit steigender Manteltemperatur sinkt und gleichzeitig der Anteil an Stickstoff steigt . Diese 

gegenläufigen Trends lassen auf einen kontinuierlichen Anstieg des Zersetzungsgrads schließen, welcher 

durch Abbildung 23b bestätigt werden kann. Basierend auf der Stickstoff-Bildung wird der Umsatz an 

Ammoniak aufgezeigt, welcher mit  bis zu über 10% bei einer Manteltemperatur von 900 °C als 

signifikant interpretiert werden kann. Dass es sich ausschließlich um eine thermische Zersetzung in der 

Heizstrecke handelt, zeigt der Referenzpunkt bei 350 °C. Die fehlende Detektion von Stickstoff zeigt zum 

einen an, dass die Abgasstrecke nach dem Katalysator keine katalytische Aktivität im Hinblick auf eine 

Zersetzung des Ammoniaks besitzt. Zum anderen bedeutet dies, dass Ammoniak im Niedrigtemperatur -

Bereich thermisch stabil ist und unter den gewählten Bedingungen zwischen 350 und 800 °C anfängt zu 

zerfallen. 
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Abbildung 23: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Abbildung a) umfasst die Volumenanteile der relevanten Spezies und b) 

Ammoniak-Umsatz in Bezug auf die Manteltemperatur in einem Bereich von 800 bis 900 °C. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine 

diente eine Manteltemperatur von 350 °C. Die Elementbilanzen von H, N und Ar schließen mit ±12%. Messbedingungen: N˒H3 = 10%;  

A˒r = 90%; Tvor = 350 °C; Tmtl = 350,800-900 °C; pop = 4 bar; ukat,җ800°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 50,20-59,08 Ls h-1. 

 

Die genaue Temperatur, ab der Ammoniak zerfällt , wurde nicht exakt ermittel t. Zwar wurde eine 

Vergleichsmessung mit 600 °C als Starttemperatur durchgeführt, jedoch wurde bei dieser Temperatur 

bereits ein Ammoniak-Umsatz von 1,8% gemessen (Abbildung  79). In transienter Messung scheint eine 

Manteltemperatur von 415 °C der Punkt einsetzender Stickstoff-Bildung zu sein. Da hier jedoch keine 

Stationarität  eingestellt wurde, ist die Temperatur lediglich als Richtwert zu sehen. 

 

Aufgrund der vorhandenen Aktivität ist e ine Differenzierung zwischen katalytischer Reaktion und 

Blindaktivität insofern interessant, dass ein thermischer Zerfall innerhalb der Heizstrecke vor dem 

Katalysator bei der Einordnung der Messdaten berücksichtigt werden müsste. Dies könnte zu einer 

erhöhten Stickstoff-Selektivität während der Ammoniak-Oxidation führen  und die Zusammensetzung 

vor dem Katalysator verfälschen. Daher wird die Aktivität im Blind reaktor-Aufbau ohne Katalysator 

mittels separater Messung überprüft . Deren Ergebnisse sind in Abbildung 24 in Form der berechneten 

Volumenanteile zusammengefasst. 

 

Die Volumenanteile der relevanten Komponenten Ammoniak und Stickstoff zeigen keine fallenden bzw. 

steigenden Trends auf, weswegen von keiner Blindaktivität bezüglich des thermischen Zerfalls von 

Ammoniak in der Quarzglas-Kapillare auszugehen ist. Dies deckt sich ebenfalls mit den Ergebnissen 

anderer Arbeiten wie beispielsweise von TRAVERSAC, der keine homogene Zersetzung des Ammoniaks 

bei Temperaturen unter 900 °C feststellen konnte. Oberhalb der Temperatur sei zwar eine Aktivität zu 
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erkennen, die gewählten Verweilzeiten der Arbeit von TRAVERSAC sind jedoch um ein Vielfaches größer. 

Ein direkter Vergleich ist so nicht möglich. [14]  

 

 

Abbildung 24: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Volumenanteile der relevanten Spezies in Bezug auf die 

Manteltemperatur in einem Bereich von 750 bis 950 °C. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine diente eine Messung bei 350 °C 

Manteltemperatur. Diese Messung beinhaltete 2 Vol.-% He als internen Standard. Die Elementbilanzen schließen mit ±2%. 

Messbedingungen: ˒ NH3 = 10%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 350,750-950 °C; pop = 4 bar; ukat,җ750°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; 

±л = 48,16-59,08 Ls h-1. 

 

Dadurch kann der vorherig gemessene Umsatz an Ammoniak ausschließlich auf die Reaktion an der 

Katalysator-Oberfläche zurückgeführt werden. Dies würde bedeuten, dass die thermische Stabilität des 

Ammoniaks als Reaktion für die Auswertung der Ammoniak-Oxidation relevant wäre. Da diese Reaktion 

jedoch im Verhältnis zu Reaktionen mit Sauerstoff laut KRAEHNERT et al. kinetisch langsamer abläuft, 

kann sie für die Beurteilung weiterer Ergebnisse vernachlässigt werden.[12]  

 

5.2.2. Thermische Stabilität des Stickstoffmonoxids 

 

Der Einfluss einer möglichen thermischen Instabilität des Stickstoffmonoxids unterscheidet sich vom 

Ammoniak. Während Ammoniak in der Oxidationsreaktion als Edukt vorliegt, wird Stickstoffmonoxid 

erst an der Katalysator-Oberfläche gebildet. Daher wäre eine Zersetzung lediglich im Reaktorraum von 

Bedeutung. 

 

Ob dieser Punkt relevant ist, zeigt die Messung mit 10 Vol.-% Stickstoffmonoxid in Argon. Die 

Volumenanteile sind in Abbildung 25 zusammengefasst dargestellt. In dieser sind keine merklichen 
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Änderungen der gemessenen Zusammensetzung zwischen 800 bis 900 °C zu erkennen. Die Ergebnisse 

lassen darauf schließen, dass weder Sauerstoff noch Stickstoff als Produkt entstehen. Dadurch ist 

festzuhalten, dass Stickstoffmonoxid im gewählten Parameterbereich stabil ist und keine Stickstoff-

Bildung hervorruft . Eine Messung des Stickstoffmonoxids mit gleichem Volumenanteil im Blind reaktor-

Aufbau ohne Katalysator zeigt ebenfalls keine Hinweise auf eine thermische Instabilität bis 950 °C 

(Abbildung 80 in Anhang M).  

 

 

Abbildung 25: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Volumenanteile der zur Messung eines Stickstoffmonoxid-Zerfalls relevanten 

Komponenten in Bezug auf die Manteltemperatur zwischen 800 und 900 °C. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine diente eine 

Messung bei 350 °C Manteltemperatur. Die Elementbilanzen von N, O und Ar schließen mit ±2%. Messbedingungen: N˒O = 10%;  

A˒r = 90%; Tvor = 350 °C; Tmtl = 350,800-900 °C; pop = 4 bar; ukat,җ800°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 50,20-59,08 Ls h-1. 

 

Die Arbeit von TRAVERSAC dient hier wiederum als Referenz. In dieser konnte keine Aktivität ohne 

Anwesenheit von elementarem Wasserstoff im hier aufgezeigten Messbereich festgestellt werden.[14]  

Dementsprechend wurde eine Messung mit äquimolarem Anteil an Ammoniak im Blindreaktor-Aufbau 

durchgeführt . Diese zeigt ebenfalls keine Zersetzung von Stickstoffmonoxid auf (Abbildung 81 in 

Anhang M). Daher kann Stickstoffmonoxid im gewählten Messbereich als thermisch stabil und die 

Reaktion als irrelevant für die folgende Auswertung  angesehen werden. 

 

5.2.3. Thermische Stabilität des Distickstoffmonoxids 

 

Die thermische Stabilität des Lachgases ist in der Betrachtung der Ammoniak-Oxidation von besonderem 

Interesse, da diese unter anderem für die sekundäre Emissionsminderung im industriellen Ammoniak-
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Brenner genutzt wird. Daher wird der thermische Zerfall hier vertiefend betrachtet, wo bei die 

Reinkomponente als Erstes vermessen wird . Die Messergebnisse im Temperaturbereich zwischen 800 

und 900 °C sind in Abbildung 26a und 26b zusammengefasst. 

 

Abbildung 26a zeigt die Volumenanteile der relevanten Spezies, einschließlich der möglichen Produkte 

Stickstoff und Sauerstoff. Bei Betrachtung des Referenzpunkts 350 °C fällt auf, dass 0,1% Stickstoff im 

Produktstrom vorhanden ist. Dies würde auf eine Reaktion des Lachgases zu Stickstoff und Sauerstoff 

und eine Aktivität bei niedrigen Temperaturen  schließen. Jedoch widerspricht  dabei die Tatsache, dass 

kein Sauerstoff detektiert wird. Daher liegt die Vermutung nahe, dass der Anteil Stickstoff ein Artefakt 

der Auswertung sein könnte. Die Hypothese wird dadurch gestützt, dass die Messung ohne Helium als 

internen Standard durchgeführt w ird . Dies führt dazu, dass der Anteil an Stickstoff durch den geringen 

Anteil lediglich einen qualitativen Nachweis li efern kann. Die steigenden Volumenanteile des Stickstoffs 

und Sauerstoffs weisen dennoch darauf hin, dass sich Lachgas zersetzt und der Umsatzgrad mit der 

Temperatur steigt. Dass es sich um die Reaktion des Lachgases und nicht um Verunreinigungen handelt, 

zeigt zudem das Verhältnis des neu gebildeten Sauerstoffs zum Stickstoff, welches stöchiometrisch im 

Verhältnis 1:2 steigt.  

 

Abbildung 26b zeigt den Umsatz an Lachgas in Abhängigkeit der Manteltemperatur. Wie anhand der 

Volumenanteile bereits festgestellt, steigt der Umsatz mit der Temperatur und erreicht bei 900 °C einen 

Wert von nahezu 2%.  
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Abbildung 26: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. a) Volumenanteile der relevanten Spezies und b) Lachgas-Umsatz in Bezug 

auf die Manteltemperatur in einem Bereich von 800 bis 900 °C. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine diente eine Messung bei 

350 °C Manteltemperatur. Die Elementbilanzen von N, O und Ar schließen mit ±5%. Messbedingungen: N˒2O = 10%; ˒ Ar = 90%;  

Tvor = 350 °C; Tmtl = 350,800-900 °C; pop = 4 bar; ukat,җ800°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 50,20-59,08 Ls h-1. 

 

Aufgrund dieser Ergebnisse ist eine Differenzierung zwischen katalytischer und homogen thermischer 

Zersetzung von Bedeutung. Dafür wurden 10 Vol.-% Lachgas bei gleicher Verweilzeit im Blindreaktor-

Aufbau vermessen. Die Messergebnisse sind in Abbildung 27 gegen die Ergebnisse der Messung mit 

Katalysator aufgetragen. Die schraffierte Fläche stellt dabei den Umsatz im Blindreaktor-Aufbau dar. Die 

Balken der ausgefüllten und schraffierten Fläche ergeben kumulativ den Gesamtumsatz nach 

Abbildung 26b. Aus dem Balkendiagramm ist zu lesen, dass keine Blindaktivität im Setup bei einer 

Manteltemperatur von 800 °C oder geringer herrscht. Daher wäre der Umsatz des Lachgases bei 800 °C 

auf die katalytische Zersetzung zurückzuführen. Eine Blindaktivität in Form einer homogenen 

Zersetzung ist erst bei 850 °C mit einem Umsatz von 0,1% zu verzeichnen und steigt bei 900 °C auf 0,4% 

(Tabelle 8).  
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Abbildung 27: Kumulativer Lachgas-Umsatz in Bezug auf die Manteltemperatur zwischen 800 und 900 °C. Die schraffierte Fläche 

beschreibt den Anteil an Blindaktivität. Die Elementbilanzen von He, N, O und Ar der Blindmessung schließen mit ±10%. Die 

Elementbilanzen der Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator schließen mit ±5%. Messbedingungen: N˒2O = 10%; ˒ Ar = 90%;  

Tvor = 350 °C; Tmtl = 350,800-900 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1. Blindaktivitätsmessung: N˒2O = 10%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C;  

Tmtl = 350,800-900 °C; pop = 4 bar; ukat,җ800°C = 8 m s-1; ±л = 50,20-59,08 Ls h-1. 

 

Es kann festgehalten werden, dass Lachgas auch in der Gasphase zersetzt wird, der thermische Zerfall 

des Lachgases unter Inertgas jedoch größtenteils katalytisch verläuft. Der katalytische Anteil beläuft sich 

unter den gewählten Bedingungen auf 91% bei 850 °C und 79% bei 900 °C. 

 

Tabelle 8: Lachgas-Umsatz unterteilt in Gesamt-Umsatz, an der Oberfläche und Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator bei 

Manteltemperaturen von 800, 850 und 900 °C. 

Mantelt emperatur  

Tmtl  / °C 

Gesamt-Umsatz 

XN2O,ges / %  

Umsatz an Oberfläche  

XN2O,oberfl  / %  

Umsatz im Blind -Aufbau  

XN2O,blind  / %  

800 0,4 0,4 0 

850 1,1 1,0 0,1 

900 1,9 1,5 0,4 

 

 

Eine Einordnung, ob der thermische Zerfall der Reinkomponente für dieses Setup eine zu 

berücksichtigende Rolle in der Ammoniak-Oxidation spielt, wird  aus zwei unterschiedlichen Sichtweisen 

betrachtet. Zum einen ist der Punkt der überwiegend katalytischen Zersetzung interessant, die durch 

Diffusion des Lachgases zur Katalysator-Oberfläche nach vorheriger Bildung angetrieben wäre. Es wäre 
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nach dem Ergebnis her denkbar, in diesem Reaktorkonzept jedoch nicht definitiv messbar, da kein lokal 

aufgelöstes Konzentrationsprofil innerhalb der Reaktorraums gemessen wurde. Zudem könnte die 

Relevanz des thermischen Zerfalls an der Reaktorwand geringer als mögliche Folgereaktionen, 

beispielsweise mit Ammoniak zu Stickstoff, sein. Dieser Punkt wird in Kapitel 5.6.1 nochmals 

aufgegriffen. 

 

Zum anderen wäre die Berücksichtigung der Lachgas-Zersetzung in der Gasphase. Da der Umsatz 

maximal 0,4% bei 900 °C über die gesamte thermisch relevante Strecke und nur auf den Reaktorraum 

bezogen ca. 0,04% beträgt, aus den Verweilzeiten in Kapitel 4.4 berechnet, ist die Relevanz marginal. 

Demnach kann die in der Gasphase-lokalisierte Zersetzung mit Bezug auf die Ammoniak-Oxidation 

vernachlässigt werden. 

 

Dies gilt zunächst nur für die Reinkomponente in einem ansonsten inerten Gasgemisch. Die thermische 

Stabilität des Lachgases in Anwesenheit einer anderen Komponente wie Stickstoffmonoxid oder 

Sauerstoff ist ebenfalls von Interesse. Daher wurden entsprechende Messungen mit jeweiligem Zusatz 

von Sauerstoff und Stickstoffmonoxid vorgenommen. Aufgrund der Förderungsbereiche der 

Massedurchflussregler wurden unterschiedliche Volumenanteile gewählt. Der Volumenanteil des 

Sauerstoffs betrug 18,75 Vol.-%, für Stickstoffmonoxi d 6 Vol.-%. Der Lachgas-Anteil wurde bei 

10 Vol.-% konstant gehalten. Zudem wurden die Messungen mit 2 Vol.-% Helium als internem Standard 

durchgeführt . Der Temperaturbereich wurde durch Messpunkte bei 750 und 950 °C erweitert. 

 

Abbildung 28 umfasst die jeweiligen Lachgas-Umsätze im Vergleich zur vorherig gezeigten Messung 

ohne Co-Feed. Die türkisfarbenen Symbole entsprechen den Werten der Reinkomponentenmessung, 

schwarz der Messung mit Stickstoffmonoxid und rot mit Sauerstoff  im Reaktionsgemisch. Generell steigt 

der Umsatz bei allen Messungen mit der Temperatur. Die einzelnen Umsatzkurven zeigen einen 

ähnlichen Verlauf und liegen relativ nah beieinander, weswegen kein signifikanter Einfluss von 

Stickstoffmonoxid oder Sauerstoff auf das Lachgas zu erkennen ist. Die Unterschiede sind auf den 

Vergleich dreier Messungen untereinander zu erklären. Die fortlaufende Restrukturierung des 

Katalysators verändert den Reaktor-Aufbau und kann dadurch zu unterschiedlichen Umsätzen führen. 
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Abbildung 28: Messungen im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Vergleich der Lachgas-Umsätze in Bezug auf die Manteltemperatur in 

einem Bereich von 750 bis 950 °C bei a) Lachgas ohne Co-Feed in Türkis, b) mit NO in Schwarz und c) mit O2 in Rot als Co-Feed. Als 

Referenzpunkt der Auswertungsroutine diente eine Messung bei 350 °C Manteltemperatur. Die Elementbilanzen schließen mit ±8%. 

Messbedingungen: Tvor = 350 °C; Tmtl = 350,750-950 °C; pop = 4 bar; ukat,җ750°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 48,16-59,08 Ls h-1. Ohne Co-

Feed: N˒2O = 10%; ˒ Ar = 90% / NO Co-Feed: N˒2O = 10%; ˒ NO = 6%; ˒ Ar = 84% / O2 Co-Feed: N˒2O = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒ Ar = 69,25%;  

H˒e = 2%. 

 

Aus der Literatur geht hervor, dass Ammoniak die Lachgas-Zersetzung katalysiert.[14]  Dies wurde zwar 

mithilfe ein er Messung bei gleichen Bedingungen mit 10  Vol.-% Ammoniak im Feed versucht zu 

untersuchen. Die Auswertung der Ergebnisse war hierbei erschwert, da die thermische Instabilität des 

Ammoniaks im gesetzten Temperaturbereich (Kapitel 5.2.1) ebenfalls zu einer Stickstoffbildung führte.  

Zudem war eine Berechnung der Zersetzungsgrade durch Ammoniak- und Lachgasverbrauch aufgrund 

der Elementbilanzen nicht möglich, da diese Unsicherheiten bis zu ±20%  aufweisen. 

 

Durch die nachweislich fehlende Blindaktivität des Ammoniaks (Kapitel 5.2.1) kann eine Messung im 

Blindreaktor-Aufbau Aufschluss über einen möglichen Effekt des Ammoniaks auf die Lachgas-Zersetzung 

liefern. Diese Messung wurde mit einem Lachgas-zu-Ammoniak-Verhältnis von 1:1 im Temperatur-

bereich zwischen 750 und 950 °C durchgeführt. 

 

Abbildung 29 stellt den Vergleich des Lachgas-Umsatzes mit der Reinkomponente dar. Die ´mddclcl§ 

Dreiecke beschreiben den Lachgas-Umsatz des Experiments ohne Ammoniak (vgl. zu Abbildung 27), die 

ausgefüllten Symbole sind der Messung mit Ammoniak  als Co-Feed zugeordnet. Die Messwerte mit 

Ammoniak bei 350, 750 und 800 °C stimmen mit der Referenz-Messung überein und zeigen keine 

Aktivität des Lachgases. Dies ändert sich ab einer Manteltemperatur von 850 °C, bei der der Umsatz um 
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das circa Sechsfache auf 0,5% steigt. Der Umsatz ist bei 900 und 950 °C ebenfalls ein Vielfaches (5:1) 

im Vergleich zur Messung der Reinkomponente.  

 

 

Abbildung 29: Messungen im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Vergleich der Lachgas-Umsätze in Bezug auf die Manteltemperatur 

in einem Bereich von 750 bis 950 °C bei a) Lachgas ohne Co-Feed in ausgehölten Symbolen und b) mit NH3 als Co-Feed in vollen Symbolen. 

Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine diente eine Messung bei 350 °C Manteltemperatur. Die Elementbilanzen schließen mit ±5%. 

Messbedingungen: Tvor = 250 °C; Tmtl = 350,750-950 °C; pop = 4 bar; ukat,җ750°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 48,16-59,08 Ls h-1. Ohne Co-

Feed: ˒ N2O = 10%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2% / NH3 Co-Feed: ˒ N2O = 5%; ˒ NH3 = 5%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2%. 

 

Dass die Stickstoff-Bildung alleinig in der Lachgas-Zersetzung begründet ist, wird durch die Betrachtung 

der Volumenanteile deutlich (Abbildung 30). Hier ist der Abfall des Lachgas-Anteils im Vergleich zum 

konstanten Ammoniak-Anteil  deutlich zu erkennen. 
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Abbildung 30: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Volumenanteile der relevanten Komponenten der Messung von 5% 

N2O und 5% NH3 im Reaktionsgemisch in Bezug auf die Manteltemperatur zwischen 750 und 950 °C. Als Referenzpunkt der 

Auswertungsroutine diente eine Messung bei 350 °C Manteltemperatur. Die Elementbilanzen schließen mit ±5%. Messbedingungen: 

N˒2O = 5%; ˒ NH3 = 5%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 350,750-950 °C; pop = 4 bar; ukat,җ750°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1;  

±л = 48,16-59,08 Ls h-1. 

 

Dadurch ist der Aspekt aus der Literatur bestätigt, dass Ammoniak einen positiven Effekt auf die 

thermische Zersetzung des Lachgases hat. Diese katalytische Eigenschaft wird bei der Diskussion 

folgender Ergebnisse aufgegriffen und die Wahrscheinlichkeit diskutiert. 

 

5.3. Experimente unter Teilumsatz 
 

Nach der Studie zur thermischen Stabilität relevanter Stickstoffspezies wird nun der Fokus auf die 

Vermessung der Ammoniak-Oxidation gelegt. Das übergeordnete Ziel dieser Arbeit ist es, mithilfe des 

Reaktor-Aufbaus quantitativ belastbare Ergebnisse bezüglich des Ammoniak-Umsatzes und der 

Selektivitäten zu generieren. Dafür dient unter anderem ein Referenz-Experiment, welches eine 

Überprüfung der Ergebnisvalidität über einen längeren Zeitraum zwischen Messreihen darstellt. 

Zunächst wird überprüft, ob der Reaktor-Aufbau Messungen unter Teilumsatz ermöglicht. 

 

5.3.1. Ergebnis des Referenz-Experiments 

 

Das Ergebnis einer Referenz-Messung wird hier exemplarisch erläutert.  Die dafür ausgewählten 

Bedingungen sind in Tabelle 6 (Kapitel 4.4) aufgeführt. Zunächst werden die Elementbilanzen als 

Beurteilung der Rechenroutine betrachtet. In diesem Fall schließen die Elementbilanzen mit ±10%, was 
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einer vergleichsweise hohen Abweichung entspricht. Die Extremfälle stellen die Elementbilanzen der 

inerten Gase Argon und Helium dar. Da alle anderen Elemente in einem Toleranzbereich von ±5% 

liegen, können die Ergebnisse als belastbar angesehen werden. 

 

Abbildung 31 stellt die Volumenanteile aller relevanten Gase des Prozessstroms in Abhängigkeit der Zeit 

dar, wobei eine Schwelle von 3 Vol.-% die Gase aufteilt. Bei der Betrachtung fällt zunächst auf, dass die 

Volumenanteile konstant verlaufen und somit die Messung stationär ist. Ammoniak liegt zu 3,4 Vol.-% 

vor (Tabelle 9) und weist auf eine Reaktion unter Teilumsatz hin. Dieses wird zudem durch einen 

Wasseranteil von 9,0% und einen Sauerstoffanteil von 12,1% unterstützt.  Letzteres wurde im Feed mit 

einem Anteil von 18,75 Vol.-% eingesetzt. Das Hauptprodukt der Messung ist Stickstoffmonoxid, 

welches 4,5 Vol.-% des Prozessstroms ausmacht. Dessen Folgeprodukt Stickstoffdioxid wird auf  

0,3 Vol.-% berechnet. Aufgrund der Messung von Stickstoff und Lachgas ist zudem von Nebenreaktionen 

innerhalb des Reaktorsetups auszugehen, wobei deutlich mehr Stickstoff (0,5 Vol.-%) als Lachgas 

(0,1 Vol.-%) detektiert wird.  

 

 

Abbildung 31: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Gemessene Volumenanteile eines Referenz-Experiments bei 800 °C als 

Manteltemperatur. Abbildung a) beinhaltet alle Komponenten mit einem Anteil über 3% und b) darunter. Die Elementbilanzen schließen 

mit ±10%. Messbedingungen: N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒Ar = 69,25%; ˒He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1;  

±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Tabelle 9: Gemittelte Volumenanteile des Referenz-Experiments bei einer Manteltemperatur von 800 °C. 
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Um die Produktverteilung näher zu beleuchten und einen Vergleich zu erwartbaren Selektivitäten ziehen 

zu können, wurden diese und der Umsatz an Ammoniak berechnet. Als Grundlage dafür dienten die 

Stoffmengenströme des Prozessstroms. Die Selektivitäten von Stickstoffmonoxid und Stickstoffdioxid  

wurden in einem Wert (NOx) zusammengefasst, da Ersteres als Intermediat für die Reaktion zu 

Letzterem auftritt . Zudem lag der Fokus auf der Bildung von Stickstoffmonoxid, da die Oxidation zu 

Stickstoffdioxid nicht an der Katalysator-Oberfläche, sondern in der Gasphase nach dem Reaktor 

stattfindet.  Die Ergebnisse sind in Abbildung 32 dargestellt. 

 

Zunächst beweist der Ammoniak-Umsatz von 66,2%, dass das Reaktorkonzept und die gewählten 

Bedingungen für Teilumsatz-Messungen geeignet sind. Der Umsatz liegt sogleich im angestrebten 

Bereich zwischen 50 und 70%, wodurch breite Parametervariationen wie beispielsweise der Verweilzeit 

möglich sind. Die kumulierte NOx-Selektivität beläuft sich auf 79,6% und bestätigt dadurch diese als 

Hauptprodukt e der Reaktion. Wichtig sind hier jedoch die Selektivitäten zu den Nebenprodukten 

Stickstoff und Lachgas. Während die Selektivität zu Lachgas 4,7% aufweist, beträgt sie für Stickstoff 

15,7% und ist dadurch deutlich höher als erwartet. Die Selektivität zu Stickstoff wäre literaturbezogen 

auf unter 5% zu schätzen.[5]  Die Vermutung läge folglich nahe, dass Nebenreaktionen außerhalb des 

Reaktorraums stattfinden und zu einer erhöhten Stickstoff-Bildung führen könnten. 

 

 

Abbildung 32: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Stoffmengenbasierter Umsatz an Ammoniak und Selektivitäten der NOx-

Gase, Stickstoff und Lachgas während der Referenz-Messung bei 800 °C. Die Elementbilanzen schließen mit ±10%. Messbedingungen: 

N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒Ar = 69,25%; ˒He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 
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Als Anhaltspunkt wird die Messung mittels Simulation bei gleichen Bedingungen überprüft, deren 

Ergebnis zum Teil in Kapitel 5.1 bereits beschrieben wurde. Hier wird lediglich der Umsatz an Ammoniak 

aufgezeigt. Zwar geht aus der Literatur hervor, dass das Selektivitätsmuster der Reaktion mithilfe des 

Modells nach KRAEHNERT und BAERNS nichtzutreffend dargestellt werden kann.[12]  Der Umsatz an 

Ammoniak lässt sich jedoch durch die Simulation belastbar vorhersagen. Dieser wird aufgrund der 

Stofftransportlimitierung durch die Diffusion zur Katalysator -Oberfläche beschrieben, wodurch die 

Kinetik an der Oberfläche nicht geschwindigkeitsbestimmend ist. Eine Vergleichssimulation mit einer 

Reaktion pseudo erster Ordnung bestätigt diese Annahme. Die entscheidenden Größen sind daher, 

neben der Temperatur und Konzentration, die binären Diffusionskoeffizienten. In dieser Arbeit wird auf 

das CHAPMAN-ENSKOG-Theorem zurückgegriffen (Parameter in Anhang H aufgelistet).[109]  

 

Die Simulation ergibt einen integralen Ammoniak-Umsatz von 57,7%, somit um 8,5% kleiner als der 

experimentell bestimmte Umsatz (Tabelle 10). 

 

Tabelle 10: Experimentell bestimmter Umsatz an Ammoniak im Vergleich zur Simulation bei gleichen Bedingungen. 

XNH3,exp  XNH3,sim  Differenz  

66,2% 57,7% 8,5% 

 

 

Die möglichen Ursachen des erhöhten Umsatzes und der signifikant größeren Stickstoff-Selektivität 

werden in Kapitel 5.3.3 näher ausgeführt und diskutiert. 

 

5.3.2. Parametervariationen  

 

Zunächst wird überprüft, ob das Reaktorkonzept die Variation isolierter Parameter wie der Temperatur, 

des Prozessdrucks, der Strömungsgeschwindigkeit und des Ammoniak-zu-Sauerstoff-Verhältnisses 

ermöglicht und Trends innerhalb der Ammoniak-Oxidation herausgearbeitet werden können. 

 

Temperatur  

Als Erstes wird eine Variation der Reaktionstemperatur beschrieben und diskutiert. Aus Kapitel 5.1 geht 

hervor, dass die Temperatur an der Katalysator-Oberfläche nicht direkt gemessen werden kann bzw. ein 

axialer Temperaturgradient herrscht. Daher wird der Sollwert des Manteltemperatur-Reglers als 

Referenzwert genommen. Dieser wurde zwischen 750 und 900 °C in 50 °C-Abständen bei konstanter 

Zusammensetzung von 10 Vol.-% Ammoniak, 18,75 Vol.-% Sauerstoff, 2 Vol.-% Helium und Argon als 
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Ballastgas variiert. Der Volumenstrom wird stufenweise angepasst, um eine konstante Verweilzeit im 

Reaktorraum von 1,9 ms zu gewährleisten. 

 

Abbildung 33 umfasst die Volumenanteile der Temperatur-Variation, wobei lediglich die stationären 

Werte der jeweiligen Stufe gezeigt sind. Die Schwelle von 3 Vol.-% trennt die Volumenanteile in die 

Abbildungen 33a und 33b. Mit steigender Temperatur sinken die Anteile der Edukte, was auf einen 

zunehmenden Umsatz an Ammoniak hinweist. Dementsprechend steigen die Volumenanteile von 

Stickstoffmonoxid und -dioxid als Hauptprodukt bzw.  Folgeprodukt. Die Anteile an Stickstoff und 

Lachgas nehmen entgegen dem Trend ab. 

 

 

Abbildung 33: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. a) Gemessene Volumenanteile über 3% einer Temperatur-Variation einer 

Manteltemperatur zwischen 750 und 900 °C. Abbildung b) beschreibt alle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schließen mit 

±7%. Messbedingungen: N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒ Ar = 69,25%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 750-900 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1;  

±л = 50,20-57,56 Ls h-1. 

 

Diese Tendenz wird durch die berechneten Selektivitäten bestätigt, die zusammen mit dem Ammoniak-

Umsatz für die vier Messstufen in Abbildung 34 aufgelistet sind. Der Ammoniak-Umsatz und die NOx-

Selektivität steigen mit der Temperatur.  Die Selektivität des Lachgases und des Stickstoffs nehmen mit 

der Temperatur ab.  
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Abbildung 34: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt die Ammoniak-Umsätze und Selektivitätsmuster einer 

Temperatur-Variation bei Manteltemperaturen zwischen 750 und 900 °C.  Die Elementbilanzen schließen mit ±7%. Messbedingungen: 

N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒Ar = 69,25%; ˒He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 750-900 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 50,20-57,56 Ls h-1. 

 

Zur Einordnung der experimentellen Ergebnisse werden diese mit Simulationen der einzelnen 

Reaktionsstufen verglichen (Tabelle 11). Der Umsatz und die Selektivitäten zu den NOx-Gasen, Stickstoff 

und Lachgas zeigen die gleichen Trends auf. Die Differenz zwischen experimentellem und simulativem 

Umsatz variiert zwischen 3,2% bei 750 °C und 11,4% bei 900 °C. Wie bereits bei der Referenz-Messung 

angedeutet, wird experimentell ein höherer Umsatz gemessen. Mögliche Gründe dafür werden im 

Anschluss an dieses Kapitel diskutiert. 

 

Im quantitativen Vergleich fällt auf, dass die Selektivität zu NOx deutlich geringer ausfällt . Dementgegen 

ist die Selektivität zu Stickstoff korrespondierend größer. Dass diese trotzdem sinkt, zeigt die höhere 

Selektivität zu Stickstoffmonoxid bei höheren Temperaturen an. Dies kann jedoch auch an der 

Verweilzeit innerhalb der Strecke nach dem Katalysator liegen. Die Verweilzeit nimmt nämlich aufgrund 

des steigenden Volumenstroms ab. Dadurch würde die Reaktionszeit der Nebenreaktionen verkürzt 

werden und die Bildung von Stickstoff verringert. Wahrscheinlich ist eine Kombination aus beiden 

Effekten. Lachgas hingegen zeigt die größte Übereinstimmung zur Simulation. Bei 900 °C beträgt die 

Differenz lediglich 2,8%. 
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Tabelle 11: Berechnete Ammoniak-Umsätze und Selektivitäten der Temperatur-Variation bei Manteltemperaturen zwischen 750 und 

900 °C. Im Vergleich dazu sind die ermittelten Werte aus der Simulation bei gleichen Bedingungen aufgetragen. 

Tmtl  

/ °C 

XNH3,exp 

/ %  

XNH3,sim  

/ %  

SNOx,exp 

/ %  

SNO,sim 

/ %  

SN2,exp 

/ %  

SN2,sim  

/ %  

SN2O,exp 

/ %  

SN2O,sim 

/ %  

750 58,5 55,3 62,2 98,4 26,3 4,2Ͻ10-3 11,5 1,6 

800 63,3 57,7 68,0 98,9 23,7 2,1Ͻ10-3 8,4 1,1 

850 68,1 59,2 74,9 99,2 19,8 1,1Ͻ10-3 5,4 0,8 

900 73,5 62,1 77,2 99,4 19,3 0,6Ͻ10-3 3,4 0,6 

 

 

Dadurch kann abschließend festgehalten werden, dass die Temperatur-Variation zwischen 750 und 

900 °C literaturkonforme Trends für das Selektivitätsmuster und den Umsatz an Ammoniak aufweist.[11]  

 

Prozessdruck 

Die Druck-Variation erfolgte  zwischen 2 und 5 bar. Die Zusammensetzung war gleich der Temperatur-

Variation. Die Temperatur wurde konstant bei einer Manteltemperatur von 800 °C gehalten. Die 

Verweilzeit innerhalb des Reaktorraums blieb während der gesamten Messung konstant. Der 

Volumenstrom wurde dementsprechend zwischen 27,44 und 68,60 Ls h-1 angepasst. 

 

Die Volumenanteile der Edukte Ammoniak und Sauerstoff sind bei höheren Drücken größer und zeigen 

einen geringeren Umsatz an (Abbildung  35). Gleichzeitig steigt Lachgas und lässt im Kontext des 

parallelen Abfalls an Stickstoffmonoxid darauf schließen, dass die Selektivität für Lachgas bei höheren 

Drücken größer ist. Stickstoffdioxid steigt ebenfalls an. Der Volumenanteil des Stickstoffs fällt im 

Vergleich zwischen 2 und 5 bar, zeigt jedoch keinen Unterschied bei 3 und 4 bar auf. 
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Abbildung 35: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Abbildung a) zeigt die gemessenen Volumenanteile über 3% einer Druck-

Variation zwischen 2 und 5 bar. b) beschreibt alle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schließen mit ±6%. Messbedingungen: 

N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒Ar = 69,25%; ˒He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 2-5 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 27,44-68,60 Ls h-1. 

 

Dies ist jedoch bei der Betrachtung der Selektivitäten in Abbildung 36 nicht der Fall. Die Stickstoff-

Selektivität bleibt bei rund 19% konstant und besitzt bei 3  bar ein lokales Minimum von 18% 

(Tabelle 12). Dem gegenüber steigt die NOx-Selektivität um 1% an, fällt danach wieder leicht ab.  Zum 

einen kann dies an der Rechenroutine liegen. Da Helium jedoch als interner Standard verwendet wurde, 

ist dies als unwahrscheinlich zu erachten. Zum anderen könnten auch Folgereaktionen dazu führen. 

Nach Tabelle 12 ist die Differenz des Ammoniak-Umsatzes zwischen Simulation und Experiment bei 

2 bar lediglich 2,0%, bei 3 bar bereits 6,6%. Der signifikante Einfluss von Folgereaktionen könnte für 

eine erhöhte Bildung von Stickstoff führen. Die Lachgas-Selektivität zeigt wiederum einen klaren Trend 

und steigt mit zunehmenden Druck von 3,5 auf 5,2% an. Der Ammoniak-Umsatz verläuft, wie bereits 

vermutet, dazu antiproportional.  
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Abbildung 36: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt die Ammoniak-Umsätze und Selektivitätsmuster einer 

Druck-Variation zwischen 2 und 5 bar. Die Elementbilanzen schließen mit ±6%. Messbedingungen: N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%;  

A˒r = 69,25%; ˒He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 2-5 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 27,44-68,60 Ls h-1. 

 

Die experimentellen Ergebnisse decken sich qualitativ mit der Simulation. Der Ammoniak -Umsatz sinkt, 

die Selektivität zu Stickstoffmonoxid ebenfalls und die Lachgas-Selektivität steigt. Über die Selektivität 

zu Stickstoff kann keine definitive Aussage getroffen werden, sie bleibt jedoch in Experiment und 

Simulation konstant. Der Umsatz an Ammoniak ist jedoch bei 2 bar experimentell höher als in der 

Simulation. Dies ist vermutlich auf eine Messunsicherheit zurückzuführen. Während der Messung war 

die Einstellung der 2 bar in der ersten Prozessstufe mit Schwierigkeiten verbunden, da der 

Druckunterschied zur zweiten Stufe ca. 0,4 bar betrug. Dadurch kam es zu Schwankungen in der 

Druckmessung, die durch regelmäßige Justierung ausgeglichen werden musste. Dabei könnte es zu einer 

größeren Strömungsgeschwindigkeit im Reaktorraum gekommen sein, wodurch der Umsatz geringer 

ausfällt. 

 

Tabelle 12: Berechnete Ammoniak-Umsätze und Selektivitäten der Druck-Variation zwischen 2 und 5 bar. Im Vergleich dazu sind die 

ermittelten Werten aus der Simulation bei gleichen Bedingungen aufgetragen. 

pop 

/ bar  

XNH3,exp 

/ %  

XNH3,sim  

/ %  

SNOx,exp 

/ %  

SNO,sim 

/ %  

SN2,exp 

/ %  

SN2,sim  

/ %  

SN2O,exp 

/ %  

SN2O,sim 

/ %  

2 76,1 78,2 77,3 99,3 19,2 2,0Ͻ10-3 3,5 0,7 

3 72,7 66,1 78,2 99,1 18,1 2,0Ͻ10-3 3,7 0,9 

4 67,9 57,7 76,3 98,9 19,3 2,1Ͻ10-3 4,5 1,1 

5 65,1 51,4 75,8 98,8 19,0 2,1Ͻ10-3 5,2 1,2 
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Dennoch bildet die Variation des Prozessdrucks zwischen 2 und 5 bar die qualitativen Trends der 

Selektivitäten  im Hinblick auf NO x und Lachgas literaturkonform ab. [102]  

 

Strömungsgeschwindigkeit am Katalysator  

Die dritte Variation bezieht sich auf die Strömungsgeschwindigkeit am Katalysator. Wie in Kapitel 5.1.1 

angedeutet, wurde die mittlere Strömungsgeschwindigkeit als Bezugsparameter für die Verweilzeit im 

Reaktorraum genutzt. Bei 800 °C und einer mittleren Strömungsgeschwindigkeit von 8 m s-1 beträgt 

diese 1,9 ms und dient als Referenzpunkt für die meisten gezeigten Messungen. Um den Einfluss der 

mittleren Strömungsgeschwindigkeit auf den Umsatz an Ammoniak und das Produktprofil der Reaktion 

aufzuzeigen, wurde diese zwischen 6 und 9 m s-1 variiert.  Die Manteltemperatur wurde konstant bei 

800 °C und der Prozessdruck bei 4 bar gehalten. Die Zusammensetzung des Reaktionsgemischs glich den 

vorangegangenen Messungen. 

 

Aus den in Abbildung 37 dargestellten Volumenanteilen kann abgeleitet werden, dass bei größerer 

Strömungsgeschwindigkeit (somit kürzerer Verweilzeit) der Anteil an Ammoniak und Sauerstoff höher 

und damit der Umsatz geringer ist (Abbildung  38).  

 

 

Abbildung 37: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Abbildung a) zeigt die gemessenen Volumenanteile über 3% einer Variation 

der Strömungsgeschwindigkeit zwischen 6 und 9 m s-1. b) beschreibt alle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schließen mit 

±6%. Messbedingungen: N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒ Ar = 69,25%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 6-9 m s-1;  

±л = 41,16-61,74 Ls h-1. 

 

Bei einer 1,5-fachen Erhöhung der Geschwindigkeit sinkt der Umsatz von 84,9% auf 64,1% und zeigt 

dadurch die Signifikanz des Parameters (Abbildung  38). Solch drastische Änderungen treten im 
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Selektivitätsprofil dementgegen nicht auf. Die NOx-Selektivität steigt leicht um ca. 5%, während die 

Stickstoff-Selektivität um 4% fäll t. Die Lachgas-Selektivität sinkt ebenfalls, jedoch marginal von 4,8% 

auf 4,3%. 

 

 

Abbildung 38: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt die Ammoniak-Umsätze und Selektivitätsmuster einer 

Variation der Strömungsgeschwindigkeit zwischen 6 und 9 m s-1. Die Elementbilanzen schließen mit ±6%. Messbedingungen: ˒ NH3 = 10%; 

O˒2 = 18,75%; ˒Ar = 69,25%; ˒He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 6-9 m s-1; ±л = 41,16-61,74 Ls h-1. 

 

Dies läuft entgegen dem simulativen Trend (Tabelle 13). Dieser gibt eine marginale Steigerung der 

Lachgas-Selektivität an. Die Stickstoff-Selektivität der Simulationsergebnisse läuft ebenfalls konträr zu 

dem experimentell gemessenen Trend. Dies gilt auch für die Stickstoffmonoxid-Selektivität. Eine 

mögliche Erklärung wäre, dass die Folgereaktionen innerhalb der Downstream-Strecke zu signifikant 

sind und dadurch geringe Selektivitätsänderungen am Katalysator nicht detektierbar sind. Dafür spricht, 

dass beispielsweise die Änderung der Stickstoffmonoxid-Selektivität in der Simulation lediglich 0,1% 

beträgt. Der Umsatz an Ammoniak ließe dies ebenfalls vermuten, da die Differenz zwischen Simulation 

und Experiment nicht konstant bleibt, sondern mit der Strömungsgeschwindigkeit von fast 19% auf 

knapp 10% sinkt. 
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Tabelle 13: Berechnete Ammoniak-Umsätze und Selektivitäten der Strömungsgeschwindigkeit am Katalysator zwischen 6 und 9 m s-1. Im 

Vergleich dazu sind die ermittelten Werten aus der Simulation bei gleichen Bedingungen aufgetragen. 

uKat 

/ m s -1 

XNH3,exp 

/ %  

XNH3,sim  

/ %  

SNOx,exp 

/ %  

SNO,sim 

/ %  

SN2,exp 

/ %  

SN2,sim  

/ %  

SN2O,exp 

/ %  

SN2O,sim 

/ %  

6 84,9 66,2 72,9 99,0 22,3 1,9Ͻ10-3 4,8 1,0 

7 75,4 61,6 74,3 99,0 21,0 2,0Ͻ10-3 4,6 1,0 

8 67,9 57,7 76,3 98,9 19,3 2,1Ͻ10-3 4,5 1,1 

9 64,1 54,3 77,5 98,9 18,2 2,2Ͻ10-3 4,3 1,1 

 

 

Der Umsatz an Ammoniak stellt in der Variation der Strömungsgeschwindigkeit einen erwartbaren Trend 

dar, die Unterschiede in den Selektivitätsprofilen können jedoch nicht klar aufgezeigt werden. 

 

Ammoniak -zu-Sauerstoff -Verhältnis  

Die vierte Variation bezieht sich auf die Zusammensetzung des Reaktionsgemischs. In dieser Messung 

wurde der Anteil des Sauerstoffs zwischen 15 und 22,5 Vol.-% variiert, um das Ammoniak-zu-Sauerstoff-

Verhältnis zu ändern. Dabei wurde der Anteil an Ammoniak bei 10 Vol.-% konstant gehalten. Das 

Ballastgas Argon wurde korrespondierend zur Menge an Sauerstoff reduziert. Die Prozessparameter 

Manteltemperatur, Druck und Strömungsgeschwindigkeit wurden nicht geändert und nach den in 

Tabelle 6 aufgeführten Werten eingestellt. Entgegen den vorherig gezeigten Variationen war hier kein 

Helium als Standard eingesetzt worden.  

 

Abbildung 39 beinhaltet die Volumenanteile der stationären Zustände. Generell fällt auf, dass der Anteil 

an Ammoniak leicht sinkt und Wasser dementsprechend steigt, was auf einen Anstieg des Ammoniak-

Umsatzes bei höherer Sauerstoff-Konzentration an der Katalysator-Oberfläche hinweist. Stickstoff-

monoxid steigt zunächst marginal an, fällt jedoch bei 22,5 Vol.-% Sauerstoff leicht ab. Dementgegen 

steigt der Anteil an Stickstoffdioxid an. Dies zeigt, dass eine höhere Sauerstoff-Konzentration nach dem 

Katalysator die Bildung von Stickstoffdioxid fördert.  Der Anteil an Stickstoff verzeichnet wiederum 

keinen klaren Trend. Bei 15 Vol.-% Sauerstoff ist der Volumenanteil am höchsten, fällt mit steigender 

Konzentration ab, steigt jedoch leicht bei 22,5 Vol.-% Sauerstoff wieder an. Dies könnte in Korrelation 

mit dem leichten Abfall an Stickstoffmonoxid bei dieser Stufe stehen. Lachgas zeigt dementgegen einen 

klaren Trend, in dem der Volumenanteil mit steigender Sauerstoff-Konzentration im Feed fällt.  
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Abbildung 39: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Abbildung a) zeigt die gemessenen Volumenanteile über 3% einer Variation 

des Ammoniak-zu-Sauerstoff-Verhältnisses. b) beschreibt alle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schließen mit ±5%. 

Messbedingungen: ˒ NH3 = 10%; ˒ O2 = 15-22,5%; ˒ Ar = 67,5-75,0%; Tvor = 350 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Der Blick auf den berechneten Umsatz an Ammoniak in Abbildung 40 bestätigt den vorherig postulierten 

Trend. Die Selektivität von Lachgas fällt wie vermutet mit steigender Sauerstoff-Konzentration ab. Die 

NOx-Selektivität steigt zunächst an. Der Grad der Steigung nimmt jedoch, entgegen der Volumenanteile, 

ab. Bei Stickstoff ist ein analoger Abnahmeverlauf zu verzeichnen. 

 

 

Abbildung 40: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt die Ammoniak-Umsätze und Selektivitätsmuster einer 

Variation des Ammoniak-zu-Sauerstoff-Verhältnisses. Die Elementbilanzen schließen mit ±4%. Messbedingungen: ˒ NH3 = 10%; ˒ O2 = 15-

22,5%; ˒ Ar = 67,5-75,0%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 
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Dies bestätigt sich ebenfalls bei den berechneten Selektivitätswerten in Tabelle 14. Die NOx-Selektivität 

erhöht sich zwischen 20 und 22,5 Vol.-% Sauerstoff um lediglich 0,2%, Im Vergleich zur vorherigen 

Stufe bei 17,5 Vol.-% jedoch um 1,9%. Ein identischer Trend ist in der Simulation der Messung zu sehen. 

Der Anstieg der Stickstoffmonoxid-Selektivität beträgt zwischen 15 und 17,5 Vol.-% Sauerstoff noch 

1,3%, zwischen 17,5 und 20 Vol.-% lediglich 0,4%. Ähnliches gilt für die Stickstoff -Selektivität, wobei 

der experimentell bestimmte Trend nicht durchgängig verläuft , da der letzte gemessene Wert einen 

marginalen Anstieg von 0,3% darstellt. Die Selektivität zu Lachgas wiederum fällt in der Simulation  

stetig ab und bestätigt dadurch qualitativ den experimentellen Trend. Interessant ist zudem der Umsatz 

an Ammoniak, der in der Messung merklich steigt, in der Simulation jedoch nahezu konstant bleibt. Falls 

davon auszugehen ist, dass sich der Umsatz an der Katalysator-Oberfläche im gesamten Verlauf der 

Messung nicht ändert, würde dies auf einen Anstieg an Folgereaktionen mit Ammoniak und Sauerstoff 

als Reaktand schließen. Eine definitive Aussage lässt sich noch nicht tätigen. 

 

Tabelle 14: Berechnete Ammoniak-Umsätze und Selektivitäten der Variation des Ammoniak-zu-Sauerstoff-Verhältnisses. Im Vergleich 

dazu sind die ermittelten Werten aus der Simulation bei gleichen Bedingungen aufgetragen. 

ʒO2 

/ %  

XNH3,exp 

/ %  

XNH3,sim  

/ %  

SNOx,exp 

/ %  

SNO,sim 

/ %  

SN2,exp 

/ %  

SN2,sim  

/ %  

SN2O,exp 

/ %  

SN2O,sim 

/ %  

15 70,0 57,2 70,2 97,4 22,3 4,2Ͻ10-3 7,5 2,6 

17,5 71,0 57,2 75,3 98,7 18,7 2,2Ͻ10-3 6,0 1,3 

20 71,8 57,3 77,2 99,1 17,8 1,9Ͻ10-3 5,0 0,9 

22,5 72,2 57,3 77,4 99,2 18,1 1,8Ͻ10-3 4,5 0,8 

 

 

Im Vergleich zur Literatur zeigt die Messung die qualitativ gleichen Trends auf.[70]  Bei geringerer 

Sauerstoff-Konzentration ist die Lachgas-Selektivität höher und die Stickstoffmonoxid -Selektivität 

kleiner. Bei höherer Konzentration verlaufen die Trends in entgegengesetzter Richtung. Einzig die 

Stickstoff-Selektivität ist nicht exakt zu deuten. 

 

5.3.3. Einordnung der Ergebnisse 

 

Die Parametervariationen zeigen von der Literatur abweichende Stickstoff-Selektivitäten und erhöhte 

Ammoniak-Umsätze im Vergleich mit der Simulation. In diesem Abschnitt werden mögliche Ursachen 

erörtert . Um jedoch fundiert Hypothesen aufzustellen und zu überprüfen, wird d er gesamte Reaktor-

Aufbau (Abbildung 41) in drei potenziell aktive Zonen aufgeteilt, die sich in zwei unterschiedlichen 

Bereichen (blau und grün)  befinden. 
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Abbildung 41: Schematische CAD-½ŜƛŎƘƴǳƴƎ ŘŜǎ wŜŀƪǘƻǊƪƻƴȊŜǇǘǎΦ 5ŀǎ ōƭŀǳ ǳƳǊŀƴŘŜǘŜ CŜƭŘ ǳƳǎŎƘƭƛŜǖǘ ŘƛŜ αIŜƛȊǎǘǊŜŎƪŜά Ƴƛǘ 

Stahlmantel, Kapillare und Katalysator-Hohlzylinder. Der Reaktorraum mitsamt Katalysator ist hier in schwarzer Umrandung angedeutet. 

Die Downstream-Strecke (grün) beinhaltet den Kühler, die beiden Druckmessumformer und den ersten manuellen Druckregler. Die CAD-

Zeichnung wurde von MARCO SCHÖPP erstellt und bereitgestellt.[101] 

 

Der erste Bereich ist die Heizstrecke (blau) , die innerhalb des Stahlmantels verläuft und auf 

Temperaturen bis zu 950 °C aufgeheizt wird. Diese Strecke enthält zwei mögliche aktive Zonen: die 

Oberfläche des Katalysators und die fluide Phase innerhalb der Kapillare und des Katalysators. Bei 

ersterem könnte die Restrukturierung der Oberfläche eine mögliche Ursache des erhöhten Umsatzes 

sein. In der Simulation wird von eine r glatten Katalysator-Innenwand ausgegangen. Daher wird in den 

folgenden Kapiteln eine Restrukturierungsstudie mithilfe von CFD-Simulation aufgezeigt. Zudem wurde 

die Katalysator-Oberfläche im Lichtmikroskop und mit REM/EDX untersucht. Eine Restrukturierung der 

Oberfläche könnte hypothetisch ebenfalls zu einer erhöhten Stickstoff-Selektivität durch gebildete 

Totzonen führen. 

Die fluide Phase durch die Kapillare und den Katalysator könnte aktiv für Gasphasenreaktionen sein und 

sowohl den Umsatz als auch das Selektivitätsmuster beeinflussen. Falls die hohen Temperaturen zur 

Reaktion führen, würde zudem die Feed-Zusammensetzung am Eintritt in den Reaktorraum verfälscht 

werden. Daher werden Blindaktivitätsmessungen durchgeführt, um einen theoretischen Einfluss zu 

untersuchen. 

 

Der zweite Bereich ist die Downstream-Strecke nach dem Katalysator (grün) . Diese kann ebenfalls in 

eine aktive Zone der Oberfläche und eine der Gasphase aufgeteilt werden. Ersteres ist wesentlich 

komplexer als in der Heizstrecke, da neben der Quarzglas-Kapillare auch Stahlkomponenten (manueller 

Druckregler, Druckmessumformer und Stücke der Rohrleitung) in der Downstream-Strecke vorhanden 

sind. Die Leitungsstrecken sollten mit einer Siliziumdioxid -basierenden Beschichtung inert sein. Ein 

weiterer Punkt ist der Austrag volatiler Platin-Spezies, der über die Reaktionszeit in den Filtern 

aufgefangen wird. Demnach wäre eine Aktivität zur SCR-Reaktion denkbar, die am Platin-Austrag oder 

Downstream-Strecke

Reaktorraum

Heizstrecke
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an den Stahlkomponenten stattfinden könnte. Eine SNCR-Reaktion in der Gasphase ist aufgrund der 

niedrigen Temperaturen unter 300 °C unwahrscheinlich.[31]  Um beide Zonen auf ihre Aktivität zu 

überprüfen, wird unter anderem eine Blindaktivitätsmessung der Downstream-Strecke durchgeführt. 

Eine Differenzierung zwischen Gasphasen- und Oberflächenreaktionen ist in der Downstream-Strecke 

nur bedingt möglich und wird daher mithilfe  üblicher Temperaturwerte aus der Literatur diskutiert . 

 

5.3.4. Blindaktivität des Reaktor-Aufbaus 

 

Zunächst wurde die Blindaktivität der Downstream-Strecke für ein reines Ammoniak-Sauerstoff-Gemisch 

mit Argon bestimmt. Die Messung umfasste dabei nicht nur die  Downstream-Strecke, sondern auch die 

Zuleitung des Reaktionsgemischs zum Reaktor. Die relevanten Bereiche sind in Abbildung 42 gelb 

untermalt .  

 

 

Abbildung 42: Fließbild des Reaktorkonzepts mit farblicher Untermalung der relevanten Leitungen (gelb) und Einheiten für die 

Bestimmung der Blindaktivität. 

 

Der mögliche Einfluss des Reaktorraums bzw. der gesamten Heizstrecke (blau) und des Kühlers wurde 

minimal gehalten. Dazu wurde die Manteltemperatur des Stahlmantels auf 60 °C eingestellt. Ansonsten 
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wurden die gleichen Bedingungen wie bei einer Referenz-Messung angewendet, um einen Vergleich zu 

ermöglichen. Der konstant gehaltene Volumenstrom des Gasgemischs sorgte dafür, dass die 

Verweilzeiten in der Vorheiz- und der Downstream-Strecke nicht verändert wurden. Dadurch war zwar 

die Verweilzeit in der genannten Heizstrecke deutlich länger, aber unerheblich aufgrund der 

Eliminierung jeglicher Katalysatoraktivität . 

 

Die aus den Rohionenströmen berechneten Volumenanteile sind in den Abbildungen 43a und 43b in 

Abhängigkeit der Zeit zusammengefasst. Die wesentliche Erkenntnis ist an den Edukt-Spezies in 43a 

ablesbar. Die Volumenanteile des Ammoniaks und des Sauerstoffs ändern sich über einen Zeitraum von 

über 1,5 h nicht und verbleiben bei der Zusammensetzung von 10 Vol.-% für Ammoniak und 

18,75 Vol.-% für Sauerstoff. Daher lässt sich schließen, dass keine Reaktion weder in der Vorheizstrecke, 

als auch in der Downstream-Strecke stattfindet . Die geringen Volumenanteile der potenziellen Produkte 

wie Stickstoffmonoxid und Wasser unter 0,08 Vol.-% weisen ebenfalls darauf hin. Dass die Spezies 

anteilig berechnet werden, liegt wahrscheinlich an der zusammensetzungsabhängigen Unsicherheit der 

Kalibrierfaktoren  (Kapitel 4.3.1) und lässt nicht auf jegliche Art von Reaktion schließen.  

 

 

Abbildung 43: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Gemessene Volumenanteile einer Blindmessung bei einer Manteltemperatur 

von 60 °C und einem Druck von 4 bar. Abbildung a) beinhaltet die relevanten Volumenanteile über 0,1% und b) unterhalb des Werts. Die 

Elementbilanzen schließen mit ±5%.  Messbedingungen: N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒Ar = 71,25%; Tvor = 350 °C; Tmtl = 60 °C; pop = 4 bar; 

±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Dadurch kann festgehalten werden, dass ein Ammoniak/ Sauerstoff-Gemisch keine Blindreaktion in der 

Vorheiz- und der Downstream-Strecke verursacht und am Katalysator-Austrag nicht reagiert. Während 

dies jegliche generelle Aktivität in der Zuleitung ausschließt, ist eine pauschale Aussage für die 
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Downstream-Strecke nicht möglich. Entgegen der Zuleitung besteht der Strom nach dem Katalysator 

nicht nur aus Ammoniak und Sauerstoff als reaktive Spezies, sondern auch aus Produkten wie 

Stickstoffmonoxid und Lachgas. Um hier eine definitive Beurteilung tätigen zu können, wird der Einfluss 

nitroser Gase in Folgekapiteln (Kapitel 5.6.1 und 5.6.2) untersucht. 

 

Der Aspekt der Blindaktivität wird allerdings im Kontext der Gasphasenreaktion in der Heizstrecke des 

Reaktors weitergeführt und untersucht  (blau unterlegt in Abbildung 42). Hier ist es gleichermaßen 

wichtig, zwischen der Reaktion von Ammoniak mit Sauerstoff und der Reaktion mit nitrosen Gasen zu 

differenzieren. Der Begriff Blindaktivität bezieht sich wie vorher auf ersteres, da es bei der Ammoniak-

Oxidation die gesamte Heizstrecke umfasst. Die Reaktion nitroser Gase in der Heizstrecke würde 

lediglich eine Reaktion mit Ammoniak im Reaktorraum bei simultaner Bildung beinhalten. Dieser Aspekt 

wird ebenfalls später beleuchtet. 

 

Um eine mögliche Aktivität eines Ammoniak/Sauerstoff-Gemischs in der Heizstrecke zu untersuchen, 

wurde eine Messung im Blindreaktor -Aufbau ohne Katalysator durchgeführt. Die Messung umfasste eine 

Variation der Manteltemperatur zwischen 750 und 950 °C, wobei die Verweilzeit im Reaktorraum 

konstant bei 1,9 ms gehalten wurde. Somit variiert e der Volumenstrom zwischen 48,16 und 57,57 Ls h-1. 

Die Zusammensetzung des Reaktionsgemischs blieb bei 10 Vol.-% Ammoniak, 18,75 Vol.-% Sauerstoff 

und 2 Vol.-% Helium gleich. Argon diente wiederum als Ballastgas. Die Referenzstufe stellte eine 

Messung bei 750 °C ohne die Anwesenheit des Sauerstoffs dar. 

 

In Abbildung 44a sind die relevanten Volumenanteile dargestellt. Ein Trend für die Bildung von 

Stickstoff ist zu erkennen, dessen Volumenanteil proportional mit der Temperatur steigt. Eine mögliche 

Blindaktivität des Ammoniaks durch thermische Zersetzung ist hier aufgrund der in  Kapitel 5.2.1 

gezeigten Ergebnisse auszuschließen. Zudem bildet sich stöchiometrisch Wasser als Produkt einer 

Reaktion des Ammoniaks mit Sauerstoff. Durch Zuschalten des Sauerstoffs werden 0,05 Vol.-% 

Stickstoffmonoxid detektiert, was theoretisch auf eine Reaktion des Ammoniaks mit Sauerstoff schließen 

lassen würde. Davon ist hier nicht auszugehen, da zunächst kein Wasser als theoretisches Co-Produkt 

detektiert wird . Dieses wird erst ab einer Manteltemperatur von 800 °C gemessen, ab welcher Stickstoff 

stöchiometrisch gebildet wird. Wahrscheinlicher ist es, dass es sich beim Stickstoffmonoxid um ein 

fälschliches Produkt der Rechenroutine handelt. Da Sauerstoff ein Isotop bei m/z von 30 besitzt, kann 

der gemessene Ionenstrom als Stickstoffmonoxid berechnet worden sein. Diese Erkenntnis wurde bereits 

in der vorherigen Messung der Blindaktivität festgestellt. Zudem wäre davon auszugehen, dass im Falle 

einer Stickstoffmonoxid-Bildung ein temperaturabhängiger Trend zu verzeichnen wäre. Der 
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Volumenanteil bleibt allerdings über den gesamten Temperaturbereich nahezu konstant. Eine Bildung 

außerhalb der Heizstrecke kann zudem durch den vorherig gezeigten Versuch ausgeschlossen werden. 

 

Daher kann der Ammoniak-Umsatz alleinig auf die Bildung des Stickstoffs zurückgeführt und darüber 

berechnet werden (Abbildung 44b). Die Werte erreichen ein Maximum von 1,8% bei einem Sollwert der 

Manteltemperatur von 950 °C. 

 

 

Abbildung 44: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Abbildung a) zeigt die gemessenen Volumenanteile einer 

Blindmessung bei einer Manteltemperatur zwischen 750 und 950 °C und einem Druck von 4 bar. b) beschreibt den berechneten 

Ammoniak-Umsatz. Die Elementbilanzen schließen mit ±4%. Die Referenzstufe in a) ist eine Messung des Ammoniaks ohne Anwesenheit 

des Sauerstoffs bei einer Manteltemperatur von 750 °C. Messbedingungen: N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒ Ar = 69,25%; ˒ He = 2%;  

Tvor = 250 °C; Tmtl = 750-950 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 48,16-57,57 Ls h-1. 

 

Im Kontext der Ammoniak-Oxidation ist daher abzuleiten, dass eine Reaktion zu Stickstoff auch 

innerhalb der Quarzglas-Kapillare vor dem Reaktor stattfindet . Innerhalb des Reaktorraums ist die 

Reaktion insignifikant , weswegen die Strecke nicht berücksichtigt wird.[26]  Bei 950 °C würde dies 

bedeuten, anhand der Verweilzeiten linear umgerechnet, dass 1,6% Ammoniak in der Gasphase vor dem 

Katalysator reagiert. In Relation zur Referenz-Messung bei einer Manteltemperatur von 800 °C ist die 

Aktivität weitaus geringer. Der Umsatz würde sich dabei bei 800 °C auf ca. 0,1% belaufen. Der 

gemessene Anteil liegt sogleich unter der Unsicherheit der Elementbilanz für Stickstoff von ±4% . In der 

Annahme, dass der Wert akkurat ist, kann ein Vergleich zu der in Tabelle 10 aufgeführten Differenz 

zwischen Experiment und Simulation angestellt werden. Die dort aufgeführt e Umsatzdifferenz beläuft 

sich auf 8,6%. Damit würden die in der Blindaktivität gemessenen 0,1% lediglich einen Bruchteil 

abdecken. Bei 900 °C beträgt die Diskrepanz zwischen Experiment und Simulation 14,1% ( Tabelle 11), 
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von denen 0,7% auf die Gasphasenreaktion zurückgeführt werden könnte. Dies wäre ein relativer Anteil 

der Reaktion von ca. 5%. 

 

Daher bleibt festzuhalten, dass eine durch Ammoniak und Sauerstoff getriebene Blindaktivität innerhalb 

der Heizstrecke vorhanden ist, jedoch nicht als Hauptursache für den erhöhten Umsatz angesehen 

werden kann. Der quantitative Stellenwert der Reaktion nimmt jedoch mit der Temperatur zu und kann 

bei 950 °C bis zu 1,6% des Ammoniak-Umsatzes ausmachen.  

 

5.4. Einfluss einer Restrukturierung des Katalysators auf den Umsatz 
 

Ein weiterer Punkt, der für die Differenz zwischen Experiment und Simulation beachtet werden muss, 

ist die prozessbezogene Restrukturierung des Katalysators. Aus der Literatur geht hervor, dass die 

Oberflächenvergrößerung zu einem erheblichen Anstieg des Ammoniak-Umsatzes führen kann.[16]  

 

5.4.1. Geometrische Studie (CFD-Simulation) 

 

Daher wurde der Einfluss der Oberfläche mithilfe einer CFD-Studie untersucht, wobei die Änderung der 

Oberflächenzusammensetzung nicht berücksichtigt wurde. Die Studie bezog sich ausschließlich auf die 

Vergrößerung der Oberfläche. Dafür wurd en Simulationen mit  einer regelmäßigen Geometrie 

(Kapitel 2.3) durchgeführt , da zu dem Zeitpunkt keine Informationen über die Oberflächen-

beschaffenheit des Katalysators vorlagen. 

 

Die dafür gewählte Geometrie war hierbei von zentraler Bedeutung. Vorversuche innerhalb der 

Arbeitsgruppe zeigten, dass auf einer glatten Oberfläche mit Staupunkt -Strömung vornehmlich Rillen 

entstehen.[101]  Diese Struktur  ist im Falle des katalytischen Wandreaktors im Vergleich zu den 

charakteristischen Blumenkohl-Strukturen als wahrscheinlicher anzusehen, da das Reaktorkonzept 

aufgrund der parallelen Strömung Ähnlichkeiten aufweist. Zudem wäre es denkbar, dass Blumenkohl-

Strukturen bei Strömungsgeschwindigkeiten bis zu 10 m s-1 abbrechen. Bezogen auf diese Arbeit 

sprechen dafür unter anderem schwarze Partikel, die in den Filtern der Downstream-Strecke aufgefangen 

wurden. Es konnte nicht nachgewiesen werden, dass es sich hierbei tatsächlich um Katalysator-

Rückstände gehandelt hatte. Dies gilt  jedoch als plausibel.  

 

Um abgebrochene Strukturen oder Rillen darzustellen, wurde ein Dreieck als Form gewählt. Diese 

wurden in radialer Richtung zur Strömung gesetzt. Ob damit die wahrscheinlichste Form abgebildet 

wurde, wird nochmals bei der Diskussion der Ergebnisse aufgegriffen. Die gleichseitigen Dreiecke 
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wurden bei der Modellierung ohne Abstand zueinander auf die Oberfläche der Katalysator-Domäne 

gesetzt und ragten so in den Strömungskanal hinein.  

 

Die implementierte Geometrie ist in Abbildung 45 dargestellt. Die Kantenlänge der Dreiecke beträgt in 

diesem Beispiel 20 Ęm und wurde insgesamt zwischen 10 und 250 Ęm variiert . Die Größe 250 Ęm diente 

als Extremfall, der eine mögliche Staupunkt-Strömung am Eintritt in den Reaktorraum darstellen sollte. 

 

 

Abbildung 45: Geometrisches Konzept des Modells für die Restrukturierungsstudie. Als Beispiel dienen gleichschenklige Dreiecke einer 

Kantenlänge von 20 ˃ ƳΦ Die Abbildung zeigt einen schematischen Ausschnitt des Modells. 

 

Da das Modell einen deutlich höheren Rechenaufwand durch das verfeinerte Gitter besaß, wurde die 

Einlaufstrecke in der Kapillare von 160 mm auf 10 mm gekürzt. Dies ist dadurch möglich, da sich ein 

laminares Strömungsprofil bereits innerhalb der ersten 150 mm entwickelt ( Abbildung 19). Das Profil 

wurde an der hypothetischen Stelle des Modell-Einlasses aus einer Simulation mit glatter Oberfläche  

(x =  15 cm aus der ursprünglichen Simulation) entnommen und als Polynom in die Simulation 

eingesetzt. Das Erstellen eines Gitters mit Zacken kleiner 20 µm führt e dazu, dass eine Abwägung 

zwischen Rechenaufwand und Feinheit des Gitters eingegangen werden musste. Daher wurden die nicht 

signifikanten Bereiche der Einlaufstrecke und der Kapillare nach dem Katalysator gröber dargestellt. Der 

Detailgrad des Gitters am Inlet und Outlet blieb innerhalb der Studie jedoch konstant gleich, um einen 

relativen Vergleich zu schaffen. Das Gitter an den Dreiecken wurde mit kleinerer Kantenlänge feiner. 

Ein Beispiel eines Gitters ist in Anhang H vermerkt ( Abbildung 75). 

 

Die Simulationsbedingungen gleichen Tabelle 7 (Kapitel 4.5.2), ausgenommen sind das Strömungsprofil  

und die Temperaturen (Mantel und Inlet) von 800 °C. Einen Unterschied zu vorherig gezeigten 

Simulationen bot zudem die Wahl des Strömungsmodells. Während alle vorangegangenen Simulation 

als rein laminar angesehen werden konnten, wurde hier das Modell k-ʖ-SST eingesetzt, um mögliche 
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Turbulenzen durch die Dreieck-Struktur genauer darzustellen. Dazu zählte ebenfalls die 

Referenzsimulation mit glatter Oberfläche, um die Berechnung der Strömung als Einflussfaktor 

auszuschließen. 

 

Im Nachfolgenden steht die Simulation des Modells mit einer Kantenlänge von 20 Ęm exemplarisch für 

die Studie. Zunächst zeigt das Strömungsprofil in Abbildung 46 den am Einlass festgelegten laminaren 

Charakter. Zudem ist anzunehmen, dass die Dreiecke auf der Katalysator-Oberfläche keine signifikante 

Störung des Profils in Form von Turbulenzen generieren. Das hier eingesetzte k-ʖ-SST-Modell ergibt 

lediglich kleinere Turbulenzen im Strömungsschatten der Dreiecke (Abbildung  82 in Anhang N). Die 

Größe der Dreiecke sorgt jedoch für eine Verengung des Strömungskanals und dadurch für eine 

Beschleunigung des Fluids, die mit steigender Kantenlänge größer wird (Abbildung  83 in Anhang N). 

 

 

Abbildung 46: Kontur der Strömungsgeschwindigkeit innerhalb der fluiden Phase mit Fokus auf die ersten 2 mm des Reaktorraums. Das 

Modell beinhaltet Dreiecke einer Kantenlänge von 20 µm. Die Kapillare ist in blau und der Katalysator in grau neutral eingefärbt. 

Bedingungen der Simulation: Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 

 

Die geraute Oberfläche generiert zudem jeweilige Totzonen hinter den Dreiecken. Dies wird auch bei 

Betrachtung der Ammoniak-Konzentration in den Einbuchtungen (Abbildung 86 in Anhang N) deutlich, 

in denen die Konzentration nahe null geht. Der Einfluss der Totzonen auf die Reaktion ist aus zwei 

Perspektiven zu betrachten. Aus Kapitel 2.3 geht hervor, dass in diesen Totzonen das Fluid zirkulieren 

und so den Ammoniak-Umsatz steigern kann. Dem entgegen steht jedoch der ebenfalls beschriebene 

Abschirmeffekt, bei dem der Strömungsschatten der ersten Struktur den Massentransfer auf die zweite 
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Struktur und in den Kerben beeinflusst bzw. reduziert. Übertragen auf diese Studie würde dies bedeuten, 

dass die Reaktion in den Kerben aufgrund des verringerten Massentransfers geringer ausgeprägt wäre. 

 

Um beide Phänomene zu untersuchen, wird die Reaktionsrate auf der Oberfläche betrachtet, die in 

Abbildung 47 als blaue Linie dargestellt ist. Die Reaktionsrate besitzt zunächst periodische Maxima, die 

an der Spitze eines jeweiligen Dreiecks herrschen. Die Reaktionsrate steigt auf der Frontseite eines 

Dreiecks kontinuierlich an und fällt danach aufgrund des Strömungsschattens ab. Vergleichbar ist dies 

mit der Reaktionsrate auf der Drahtoberfläche eines Katalysatornetzes. Die orthogonale Anströmung 

eines Drahtes generiert einen erhöhten Stofftransport an der Oberfläche, weswegen ein maximaler 

Umsatz bzw. ein Maximum der Reaktionsrate vorliegt. Wird der Anströmwinkel spitzer, fällt die 

Reaktionsrate ab, bis der Strömungsschatten des Drahtes erreicht ist. Dies lässt sich auf die lokalen 

Maxima und Minima der Dreieck-Struktur übertragen: Liegt die Fläche im Strömungsschatten, sinkt die 

Reaktionsrate lokal. Damit ist der Effekt der Abschirmung bestätigt. Dass die Reaktionsrate nicht gleich 

null wird , zeigt eine Grundaktivität in den Kerben durch Diffusion. Dennoch scheint der Abstand 

zwischen den Dreiecken in diesem Fall zu gering zu sein, um signifikante Reaktion in den Kerben zu 

generieren. Dies ist ebenfalls in der Simulation bei 250 µm Kantenlänge der Fall (Abbildung 87 in 

Anhang N). Daher ist die Zirkulation des Fluids in den Kerben als eine signifikante Quelle für den Umsatz 

an Ammoniak auszuschließen. 

 

 

Abbildung 47: Reaktionsrate der Beispielsimulation (blau) mit einer Kantenlänge von 20 ˃ Ƴ ŀǳŦ ŘŜǊ YŀǘŀƭȅǎŀǘƻǊ-Oberfläche in 

Abhängigkeit der axialen Länge x. Als Vergleich dient hier die Reaktionsrate einer Simulation mit glatter Oberfläche in grün. Der Fokus 

liegt auf den ersten 0,5 mm der jeweiligen axialen Auslenkung. Bedingungen der Simulationen: Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875;  

xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 
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Tabelle 15: Integrierte Reaktionsraten der Simulationen mit glatter Oberfläche und 20 ˃ Ƴ Kantenlänge im Vergleich. 

 Glatt  20 µm 

p᷿LF1 / 10 -9 kmol s -1 9,409 9,416 

 

 

Des Weiteren kann festgestellt werden, dass die Reaktionsrate global in axialer Richtung sinkt. 

Übertragen auf den eingebauten Katalysator wäre es somit denkbar, dass die Restrukturierung, analog 

zu einem vermessenen Netzpaket, am Anfang stärker ausgeprägt ist und mit der axialen Länge abnimmt. 

Dieser Punkt wurde simulativ nicht weiterverfolgt, da die Studie eine generelle Tendenz zeigen und 

einen Extremfall darstellen soll. 

 

Nach Abbildung 47 gibt es demnach zwei Effekte, die den Umsatz an Ammoniak bestimmen. Eine 

größere Kantenlänge führt zu einem höheren Umsatz am einzelnen Dreieck (Abbildung  87). Dem 

einhergehend wird  die Totzone aufgrund der Abschirmeffekts jedoch größer und verringert so die aktive 

Oberfläche auf der nächsten Kante. Abbildung 48 zeigt den globalen Einfluss der Kantenlänge auf die 

Reaktion. In 48a) ist der jeweilige Ammoniak-Umsatz der Simulationen bei Längen von 10 bis 250 Ęm 

aufgetragen, wobei der Wert bei 0 Ęm das Ergebnis der Referenz-Simulation mit glatter Oberfläche 

darstellt. Da die integrale Reaktionsrate (Abbildung  48b) die gleichen Verhältnisse zwischen den 

Simulationen hervorruft , wird der Ammoniak -Umsatz als Bezug genutzt.  

 

Der Umsatz steigt von 58,8% bei 250 Ęm Kantenlänge auf bis zu 60,1% bei 40 Ęm. Danach nimmt dieser 

wieder ab und sinkt bis auf 59,9% bei 10 Ęm. Demnach scheint es bei 40 Ęm ein Maximum an Aktivität 

zu geben. Der Umsatz an der glatten Oberfläche zeigt keinen signifikanten Unterschied zur 

Simulationsreihe. Im Vergleich zum Maximum bei 40 Ęm ist der Ammoniak-Umsatz der Referenz-

Simulation lediglich 0,2% kleiner und zeigt einen marginalen Unterschied zur Simulation mit 10  Ęm. 

Demnach ist der umsatzsenkende Einfluss des Abschirmeffekts im Vergleich zum erhöhten 

Massentransfer auf die in Strömungsrichtung stehenden Kanten als nicht signifikant kleiner zu bewerten. 

Die Studie würde darauf hindeuten, dass sich beide Effekte global gegenseitig aufheben. 
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Abbildung 48: Ergebnisse der Restrukturierungsstudie mit Fokus auf die Kantenlänge der Dreiecke. Abbildung a) zeigt den Umsatz an 

Ammoniak als Funktion der Dreiecks-Kantenlänge L. b) beschreibt die integrierte Reaktionsrate über die Katalysator-Oberfläche. 

Bedingungen der Simulationen: Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 

 

Der Trend innerhalb der Simulationen mit strukturierter Oberfläche bleibt lediglich ein Hinweis, da die 

Studie ebenfalls eine Abhängigkeit des Umsatzes von der Feinheit des Gitters und der Konvergenz 

aufzeigte. Bei letzterem wurden die Kriterien während alle r Simulationen konstant gehalten. Ersteres 

wurde der Größe der Zacken im Verhältnis angepasst, so dass die Feinheit des Gitters proportional zur 

Kantenlänge stieg und das Verhältnis zwischen Zellenanzahl und Dreiecksgröße gleichblieb. Dennoch 

konnte ein Einfluss des Detailgrads bei größer Feinheit auf das Ergebnis festgestellt werden. Demnach 

führ te eine 1,5-fache Erhöhung der Zellenanzahl theoretisch zu einer Umsatzänderung von bis zu 0,2%. 

Die Größenordnung ist zwar als nicht signifikant anzusehen. Dennoch könnte es den Trend innerhalb 

der Studie beeinflussen. Daher ist das aufgezeigte Maximum bei 40 Ęm nicht gewichtbar als Maximum 

zu interpretieren. Dennoch konnte die Simulationsstudie in sich einen Vergleich zur glatten Oberfläche 

herstellen und so aufzeigen, dass eine mögliche Restrukturierung mit dreieckigen Formen eine Erhöhung 

des Ammoniak-Umsatz von bis zu 0,2% verursachen kann. 

 

Im Folgenden bieten REM- und EDX-Aufnahmen des verbauten Katalysator-Hohlzylinders Aufschluss 

darüber, ob eine Struktur aus radialen Dreiecken realistisch ist.  
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5.4.2. Untersuchung des restrukturierten Katalysators nach der Betriebszeit 

 

Der Katalysator-Hohlzylinder wurde nach einer Vielzahl von NH 3-Oxidation-Experimenten (über drei 

Jahre) ausgebaut und untersucht. Zunächst wurde der Katalysator durch ein Lichtmikroskop betrachtet. 

Dazu wurde dieser längs in zwei Stücke (Drei- und Ein-Viertel) gesägt, sodass die Innenfläche betrachtet 

werden konnte. Abbildung 49a zeigt das Drei-Viertel-Stück des Hohlzylinders. Abbildung 49b ist eine 

Vergrößerung des Eintritts in den Kanal, an dem das Gas aus der Kapillare in den Katalysator fließt. Die 

Strömungsrichtung des Gases verlief von links nach rechts. 

 

Zunächst wird deutlich, dass der Katalysator eine signifikant  unterschiedliche Beschaffenheit zum 

ursprünglich eingebauten Hohlzylinder ( Abbildung 11, Kapitel 4.1.2) aufweist. Die Länge des inneren 

Kanals hat sich von 15 mm auf ca. 7 mm verkleinert  (Abbildung  49a). Die ursprüngliche Länge (blaue 

Linie)  ist anhand der glatten Oberfläche, heller als der vorherige Abschnitt, noch zu erkennen. Der 

Katalysator ist jedoch auf beiden Seiten ausgehöhlt, links stärker als rechts. Zwei mögliche 

Erklärungsansätze sind: Zum einen wäre es denkbar, dass Material des Katalysators auf der linken Seite 

durch Reaktion kontinuierlich abgetragen wurde. Demnach hätte es einen Spalt zwischen Kapillare und 

Katalysator gegeben, wodurch die Frontseite des inneren Kanals aktiv war, und Platin - bzw. Rhodium-

Austrag stattgefunden hat. Auszuschließen ist dies nicht. Zum anderen wäre es möglich, dass der 

Katalysator durch die Quarzglas-Kapillaren zusammengepresst und der innere Kanal über die Zeit kleiner 

wurde. Ein möglicher Hinweis ist die Gleichmäßigkeit der Kompression auf beiden Seiten. Der 

Katalysator entspricht auf der rechten Seite ebenfalls nicht der ursprünglichen Tiefe der Einbuchtung. 

Außerdem zeigt Abbildung 49b, dass der Eintritt in den Reaktionskanal eine gepresste Struktur  mit 

atypischen Kanten aufweist. Zudem ist der Katalysator am oberen Rand gewölbt. Dadurch ist eher von 

einer Strukturänderung durch Kompression auszugehen. Die Kompression könnte ebenfalls den 

trichterförmigen Eintritt in den Reaktionskanal  begründen. Beim Einbau des Katalysators war der Eintritt 

orthogonal zur Frontalfläche gebohrt worden (Abbildung 11). Dies ist nicht mehr gegeben. Womöglich 

wurden abgebrochene Quarzglassplitter durch das Wechseln der Kapillaren an den Katalysator gepresst 

und übten so mechanischen Druck auf die Frontseite aus. Da die Kante am Eintritt des Kanals strukturell 

schwächer ist, gab diese nach. Beim Herausschneiden aus dem Stahlmantel waren sogleich Bruchstücke 

von Quarzglas am Eintritt erkennbar und waren eingeschmolzen (Abbildung  88). Demnach bildete sich 

beim Aufschneiden des Katalysators durch Entfernen der Splitter eine trichterförmige Struktur am 

Eintritt.   

 

Am Austritt des Kanals (rechte Seite) waren obgleich keine Glasstücke zu erkennen und die Seite 

vergleichsweise in Takt. Die kleinere Einbuchtung könnte hier durch den Prozess des Aufschneidens 
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entstanden sein. Der permanente mechanische Druck könnte ebenfalls dazu geführt haben, dass das 

Katalysatormaterial am Austritt komprimiert  wurde. Die Kombination beider Aspekte führte womöglich 

zu der Ausbuchtung. 

 

 

Abbildung 49: Aufnahmen der inneren Struktur des Drei-Viertel-Stücks des Katalysator-Hohlzylinders. Abbildung a) zeigt eine 

ganzheitliche Aufnahme des Drei-Viertel-Stücks, wobei die Strömungsrichtung von links nach rechts verlief. b) ist eine Vergrößerung des 

vorderen Eingangs in den Katalysator-Kanal, aufgenommen mit einem Lichtmikroskop. 

 

Daher stellt sich die Frage nach dem Zeitpunkt der Verformung. Vom Einbau des Katalysators in den 

Stahlmantel bis zum Ende der Messreihen gäbe es Erklärungsansätze. Ersteres ist zumindest insofern als 

unwahrscheinlich zu werten, dass der Stahlmantel mechanischen Stress auf den Katalysator ausgeübt 

haben soll. Beim Einbau des Katalysators wurde keine Kraft von außen benötigt, da die Maße passgenau 

stimmten. Dennoch könnte der Stahlmantel in den Heizphasen Druck auf den Katalysator ausgeübt 

haben. Innerhalb der Betriebszeit wurden über 150 Aufheiz- und Abkühlphasen bis zu Temperaturen 

von 1000 °C durchgeführt . Dies könnte in der Kombination mit dem axialen Druck der Kapillaren zu 

einer kontinuierlichen  Kompression geführt haben. Eine Aussage über den Zeitpunkt lässt sich jedoch 

nicht tätigen. Eine Verformung allein durch das Extrahieren und Aufschneiden des Katalysators ist als 

unwahrscheinlich zu erachten, könnte dennoch einen Einfluss auf die Struktur ausgeübt haben. 

 

Unabhängig vom Zeitpunkt der Verformung ist festzuhalten, dass ein Vergleich der Simulationen und 

der experimentellen Messdaten nicht valide ist. Aufgrund der a posteriori erst gewonnenen Bilder und 

Aufnahmen sind zudem die experimentell gewonnenen Selektivitäts- und Umsatz-Daten dieser Arbeit 

mit einer Unsicherheit verbunden. Dies wird durch die REM- und EDX-Messungen an unterschiedlichen 

Stellen der Katalysatorinnenwand unterstrichen, welche in Anhang O ausführlich erläutert und 

diskutiert werden . An diesen sind großflächig Rückstände von Silizium und Stahl zu erkennen, die auf 

der Oberfläche eingeschmolzen sind. Erstere sind auf Bruchstücke der Quarzglas-Kapillare 

zurückzuführen, die in Form staubartiger Kristalle als Impfkristalle für die Ablagerung von Platin und 
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Rhodium dienen. Dies erklärt, dass die Strukturen nicht vollständig aus Quarzglas, sondern lediglich bis 

zu 10 Gew.-% Silizium enthalten. Die Stahlrückstände können einerseits durch das Aufsägen des 

Katalysators entstanden sein. Andererseits können sich Partikel des Stahlmantels durch das wiederholte 

Einsetzen der Kapillare gelöst und auf der Katalysator-Oberfläche abgelagert haben. Abseits davon 

konnten keine durchgängig vorhandenen Strukturen wie Rillen, Schuppen oder gar Blumenkohl-

Strukturen identifizie rt werden. Damit verbleibt  die vorangegangene CFD-Studie allein ein Richtwert 

zur Einordnung der Restrukturierung als Einflussfaktor. 

 

5.5. Reproduzierbarkeit der Messergebnisse 
 

Trotz der vorangegangenen Ergebnisse ist es dennoch interessant, die Reproduzierbarkeit der 

Messungen zu untersuchen. Dafür wurden die Ergebnisse der bereits eingeführten Referenz-Messung 

aus mehreren Messreihen miteinander verglichen. Neben der Oberflächenbeschaffenheit des 

Katalysators zählten fortlaufende Umbauarbeiten am Reaktorkonzept, speziell in der Downstream-

Strecke, zu möglichen Einflussfaktoren. Dies zeigt sich ebenfalls bei der Betrachtung der Ergebnisse 

(Abbildung 50). Die Nummern auf der x-Achse entsprechen der Laufzahl der Messung, welche hier als 

Bezugsname dient. Darunter ist der jeweilige Monat  und das Jahr vermerkt. Die Abbildung umfasst den 

Umsatz an Ammoniak und die Selektivitäten zu Stickstoff, Lachgas und den NOx-Gasen. 

 

Als Beispiel sind die Messungen mit den Laufzahlen 065 und 070 zu nennen, die auf den Ammoniak-

Umsatz bezogen eine relative Abweichung von weniger als 1% aufweisen. Auch das Selektivitätsmuster 

ist belastbar und übersteigt nicht 8% relative Abweichung zum gemittelten Wert. Die maximale 

Abweichung bildet dabei die Lachgas-Selektivität. Eine relative Übereinkunft der Ergebnisse gilt 

ebenfalls für die Messungen 089, 091 und 092, die in sich geschlossen ähnliche Abweichungen wie die 

vorherig genannte Reihe aufweisen. Die anderen beiden Messwerte für 078 und 088 umfassen jeweils 

Testläufe nach Umbau- oder Überarbeitungsphasen. Zudem wurde zur Messung 078 Helium als interner 

Standard eingeführt, weswegen eine größere Abweichung zur Messung vor- und nachher zu erwarten 

war. 

 



 

 

  93 

 

Abbildung 50: Messungen im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Stoffmengenbasierter Umsatz an Ammoniak und Selektivitäten zu 

relevanten Produkten von mehreren Referenz-Messungen über einen Zeitraum von 7 Monaten. Messbedingungen: N˒H3 = 10%;  

O˒2 = 18,75%; ˒Ar = 69,25-71,25%; (˒ He = 2%); Tvor = 250,350 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Dies führt ebenfalls zu den Gründen, warum eine quantitative Belastbarkeit in diesem Reaktorkonzept 

nur bedingt möglich ist . Neben der Kenntnis über die Oberflächenbeschaffenheit des Katalysators birgt  

der Platin-Austrag in die Downstream-Strecke eine Unsicherheit. Sowohl schwarze als auch weiße 

Rückstände, die auf platinhaltige Substanzen schließen lassen, wurden in den Filtern vor dem QMS 

aufgefangen und befanden sich somit im Gasstrom. Nach Entleeren der Filter kann ein Abfall des 

Ammoniak-Umsatzes, hier zwischen den Laufzahlen 070 und 078, festgestellt werden. Eine weitere 

Stelle mit Austrag ist die Quarzglas-Kapillare direkt hinter dem Katalysator (Abbildung 51). Ein weißer 

Feststoff hatte sich ca. 3 cm weit in die Kapillare gebildet . An diesem Punkt wurden bei der Messung der 

axialen Profile noch Temperaturen zwischen 500 und 700 °C festgestellt (Abbildung  70). Die Vermutung 

liegt nahe, dass es hierbei um resublimiertes Platin handelt. Ammoniumnitrat ist nicht möglich, da die 

herrschenden Temperaturen weitaus höher als die Zersetzungstemperatur von ca. 170 °C sind. Des 

Weiteren löste sich der Feststoff nicht in Wasser. Eine weitere Hypothese wäre aus den EDX-Messungen 

abzuleiten. In diesen konnte eine nicht unerhebliche Menge Silizium auf der Oberfläche festgestellt 

werden. Es ist denkbar, dass Quarzglas-Partikel durch den Katalysator auf die Oberfläche der zweiten 

Kapillare transportiert worden sind und dort abgelagert wurden. Eine stoffspezifische Analyse der 

Rückstände konnte jedoch nicht durchgeführt werden, weswegen lediglich Hypothesen verbleiben. 
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Abbildung 51: Spitze einer Quarzglas-Kapillare, die in direktem Kontakt nach dem Katalysator stand und auf der ein signifikanter 

Temperaturgradient innerhalb der Stahlzylinder und des Kühlers herrschte. 

 

Nichtsdestotrotz konnte eine Reproduzierbarkeit über einen gewissen Zeitraum erreicht werden, 

obgleich eine quantitative Belastbarkeit der Messergebenisse durch die aufgezeigten Unsicherheiten 

nicht möglich ist.  

 

5.6. Mögliche Reaktionen von NH3 mit N2O und NO 
 

Trotz dessen wird der  Einfluss von Lachgas und Stickstoffmonoxid als Reaktanden geprüft. Die 

Messungen können Auskunft darüber geben, welche Reaktionen stattfinden. Zudem ist das Lokalisieren 

der Reaktionen in den einzelnen Konzeptstrecken wichtig.  

 

5.6.1. N2O-Zusatz 

 

Zunächst wird der Fokus auf eine durch Lachgas katalysierte Ammoniak-Oxidation gelegt und diese 

anhand einer Variation der Zusammensetzung im Reaktorkonzept mit Katalysator beleuchtet. Als 

Ausgangspunkt diente eine Referenz-Messung bei 800 °C und 4 bar. Die Zusammensetzung wurde im 

Anschluss durch Zusatz von 1 bzw. 2 und 3 Vol.-% Lachgas verändert. Die Volumenanteile der 

Komponenten im Feed schwankten jedoch aufgrund von Unsicherheiten der Massedurchflussregler und 

somit der Auswertung. Die genaue Zusammensetzung des Feeds wurde anhand der Elementbilanzen 

ermittelt, wobei einzig der Anteil an Lachgas signifikante Unterschiede aufwies. Demnach wurden 

Volumenanteile von 0,7%, 1,3% und 1,9% gemessen, die als Anhaltspunkte dienen. Dadurch ist diese 

Messung lediglich qualitativ zu betrachten. 

 

Die resultierenden Volumenanteile sind in Abbildung 52 dargestellt. In Konformität  zur Steigerung des 

Lachgas-Anteils im Feed steigt dieser ebenfalls in der Messung. Der Volumenanteil an Argon sinkt 

währenddessen. Darüber hinaus stellt Stickstoff die einzig merkliche Änderung dar. Mit steigendem 

Lachgas-Volumenanteil steigt dieser für Stickstoff ebenfalls. Die anderen Volumenanteile wie 

Ammoniak, Sauerstoff und Wasser ändern sich nicht und bleiben konstant. Falls Lachgas einen Einfluss 
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auf die Bildung von Stickstoff in Kombination mit Ammoniak haben sollte, müsste ein Anstieg des 

Stickstoff-Anteils mit gleichzeitiger Abnahme des Ammoniaks verbunden sein. Da letzteres nicht zutrifft , 

kann hier nicht von einem verstärkenden oder inhibierenden Effekt des Lachgases auf den Ammoniak-

Umsatz ausgegangen werden. Die Zunahme des Stickstoffs wird  vielmehr durch den thermischen Zerfall 

des Lachgases bewirkt, der in Kapitel 5.2.2 nachgewiesen wurde. Die Anwesenheit des Ammoniaks kann 

die thermische Zersetzung des Lachgases katalytisch fördern. Dies ist hier jedoch nicht definitiv 

erkennbar. 

  

 

Abbildung 52: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Abbildung a) zeigt die gemessenen Volumenanteile einer Ammoniak-

Oxidation bei einer Manteltemperatur von 800 °C und einem Druck von 4 bar mit zusätzlichem Lachgas im Feed zwischen 0,7 und 1,9%. 

b) beschreibt alle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schließen mit ±10%. Messbedingungen: N˒H3 = 10-10,1%; N˒2O = 0-

1,9%; ˒ O2 = 18,75-18,90%; ˒ Ar = 67,2-69,25%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Die Inaktivität des Lachgases in Bezug auf eine Reaktion mit Ammoniak zu Stickstoff lässt sich ebenfalls 

durch die Blindaktivitätsmessung, dargestellt in Abbildung 53, bestätigen. In dieser wurden jeweils 

5 Vol.-% Lachgas und Ammoniak und ein molarer Überschuss an Sauerstoff (12 Vol.-%) in Argon und 

Helium vorgelegt. Entgegen der vorherig gezeigten Messung wurde nicht der Anteil an Lachgas, sondern 

die Temperatur zwischen 750 und 950 °C variiert. In einem letzten Schritt w urde bei 950 °C dem 

Reaktionsgemisch der Sauerstoff analog zur Messung in Kapitel 5.2.3 (Abbildung  30) entzogen. Ein 

Indikator, ob eine Reaktion von Lachgas mit Ammoniak zu Stickstoff stattfindet, wäre Wasser als Co-

Produkt . Dieses ist jedoch nicht vorhanden. Der Anstieg des Stickstoffs mit der Temperatur ist wiederum 

auf den thermischen Zerfall des Lachgases zurückzuführen. Demnach besitzt Lachgas keine katalytische 

Aktivität im Kontext der Ammoniak -Oxidation bis zu Temperaturen von 950 °C. 
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Abbildung 53: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Die Abbildung zeigt die gemessenen Volumenanteile eines Ammoniak-

Oxidationsexperiments im Blindreaktor-Setup mit 5 Vol.-% Lachgas im Feed. Die Manteltemperatur wurde zwischen 750 und 950 °C 

variiert und der Druck auf 4 bar eingestellt. Die letzte Messstufe wurde ohne Sauerstoff gemessen und ist in Anlehnung an Abbildung 30. 

Die Messung bei 350 °C Manteltemperatur dient als Referenz. Die Elementbilanzen schließen auf ±5%. Messbedingungen: N˒H3 = 5%; 

N˒2O = 5%; ˒ O2 = 0-12%; ˒ Ar = 76-88%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 350,750-950 °C; pop = 4 bar; ukat,җ750°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1;  

±л = 48,16-85,00 Ls h-1. 

 

5.6.2. NO-Zusatz 

 

Aus Kapitel 2.1.3 geht hervor, dass die experimentell gemessenen Stickstoffselektivitäten von bis zu 26% 

auf eine Reaktion des Ammoniaks in Form der SCR bei moderaten oder SNCR bei hohen Temperaturen 

zurückgeführt werden könnten. In dem Zusammenhang bestärkt der kumulativ geringe Volumenanteil 

der NOx-Gase innerhalb der Messungen die Vermutung, dass Stickstoffmonoxid als Reaktand auftritt. 

Dies wurde durch einen Co-Feed von Stickstoffmonoxid mit  1 bis 3 Vol.-% zu einer Zusammensetzung 

von 10 Vol.-% Ammoniak, 18,75 Vol.-% Sauerstoff mit 2 Vol.-% Helium und Argon als Ballastgas 

überprüft . Hier war jedoch eine Restriktion der Förderung von Stickstoffmonoxid in Kohärenz zur 

Messung im vorherigen Kapitel aufgetreten. Beide Messungen wurden hintereinander durchgeführt, 

wobei der Massedurchflussregler für Stickstoffmonoxid und Lachgas Verschmutzungen aufwies. Daher 

wurden die Volumenanteile 0,5%, 1,5% und 2,5% aus dem Messergebnis bestimmt. Demnach ist die 

Messung allein relativ in sich vergleichbar. Die übrigen Randbedingungen der Messung entsprachen 

einer Referenz-Messung (Tabelle 6). 
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Die gemessenen Volumenanteile sind in Abbildung 54 aufgeführt. Als Referenz dient die erste Messstufe 

bei 0% Stickstoffmonoxid im Reaktionsgemisch, die das Ergebnis einer Referenzstufe widerspiegelt. Ein 

Vergleich mit 0,5% Stickstoffmonoxid im Reaktionsgemisch liefert bereits Aufschluss über dessen 

Aktivität im Reaktor konzept. Die Volumenanteile zeigen an, dass anteilig mehr Stickstoff entsteht, 

gleichzeitig weniger Ammoniak und mehr Wasser detektiert wird. In Kombination mit der Tatsache, dass 

der gemessene Anteil an Stickstoffmonoxid nicht um genau 0,5%, sondern lediglich um 0,1% steigt, ist 

die selektive Reduktion als Reaktionspfad für die Stickstoffbildung  bestätigt. Ob es sich hier um die SCR 

oder SNCR handelt, ist anhand dieser Messung nicht differenzierbar. Denkbar wären beide Reaktionen: 

Die Manteltemperatur könnte eine Reaktion nach SNCR hervorrufen. Die eingebauten Stahl-

komponenten (Bsp.: manueller Druckregler) innerhalb der Downstream-Strecke könnten wiederum die 

SCR katalysieren. Die Differenzierung wird im fortlaufenden Kapitel nochmals aufgegriffen . 

 

Neben der selektiven Reduktion zu Stickstoff fallen zwei weitere Aspekte bezüglich der Lachgas- und 

Stickstoffdioxid -Bildung auf: Der Anteil an Lachgas steigt relativ, wenn auch in der Gesamtheit gering, 

um ca. 40% bei 2,5% Stickstoffmonoxid. Der Trend ist literaturkonform nach KRAEHNERT.[27]  Im Kontext 

der selektiven Reduktion des Stickstoffmonoxids wird diese Erkenntnis jedoch nicht weiter beleuchtet. 

Der andere Punkt ist die erhöhte Bildung von Stickstoffdioxid in der Downstream-Strecke mit steigender 

NO-Konzentration im Reaktionsgemisch. Ein gleichmäßiger Anstieg zwischen Stickstoffmonoxid im 

Reaktionsgemisch und Stickstoffdioxid am Ende des Reaktorkonzepts ist nicht zu erkennen. Eine genaue 

Begründung dafür ist nicht möglich, da sich die Bedingungen innerhalb der Downstream-Strecke durch 

die unterschiedliche Zusammensetzung des Gases nach dem Katalysator ändern. Zudem kann 

Stickstoffdioxid i m Kontext der selektiven Reduktion zu Stickstoff ebenfalls als Reaktand und Sauerstoff-

Donor fungieren. Daher wäre eine Quantifizierung erstrebenswert, eine Differenzierung der 

Reaktionspfade über Stickstoffmonoxid oder Stickstoffdioxid jedoch mit  diesem Reaktorkonzept nicht 

zu realisieren. Der Grund dafür ist die zweitstufige Bildung des Stickstoffs über Stickstoffdioxid als 

Intermediat , die stöchiometrisch nahezu identisch zur Stickstoffmonoxid -basierten SCR verläuft. Eine 

isolierte Variation der einzelnen Reaktionsstufen, die NO-Oxidation und die selektive Reduktion des 

Stickstoffdioxids, wäre zwar theoretisch durch die thermisch unterschiedlichen Reaktionsbedingungen 

denkbar, eine entsprechende Unterteilung der Downstream-Strecke als Ort der Reaktion jedoch nicht 

umsetzbar. Daher werden beide Reaktionspfade gemeinsam betrachtet und die Datenpunkte beider NOx-

Gase weiterhin  zusammengefasst. 

 



 

 

  98 

 

Abbildung 54: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt die gemessenen Volumenanteile eines Co-Feed-

Experiments mit Stickstoffmonoxid zwischen 0,5 und 2,5 Vol.-% bei ansonsten Referenzbedingungen (Tabelle 6). Abbildung a) umfasst 

die Volumenanteile der Edukte und Wasser; b) beinhaltet die Produkte Stickstoff, Stickstoffdioxid und Lachgas. Als Manteltemperatur 

wurden 800 °C und als Prozessdruck 4 bar eingestellt. Die Elementbilanzen schließen mit ±10%. Messbedingungen: N˒H3 = 10-10,1%;  

N˒2O = 0-2,5%; ˒ O2 = 18,75-18,85%; ˒ Ar = 66,78-69,25%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Aufgrund der Folgereaktionen kann kein inhibierender Effekt des Stickstoffmonoxids auf die primäre 

Ammoniak-Oxidation festgestellt werden. Dies zeigt sich bereits in einer kumulierten NOx-Selektivität, 

die in Abbildung 55 für die eben beschriebene Messung aufgezeigt ist. In dieser ist die steigende Präsenz 

der selektiven Reduktion mit zunehmendem Stickstoffmonoxid-Anteil im Feed ebenfalls anhand der 

abfallenden NOx- und gleichzeitig steigender Stickstoff-Selektivität zu erkennen. Der steigende Umsatz 

unterstreicht nochmals Ammoniak als Reaktand. Die Variation des Stickstoffmonoxids hat auf Lachgas 

nahezu keinen Einfluss, weswegen die Selektivität nicht signifikant steig t. 
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Abbildung 55: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt die Ammoniak-Umsätze und Selektivitäten eines Co-Feed-

Experiments mit Stickstoffmonoxid zwischen 0,5 und 2,5 Vol.-% bei ansonsten Referenzbedingungen (Tabelle 6). Die Elementbilanzen 

schließen mit ±10%. Messbedingungen: ˒ NH3 = 10-10,1%; ˒ N2O = 0-2,5%; ˒ O2 = 18,75-18,85%; ˒ Ar = 66,78-69,25%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; 

Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Nach dem qualitativen Beweis der selektiven Reduktion innerhalb des Reaktor-Setups ist die quantitative 

Bestimmung für die Evaluierung der Rechen- und Kalibriermethode interessant. Das Ziel wäre, die 

stattfindenden Folgereaktionen außerhalb des Reaktorraums quantitativ zu bestimmen und von den 

Ergebnissen der Katalysator-Experimente abzuziehen. Dieses Experiment eignet sich nicht für diesen 

Ansatz, da die unterschiedliche Eingangskonzentration eine quantitative Bestimmung basierend auf den 

Umsätzen verzerrt. Zudem ist die Herangehensweise aufgrund der Unsicherheiten durch die Funktion 

des Strickstoffmonoxids als Produkt und Reaktand nicht zielführend. 

 

Der Auftritt  des Stickstoffmonoxids als Intermediat  lässt sich durch eine Messung im Blindreaktor -

Aufbau ohne Katalysator unterbinden und ermöglicht eine isoliertere Betrachtung der selektiven 

Reduktion. Dafür wurde ein äquimolares Gemisch aus Ammoniak und Stickstoffmonoxid eingesetzt. Der 

Sauerstoff wurde im Überschuss vorgelegt, gleich vorherig gezeigten Messungen. Die Manteltemperatur 

wurde zwischen 400 und 950 °C variiert, der Volumenstrom bei 54,9 Ls h-1 und der Druck bei 4 bar 

konstant gehalten. 

 

Die Volumenanteile sind in Edukt- (Abbildung 56a) und Produkt-Spezies (56b) aufgeteilt . Bei 

Betrachtung der ersten Messstufe bei 400 °C wird deutlich, dass eine Grundaktivität im Reaktorkonzept 

vorherrscht. Der Anteil an NOx-Gasen sinkt von 5 Vol.-% im Feed auf 3,7 Vol.-%. Der gleichzeitige Anstieg 

von Stickstoff und Wasser lässt auf die selektive Reduktion als bevorzugte Reaktion schließen. Der Anteil 
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an Ammoniak von 5 Vol.-% bleibt zunächst konstant, die Bildung des Wassers ist jedoch nicht ohne 

Beteiligung des Ammoniaks möglich. Dies unterstreichen die Elementbilanzen, speziell des Wasserstoffs, 

die eine Abweichung von bis zu 20% aufweisen (Abbildung 92). Zwei Kontrollmessungen wiesen 

ähnliche Schwierigkeiten mit der Bilanzierung des Wasserstoffs auf, weswegen es sich hier mehr um 

eine systematische als eine messbezogene Ungenauigkeit handelt. Im fortlaufenden Kapitel wird dieser 

Punkt nochmals aufgegriffen und näher beleuchtet. Nichtsdestotrotz liefert die Detektion des Wassers 

einen qualitativen Beweis der selektiven Reduktion. Dass es sich hierbei ausschließlich um die SCR und 

nicht zudem um die SNCR handelt, zeigt die Stagnation der Volumenanteile im niederen 

Temperaturbereich bis 600 °C. Die SNCR wäre nur innerhalb der Heizstrecke im Reaktor denkbar, setzt 

aber noch nicht signifikant  ein. Eine genaue Aussage lässt sich hier nicht tätigen, da die 

Stickstoffmonoxid-Bildung via Ammoniak als konkurrierende Reaktion auftritt . Dies ist am Vergleich der 

Volumenanteile von Ammoniak und Stickstoffmonoxid zu erkennen. Während Ammoniak kontinuierlich 

sinkt, stagniert der Anteil an Stickstoffmonoxid bis 700 °C. Erst danach scheint die Bildung von 

Stickstoffmonoxid langsamer als der Verbrauch über die SCR in Kombination mit einsetzender SNCR zu 

sein. 

 

 

Abbildung 56: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Die Abbildung zeigt die Volumenanteile einer Manteltemperatur-

Variation zwischen 400 und 950 °C mit 5% Ammoniak, 5% Stickstoffmonoxid und 12% Sauerstoff im Feed. Zudem wurden 2% Helium und 

Argon als Ballastgas zugeführt. Abbildung a) zeigt die relevanten Volumenanteile der zugeführten Stoffe, b) beinhaltet das entstehende 

Wasser, Stickstoff und Lachgas. Die Elementbilanzen schließen mit ±20% (Abbildung 92). Messbedingungen: N˒H3 = 5%; N˒O = 5%;  

O˒2 = 12%; ˒ Ar = 76%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 400-950 °C; pop = 4 bar; ±л = 54,89 Ls h-1. 
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Aus der Messung lassen sich zwei grundlegende Fragen ableiten: 

1. Was für eine Rolle spielt die SNCR in Messungen des katalytischen Wandreaktors? 

2. Handelt es sich definitiv um die SCR in der Abgasstrecke und ließe sich diese quantifizieren? 

 

1. Was für eine Rolle spielt die SNCR in M essungen des katalytischen Wandreaktors ? 

Die Messung weist auf, dass die SNCR-Reaktion zu Stickstoff ab einer Temperatur von 650 °C innerhalb 

der Heizstrecke auftritt . Die Frage besteht nun, inwiefern die Reaktion bei der Beurteilung vorherig 

gezeigter Messungen mit katalytischem Wandreaktor berücksichtigt werden muss. Vor dem 

Reaktorraum spielt die SNCR keine Rolle, da kein Stickstoffmonoxid an der Stelle vorhanden sein kann. 

Deswegen wäre lediglich der Reaktorraum an sich von Bedeutung. 

 

Als Beispiel dient dafür die Messstufe 800 °C des vorherigen Experiments. Dafür wird der Umsatz an 

Ammoniak (Abbildung 93) mithilfe der Verweilzeiten auf die Strecke im Reaktorraum umgerechnet, 

wodurch sich ein relativer Anteil von 7,7 % bezogen auf die Gesamtverweilzeit ergibt. Hiermit wird der 

Ammoniak-Umsatz, auf den gemessenen Ammoniak-Anteil bezogen, aufgeteilt (Tabelle 16). Die 

Abweichung der Umsatz-Werte XNH3,Abw wird aus den Elementbilanzen des Stickstoffs und des 

Wasserstoffs berechnet. Zwei Annahmen werden getätigt, weswegen die berechneten Werte einen 

Maximalfall darstellen . Zum einen wird davon ausgegangen, dass sich Ammoniak nur durch SNCR zu 

Stickstoff umsetzt und so einerseits die Grundaktivität der SCR (bei 400 und 500 °C detektiert), als auch 

die Bildung des Stickstoffmonoxids vernachlässigt wird. Zum anderen wird angenommen, dass die 

Änderung der Zusammensetzung durch die SNCR keine Änderung der Aktivität der SCR im Bereich der 

Abgasstrecke hervorruft. Daher ist eine quantitative Aussage im Verbund mit den hohen Elementbilanz-

Abweichungen nicht belastbar. Dies wird zumal deutlich, da die Unsicherheit nahezu gleich groß dem 

theoretischen Umsatz im Reaktorraum ist. Dennoch kann die Messung als Richtwert gesehen werden, 

um die Relevanz der SNCR innerhalb des Reaktorkonzepts abzuschätzen. 

 

Der Umsatz im Reaktorraum beträgt bei 800 °C theoretisch 3,1%. und bildet ein Maximalwert, der in 

Experimenten der Ammoniak-Oxidation nicht erreicht wird , da kein Stickstoffmonoxid am Eintritt in 

den Reaktorraum vorliegt und somit erst gebildet wird.  

 

Tabelle 16: Aus den Stoffmengenströmen berechneter Umsatz an Ammoniak der vorherig gezeigten Messung mit Standardabweichung 

bei einer Manteltemperatur von 800 °C. 

Tmtl  / °C XNH3,ges / %  XNH3,Abw  / %  XNH3,Kat  / %  

800 40,3 ±2,9  3,1 
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Daher bleibt festzuhalten, dass die SNCR nachweislich im Reaktorraum stattfinden kann, jedoch unter 

Berücksichtigung der Messunsicherheiten eine untergeordnete Rolle spielt. 

 

2. Handelt es sich definitiv um die SCR in der Abgasstrecke und ließe sich diese quantifizieren ? 

Ein wichtiger Aspekt ist die nachgewiesene Aktivität bei niedrigeren Temperaturen unter 600 °C 

(Abbildung 56). Der stagnierende Volumenanteil bei gleichzeitiger Anwesenheit von Wasser würde 

gegen die SCR als Reaktionspfad zur Bildung von Stickstoff sprechen. Um dies zu untersuchen wurde 

eine weitere Messung durchgeführt, bei der Stickstoffmonoxid, Ammoniak und Sauerstoff nacheinander 

beigemischt wurden. Die dadurch entstehende Feed-Zusammensetzung entsprach weiterhin 5 Vol.-% 

Stickstoffmonoxid, 5 Vol.-% Ammoniak und 12 Vol.-% Sauerstoff mit 2  Vol.-% Helium. Als 

Manteltemperatur wurden 350 °C gewählt, um die SNCR zu unterbinden. Im Gegensatz zu den vorherig 

gezeigten Messungen wird hier wiederum zwischen Stickstoffmonoxid und Stickstoffdioxid differenziert . 

 

Abbildung 57a zeigt den zeitlichen Verlauf der relevanten Volumenanteile. In der ersten Stufe werden 

5% Stickstoffmonoxid gemessen. Durch Hinzufügen von 5% Ammoniak werden diese, gleichzeitig keine 

Änderung des Stickstoffmonoxid-Anteils, detektiert . Dadurch, dass kein Stickstoff oder Wasser entsteht, 

können katalytische Zersetzungen der Reaktanden ausgeschlossen werden. Erst bei einem Co-Feed des 

Sauerstoffs entstehen Stickstoff und Wasser (Abbildung  57b), wodurch die SCR als primäre Reaktion 

bestätigt wird . 
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Abbildung 57: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Abbildung a) zeigt die Volumenanteile eines Einfahrverfahrens mit 

zunächst 5% Stickstoffmonoxid und 2% Helium in Argon. Nach Einstellen einer Stationarität wurden 5% Ammoniak, folglich 

12% Sauerstoff zum Feed hinzugefügt. Abbildung b) ist eine Vergrößerung der Volumenanteile von Stickstoff, Stickstoffdioxid, Wasser 

und Lachgas. Die Manteltemperatur betrug über den gesamten Messzeitraum 800 °C und der Prozessdruck blieb bei 4 bar konstant. Die 

relevanten Elementbilanzen schließen mit ±5%. Messbedingungen: N˒H3 = 5%; N˒O = 5%; ˒ O2 = 12%; ˒ Ar = 76%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; 

Tmtl = 350 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Der umgesetzte Stoffmengenstrom des Ammoniaks sollte jedoch laut Reaktionsgleichung 2.10 gleich 

dem gebildeten Stoffmengenstrom des Stickstoffs sein. Dies ist nicht der Fall, wie die Auftragung der 

Stoffmengenströme in Tabelle 17 zeigt. Hier ändert sich der gemessene Strom des Ammoniaks um 

ledigl ich 0,13 mol min -1, während Stickstoff mit 0,38  mol min -1 gebildet wird . Zudem sinkt der 

Stickstoffmonoxid-Strom um 1,05 mol min -1, weswegen kein stöchiometrisches Verhältnis zwischen den 

drei Spezies abgeleitet werden kann. Eine Verfälschung der Ergebnisse durch etwaige andere Reaktionen 

des Stickstoffmonoxids ohne die Bildung von Wasser sind nicht denkbar. 
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Tabelle 17: Volumenanteile und Stoffmengenströme der dritten Stufe der in Abbildung 57 gezeigten Messung. Die relativen 

Abweichungen wurden aus den Elementbilanzen errechnet. Die Abkürzung F steht für αFeedά und E für αEndeά. Die Anmerkung 1) bezieht 

sich darauf, dass nur Stickstoffmonoxid und kein Stickstoffdioxid beigemischt wird. 

 

 

Der Grund für diese Ungenauigkeit könnte in der Interferenz der einzelnen Spezies im QMS liegen. In 

Kapitel 4.3.1 wurde bereits anhand einer Argon/Stickstoff -Variation verdeutlicht , dass der Ionenstrom 

nicht linear zur Gaszusammensetzung verläuft. Durch die iterative Anpassung der Kalibrierfaktoren 

innerhalb eines Geltungsbereichs (Kapitel 4.3.2) konnte die dadurch entstandene Unsicherheit zwar 

reduziert werden. Die Messung der SCR-Reaktion zeigt für diese Herangehensweise jedoch eine 

Limitierung auf . Binäre oder tertiäre Gemische können durch die Kalibrierfaktoren dargestellt werden. 

Mischungen höherer Ordnung stellen obgleich eine Herausforderung dar, da hierfür eine Variation einer 

Spezies nicht ausreicht. Eine weitere Restriktion ist der im Vergleich kleine Geltungsbereich für die 

Kalibrierfaktoren des Wassers, die für einen Anteil von 10-12% gelten. Dadurch, dass die Messung der 

Wasser-Kalibrierfaktoren nich t mit diesem Reaktorkonzept realisierbar war, wurde auf die 

Kalibrierfaktoren des Laborreaktors zur Vermessung katalytischer Netze zurückgegriffen. Folglich 

entsteht ein systematischer Fehler, der in dieser Messung signifikant auffällt. Auf Basis dessen und der 

Tatsache, dass diese Ungenauigkeiten bei mehreren Messungen in gleichem Maße auftreten, ist eine 

Quantifizierung der SCR-Reaktion in dieser Arbeit nicht möglich . 

 

Daher stellt sich die Frage, ob der Einfluss der SCR auf die Messergebnisse reduziert oder eliminiert 

werden kann. Der Fokus liegt hierbei auf der Downstream-Strecke. Theoretisch bestehe die Möglichkeit, 

dass Ammoniak und Stickstoffmonoxid bei den vorherig gezeigten Versuchen innerhalb des statischen 

Mischers vor der Kapillare reagieren. Dies soll allerdings durch siliziumdioxid -beschichtete Bauteile 

(SilcoNert®  2000) unterdrückt werden . Zudem besitzt es keine Relevanz für die Betrachtung der 

Ammoniak-Oxidation in diesem Reaktorkonzept. Eine Möglichkeit wäre die Reduktion der Temperatur 

innerhalb der Abgasstrecke. Die Temperatur 170 °C bildet die untere Grenze, da Ammoniumnitrat bei 

niedrigeren Temperaturen aufgrund des Wassers gebildet werden kann. 

 

Dennoch ist es wichtig , den Einfluss der Temperatur auf die SCR-Reaktion in der Abgasstrecke zu 

untersuchen, um zwischen bautechnischen und thermischen Aspekten abzuwägen. Dazu wurde die 

 NH3 NOx N2 H2O 

ʒi / %  4,7 3,3 0,9 0,7 

Ўlg*D / 10-3 mol min -1 2,04 ± 0, 07 2,04 ± 0, 011) 0,00 0,00 

Ўlg*C / 10-3 mol min -1 1,91 ± 0, 08 0,99 ± 0, 01 0,38 ± 0, 01 0,30 ± 0, 01 
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Solltemperatur der Downstream-Strecke zwischen 230 und 260 °C variiert, wobei eine höhere 

Temperatur nicht möglich war . Dies wurde bei der Temperaturmessung zweier Punkte deutlich, die in 

Abbildung 58 eingezeichnet und deren Temperatur in Tabelle 18 aufgelistet ist. Besondere Bedeutung 

trägt der gelb markierte Messpunkt T1, welcher bei einer Solltemperatur von 260 °C eine gemessene 

Temperatur von 323 °C erreichte. Die maximale Temperatur für diesen Abschnitt ist mit  350 °C 

festgelegt, damit keine Schäden an den Druckmessumformern oder dem Druckregler, dessen Temperatur 

der Messpunkt T1 abdeckt, entstehen. Der Druckregler könnte zum einen als reaktive Oberfläche dienen, 

da Stahl katalytisch aktiv gegenüber der SCR ist.[37]  Zum anderen sind im Druckregler Auffangnetze 

verbaut, die die Membran schützen. In diesen können sich abgebrochene Katalysator-Partikel 

(Blumenkohl -Strukturen) verfangen. Ein weiterer Punkt ist die Resublimation volatiler Platin -Oxide im 

Innengehäuse des Druckreglers. Beides könnte die Reaktion zu Stickstoff katalysieren. 

 

 

Abbildung 58: Aufbau nach dem Kühler. Von links: Der isolierte Teil ist der Stahlmantel mit Katalysator. Danach folgt der Kühler, in dem 

das silikon-basierte Wärmeträgerfluid im Gleichstrom geführt wird. Anschließend sind die beiden Druckmessumformer (DMU) mit 

dazwischen verbautem, manuellen Druckregler nachgeschaltet. Der gelbe Punkt zeigt die Temperaturmessstelle am manuellen 

Druckregler, der orangene Punkt die Stelle an der Siliziumdioxid-beschichteten Stahlleitung. 

 

Tabelle 18: Gemessene Temperaturen an zwei unterschiedlichen Stellen der Abgasstrecke (Abbildung 58) bei zwei unterschiedlichen Soll-

Temperaturen Tsoll des Temperaturreglers. 

Tsoll / °C T1 / °C (gelb)  T2 / °C (orange)  

230 288 210 

260 323 231 

 

 

Bei Betrachtung der Volumenanteile (Abbildung 59) fällt auf, dass keine signifikanten Unterschiede 

zwischen beiden Stufen herrschen. Die höchste Abweichung der relevanten Spezies zeigt der Anteil an 
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Stickstoff, welcher um ca. 4% sinkt. Unter Beachtung, dass die Verweilzeit durch die Temperatur 

marginal verringert wird und die Bildung von Stickstoff dadurch ebenfalls geringer ausfällt, ist  dieser 

Ansatz zu vernachlässigen. 

 

 

Abbildung 59: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Die Abbildung zeigt die Volumenanteile einer Variation der 

Abgasstrecken-Temperatur zwischen 230 und 260 °C. Das Reaktionsgemisch setzte sich aus 5% Stickstoffmonoxid, 5% Ammoniak, 

12% Sauerstoff, 2% Helium und Argon als Ballastgas zusammen. Die Manteltemperatur wurde bei 800 °C und der Prozessdruck bei 4 bar 

konstant gehalten. Die Elementbilanzen schließen mit ±10%. Messbedingungen: N˒H3 = 5%; N˒O = 5%; ˒ O2 = 12%; ˒ Ar = 76%; ˒ He = 2%; 

Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ukat = 8 m s-1; TAbgas = 230-260 °C; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

Daher ergibt sich die Frage, ob Änderungen im experimentellen Aufbau dazu führen könnten, die SCR 

in der Abgasstrecke zu unterbinden. Dafür kämen lediglich die Druckmessumformer und der manuelle 

Druckregler in Frage, da die Leitungen danach mit Siliziumdioxid beschichtet sind und theoretisch keine 

Aktivität besitzen sollten. Eine Reaktion durch hohe Verweilzeiten in Totzonen ist auch denkbar, jedoch 

nicht weiter zu reduzieren, da beispielsweise der Druckregler nicht ausgebaut werden kann. Der Aspekt 

des Platin-Austrags lässt sich zudem nicht vermeiden. Bei zu wenigen Auffang-Systemen werden kleine 

Platin-Rückstände in den Rezipienten des QMS eingesaugt und können in der Kapillare katalytisch aktiv 

sein bzw. diese verstopfen. Daher ist eine Reduzierung katalytisch aktiver Oberflächen derzeit nicht 

möglich. 
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5.7. Übersicht über mögliche Reaktionen innerhalb des Reaktor-Aufbaus 
 

Unter dem vorangegangenen Punkt und der Beschaffenheit der Katalysator-Oberfläche nach den 

Messungen kann zwar eine kinetische Vermessung des Reaktorkonzepts nicht durchgeführt werden. 

Dennoch ist es möglich, ein umfassendes Reaktionsnetz für den gesamten Reaktor-Aufbau aus den 

Messergebnissen zu entwickeln. Das Ergebnis (Abbildung 60) umfasst neun Reaktionen und 

differenziert ebenfalls, wo die Reaktionen lokal stattfinden können. 

 

 

Abbildung 60: Reaktionsnetz für die Ammoniak-Oxidation bei Messungen im technisch relevanten Messbereich von 750 bis 950 °C und 

4 bar. Die einzelnen Reaktionspfade sind farblich gekennzeichnet. Rot bedeutet, dass die Reaktion nicht detektiert wurde, blau eine 

Aktivität ausschließlich in der Gasphase, orange Reaktion nur an der katalytischen Oberfläche und grün sowohl durch die Gasphase als 

auch katalytisch an der Oberfläche. Die Hervorhebung einzelner Reaktionen im Kasten zeigen an, welche Reaktionen zum erhöhten 

Umsatz an Ammoniak beitragen. Die Prozentzahl dahinter ist eine aus den Ergebnissen abgeleitete, semiquantitative Gewichtung der 

Reaktion in dem Kontext. 

 

Die Referenz-Messungen in Kapitel 5.3 ergaben, dass im technisch relevanten Bereich (Tabelle 5) die 

Hauptreaktion der Ammoniak-Oxidation (1) an der Katalysator-Oberfläche und die Folgeoxidation (2) 

in der Gasphase stattfinden. Die Nebenreaktion zu Lachgas (3) findet ebenfalls ausschließlich an der 

Katalysator-Oberfläche statt. 

Über welchen Reaktionspfad der Stickstoff hauptsächlich gebildet wird, kann anhand der Ergebnisse 

nicht eindeutig evaluiert werden . Fünf Reaktionen sind im Reaktorkonzept qualitativ nachgewiesen, 

wobei vier eine erhöhte Stickstoff-Bildung herbeiführen könnten (fett hervorgehoben in Abbildung  60). 

Die direkte Oxidation zu Stickstoff mit Sauerstoff (4) ist an der Oberfläche des Katalysators und in der 

Gasphase festgestellt worden. Die selektive Reduktion des Ammoniaks mit Stickstoffmonoxid findet 

ebenfalls statt, wobei die SCR (8) in der Gasphase und katalytisch an Oberflächen in der Downstream-

NH3 NO

N2O N2

NO2

+O2

+O2

+O2 +O2

+O2

-O2

-O2

-H2

1

3 4

2

5

6

7
8

1: NH3-Oxidation zuNO
2: NO-Oxidation zuNO2

3: NH3-Oxidation zuN2O
4: NH3-Oxidation zuN2 (<1%)
5: NH3-Zersetzung
6: N2O-Zersetzung (<1%)
7: NO-Zersetzung
8: SCR-Reaktion (>89%)
9: SNCR-Reaktion (<9%)

9

Quelle des erhöhten Ammoniak-Umsatzes bzw. 
Stickstoff-Bildung mit Gewichtung in Klammern



 

 

  108 

Strecke lokalisiert werden kann. Die SNCR (9) wiederum findet ausschließlich bei hohen Temperaturen 

(Tmtl Ó 650 °C) in der Gasphase des Reaktors statt. 

Zudem ergaben die Studien zur thermischen Stabilität der Stickstoffkomponenten ein Bild über die 

unimolekulare Stickstoff-Bildung. Die Ammoniak-Zersetzung (5) findet im technisch relevanten 

Messbereich (Tmtl Ó 800 °C, p = 4 bar) ausschließlich an der katalytischen Oberfläche statt, da keine 

Aktivität im Blind reaktor-Aufbau ohne Katalysator festgestellt wurde. Für die Ammoniak-Oxidation ist 

die Zersetzung des Ammoniaks zu elementarem Stickstoff nicht bedeutend, da diese deutlich langsamer 

als die Oxidation-Reaktionen abläuft. Entgegen der thermischen Stabilität des Ammoniaks zerfällt 

Lachgas sowohl katalytisch an der Oberfläche als auch thermisch in der Gasphase (Reaktion 6). Der 

Anteil der Gasphasenreaktion ist in Relation zum Gesamtumsatz vernachlässigbar. Dies unterstreicht die 

Tatsache, dass eine Zersetzung des Lachgases ausschließlich im Reaktorraum bei gleichzeitiger Bildung 

des Lachgases stattfinden würde. Stickstoffmonoxid bleibt thermisch stabil bei Temperaturen bis zu 

950 °C, weswegen die Reaktion 7 nicht detektiert wird.  
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6. Zusammenfassung 
 

Ziel dieser Arbeit war die Evaluierung eines Reaktorkonzepts für die Kinetik der Ammoniak-Oxidation 

unter technisch relevanten Bedingungen (T Ó 750 °C, p Ó 2 bar). Der dafür entwickelte katalytische 

Wandreaktor mit laminarem Strömungsprofil wurde mithilfe von Experiment und Simulation 

methodisch untersucht. Die wichtigsten Schritte und Erkenntnisse sind folgend aufgelistet. 

 

Entwicklung der Kalibrier - und Messroutine  

Zunächst wurde die Kalibrier- und Messroutine des bereits bestehenden Netz-Laborreaktors an die 

Bedingungen des Modellreaktors angepasst und weiterentwickelt. Aufgrund der Verwendung von Argon 

als Ballastgas wurde Helium als interner Standard eingeführt und die Kalibrierung des QMS darauf 

adjustiert . Des Weiteren wurde der Geltungsbereich der Kalibrierfaktoren verkleinert und durch 

Polynome ausgedrückt. Dadurch verringert sich der systematische Fehler der speziesbezogenen 

Volumenanteile um bis zu 9%. 

 

Studie zur Überprüfung der Idealitätsannahmen des Reaktors  

Die Ausbildung einer laminaren Strömung und die Temperaturkontrolle während der Reaktion waren 

maßgebliche Aspekte des Reaktorkonzepts. Die laminare Strömung bildet sich bereits vor dem Eintritt 

in den Reaktorraum aus. Trotz Pfropfenströmung am Inlet stellt sich bereits nach wenigen Zentimetern 

ein laminares Strömungsprofil ein. Ein Zentimeter vor dem Eintritt in den Reaktorraum ist das 

Strömungsprofil vollständig ausgeprägt und die Dimensionierung des Reaktors in der Hinsicht  validiert.  

Die Kontrolle der Temperatur im Reaktorraum ist ebenfalls nachgewiesen. Zunächst wurde dafür  die 

experimentell gemessene Oberflächentemperatur in das Modell mithilfe  eines Temperatur-Polynoms 

implementiert . Mit diesem konnte festgestellt werden, dass die Fluidtemperatur im Reaktorraum 

unabhängig von der Vorheizungstemperatur ist. Dies ist durch ein Experiment ebenfalls bestätigt. Zudem 

ist es aufgrund des geringen Durchsatzes im Reaktor möglich, die Temperatur am Katalysator trotz des 

stark exothermen Charakters der Reaktion zu kontrollieren.  Die Simulation zeigt einen Anstieg der 

Temperatur von maximal 4 °C am Katalysator. 

 

Thermische Stabilität der stickstoff haltigen  Spezies 

Um die Messergebnisse unter Teilumsatz besser einordnen zu können, wurde die thermische Stabilität  

der drei relevanten Spezies Ammoniak, Stickstoffmonoxid und Lachgas untersucht. Ammoniak zersetzt 

sich unter den gewählten Bedingungen ausschließlich katalytisch mit über 10% Umsatz bei 900 °C. 

Lachgas weist wiederum Zersetzungserscheinungen in der Gasphase und auf der Katalysator-Oberfläche 

auf, jedoch wesentlich geringer (bis zu 2% insgesamt bei 900 °C). Ammoniak fördert zudem die 
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Zersetzung des Lachgases um das teils Sechsfache, während Sauerstoff und Stickstoffmonoxid keinen 

Einfluss auf die thermische Zersetzung haben. Stickstoffmonoxid ist im gesamten Messbereich stabil. 

 

Experimente unter Teilumsatz  

Eine erste Messung zeigte, dass Experimente unter Teilumsatz durchgeführt und die Zusammen-

setzungen der Produkte bestimmt werden können. Dennoch ruft  das Ergebnis eine signifikant hohe 

Stickstoff-Selektivität von bis zu 16% hervor. Der Vergleich zur Simulation liefert ebenfalls die 

Erkenntnis, dass der experimentelle Umsatz zwar annährend erreicht wird, die Differenz jedoch knapp 

9% beträgt. Diese Erkenntnisse spiegeln sich ebenfalls in den gewählten Parametervariationen wider. 

Dennoch sind Trends zu erkennen. Die Temperatur-Variation zwischen 750 und 900 °C zeigt einen 

steigenden Ammoniak-Umsatz in Kombination mit einer größer werdenden NOx-Selektivität. In 

Übereinstimmung dazu sinken die Selektivitäten zu Stickstoff und Lachgas. Die Variation des 

Prozessdrucks zwischen 2 und 5 bar verzeichnet einen gegenläufigen Trend des Ammoniak-Umsatzes. 

Bei steigendem Druck verringert sich die NOx-Selektivität, während Lachgas selektiver gebildet wird . Für 

Stickstoff ist kein klarer Trend zu erkennen. Des Weiteren wurde die Strömungsgeschwindigkeit des 

Fluids am Katalysator zwischen 6 und 9 m s-1 variiert. Demnach sorgt eine höhere Geschwindigkeit bzw. 

kleinere Verweilzeit für einen geringeren Umsatz an Ammoniak, wobei die NOx-Selektivität leicht 

ansteigt. Gleichzeitig fällt  die Stickstoff-Selektivität ab. Die Selektivität zu Lachgas zeigt keine 

signifikante Änderung auf. Die vierte Variation war die Änderung des Ammoniak-zu-Sauerstoff-

Verhältnisses. Dazu wurde der Volumenanteil  des Sauerstoffs zwischen 15 und 22,5% bei konstant 10% 

Ammoniak variiert. Demnach steigt der Umsatz mit der  Sauerstoff-Konzentration. Gleichzeitig steigt die 

NOx-Selektivität an. Die Lachgas- und Stickstoff-Selektivität sinken mit zunehmendem Sauerstoff-Anteil.  

Die Parametervariationen bilden zum größten Teil die Trends literaturkonform ab. Einzig die Variation 

der Strömungsgeschwindigkeit zeigt Unterschiede in den Selektivitäten auf. 

 

Um mögliche Ursachen für den erhöhten Ammoniak-Umsatz und die vermehrte Stickstoff-Bildung zu 

lokalisieren, wurde die Blindaktivität des Reaktors analysiert. Die Blindmessungen zeigen lediglich eine 

geringfügige Aktivität zur Bildung von Stickstoff aus Ammoniak und Sauerstoff in der Gasphase.  

 

CFD-Studie zum Einfluss einer  Restrukturierung des Katalysators  

Eine Ursache des erhöhten Ammoniak-Umsatzes ist in der Restrukturierung des Katalysators 

identifizier t. In diesem Kontext wurde eine CFD-Studie durchgeführt, bei der eine zackenförmige 

Oberfläche an der sonst glatten Katalysator-Oberfläche des Modells implementiert wurde. Die Größe 

dieser Dreiecke wurde zwischen 10 und 250 µm Kantenlänge variiert . Aus der Studie geht hervor, dass 

der Umsatz durch eine Restrukturierung um 1,3% absolut steigen kann. Dabei kann jedoch kein 
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signifikanter Unterschied für den Bereich zwischen 10 und 50 µm (maximal 0,2% absolut) im Vergleich 

zur Simulation mit glatter Oberfläche festgestellt werden.  

 

Untersuchungen des Katalysators nach Betrieb  

Des Weiteren wurden Aufnahmen des Katalysators am Ende der Arbeit angefertigt. Die Untersuchung 

mittels Lichtmikroskop ergab, dass der Katalysator deutlich verformt  und der Reaktionskanal verkürzt 

wurde. Ein definitiver Grund konnte nicht herausgearbeitet werden, dennoch gibt es Anzeichen, dass 

mechanischer Druck der Kapillaren in Kombination mit über 150 Heizzyklen zur Verformung geführt 

haben könnten. Die REM- und EDX-Studie der Oberfläche ergab zudem, dass diese nicht gleichmäßig 

restrukturiert ist und k eine Blumenkohl-Strukturen zu erkennen sind. Stattdessen sind Quarzglas- und 

Stahl-Partikel auf der Oberfläche eingeschmolzen. Da der Katalysator am Ende der Arbeit ausgebaut 

wurde, kann kein Zeitpunkt für die Verformung und Ablagerungen bestimmt werden. Zugleich war kein 

signifikanter Aktivitätsabfall des Katalysators zu erkennen. Die kontinuierliche Observierung mithilfe 

von Referenz-Messungen ergab keine Hinweise darauf. 

 

Mögliche Reaktionen von Ammoniak mit Lachgas und Stickstoffmonoxid  

Durch den Co-Feed von Lachgas bzw. Stickstoffmonoxid wurde deren Einfluss auf die Ammoniak-

Oxidation im Reaktor-Aufbau untersucht. Ersteres hat keinen Einfluss auf die primären Reaktionen. Der 

Co-Feed von Stickstoffmonoxid führt jedoch zu einem Anstieg der Stickstoff-Bildung und des Ammoniak-

Umsatzes. Daraus konnte abgeleitet werden, dass die selektive Reduktion einen erheblichen Einfluss auf 

die Produktzusammensetzung hat. Durch Messungen im Reaktor ohne Katalysator wurde sowohl die 

SNCR als auch die SCR nachgewiesen, wobei ersteres vernachlässigbar zum Ammoniak-Umsatz beiträgt. 

Letzteres ist jedoch ein Grund für den größeren Ammoniak-Umsatz und die erhöhte Stickstoff-Bildung. 

Dabei findet die Reaktion nachweislich in der Downstream-Strecke statt. Eine Quantifizierung der 

Reaktion ist jedoch nicht möglich. Die wechselnden Bedingungen innerhalb der Downstream-Strecke und 

die Unsicherheit der Auswertungsroutine zeigten dabei die Limitierung en des Ansatzes auf. 

 

Möglich e Reaktionen in nerhalb  des Reaktor -Aufbaus 

Dennoch ist es möglich, ein Reaktionsnetz der Ammoniak-Oxidation innerhalb des Reaktor-Aufbaus 

aufzustellen und in unterschiedliche Zonen aufzuteilen. Das Reaktionsnetz umfasst neun Reaktionen, 

deren Aktivität zwischen Gasphase und katalytischer Oberfläche differenziert  werden kann. Allein die 

Zersetzung des Stickstoffmonoxids wird im Reaktor-Aufbau nicht detektiert. Die Stickstoff-Bildung ist 

im Gegensatz dazu über fünf mögliche Reaktionspfade nachgewiesen, wobei vier bezüglich der 

Ammoniak-Oxidation im Reaktorkonzept relevant sind. 
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Generell ist festzuhalten, dass das übergeordnete Ziel einer Kinetik für die Ammoniak-Oxidation unter 

technisch relevanten Bedingungen herausfordernd ist. Der kombinierte Ansatz aus Simulation und 

Experiment kann dies ermöglichen, sofern die Gasphasen- und Nebenreaktionen in der Downstream-

Strecke erfasst bzw. deren Einflüsse messtechnisch minimiert werden können.  
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Anhang 
 

A Verwendete Gase  
 

Tabelle 19: Alle in dieser Arbeit verwendeten Gase und Gasgemische mit entsprechender Reinheit und Lieferanten. 

Gas / Gasgemisch Reinheit  Lieferant  

NH3 3.8 Air Liquide 

Luft  --- Institut  

N2 --- Linde 

O2 5.0 Air Liquide 

NO 2.5 Air Liquide 

N2O 4.9 Air Liquide 

Kalibriergas  (1% N2O in Ar ) N2O 2.5; Ar 5.0 Air Liquide 

Kalibriergas  (5000 ppm NO 2 in Ar ) NO2 1.8; Ar 5.0 Air Liquide 

Kalibriergas  (10% O2 in Ar ) O2 4.5; Ar 4.8 Westfalen AG 

Kalibriergas  (10 % NO in Ar ) NO 2.5; Ar 5.0 Air Liquide 

Kalibriergas  (5 % NH3 in Ar ) NH3 5.0; Ar 5.0 Air Liquide 

Kalibriergas  (0,8 % Ar in N 2) N2 5.0; Ar 5.0 Air Liquide 

Kalibriergas  (501 ppm CO 2 in Ar ) CO2 3.0; Ar 5.0 Westfalen AG 
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B     Maße der Reaktorkomponenten 
 

Abmessung des Stahlmantels  

 

Abbildung 61: Zeichnungen des Stahlmantels mit Abmessungen in Millimetern. In die Ausbuchtung auf der rechten Seite wird der 

Katalysator-Hohlzylinder eingesetzt. Die Zeichnungen wurden von MARCO SCHÖPP angefertigt und bereitgestellt.[101] 

  

Frontalansicht
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Abmessung des Katalysator -Hohlz ylinders  

 

 

Abbildung 62: Zeichnungen des Katalysator-Hohlzylinders mit Abmessungen in Millimetern. Diese wurden von MARCO SCHÖPP angefertigt 

und bereitgestellt.[101] 

 

C     Verwendete Massedurchflussregler (engl. Mass Flow Controller (MFC)) 
 

Tabelle 20: Im Reaktor-Aufbau genutzte Massedurchflussregler mit Spezifikation und zu förderndem Gas. 

Gas 

Vordruck 

bar 

Prozessdruck 

bar 

Kalibrierbereich  

Ls h-1  

Dichtungs -

material  Anschluss 

Luft  7-8 1-5 &.'·/,4·6. Viton 51415 /
6%% 

N2 7-8 1-5 &.'·/,4·6. Viton 51415 /
6%% 

Ar 7-8 1-5 &.'·/,4·6. Viton 51415 /
6%% 

O2 7-8 1-5 &.'·.,1·/3 Viton 51415 /
6%% 

NH3 

(Oxidation)  
7-8 1-5 &.'·.,0·/. Kalrez 6375 /

6%% 

NH3 

(Absorption)  
4 1,01325 &.'·/,0·4. EPDM /

2%% 

N2O 6 4 (0,00)­0,04­1,80 FFKM /
2%% 

 

 

Querschnitt Frontalansicht
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D Axiale Temperaturprofile des Reaktorblocks 
 

 

Abbildung 63: Temperatur-Messstellen im Stahlzylinder, in orange dargestellt. Hier sind jeweils Typ-K-Thermoelemente ca. 1,5 cm in den 

Stahlzylinder eingelassen. Die Zentimeter-!ƴƎŀōŜƴ ōŜǎŎƘǊŜƛōŜƴ ŘŜƴ !ōǎǘŀƴŘ ȊǳǊ ƭƛƴƪŜƴ YŀƴǘŜ ŘŜǎ ½ȅƭƛƴŘŜǊǎΦ 5ƛŜ {ǘŜƭƭŜ αtǊŅά ōŜǎŎƘǊŜƛōǘ 

eine Position am Flansch, die für die Sicherheit der Ferrulen zwischen Glas und Stahl relevant ist. 

 

750 °C 

 

Abbildung 64: Vergleich der axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den äußeren Thermoelementen im Stahlmantel 

bei einem Sollwert der Temperaturreglung von 750 °C. 
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800 °C 

 

Abbildung 65: Vergleich der axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den äußeren Thermoelementen im Stahlmantel 

bei einem Sollwert der Temperaturreglung von 800 °C. 

 

850 °C 

 

Abbildung 66: Vergleich der axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den äußeren Thermoelementen im Stahlmantel 

bei einem Sollwert der Temperaturreglung von 850 °C. 
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900 °C 

 

Abbildung 67: Vergleich der axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den äußeren Thermoelementen im Stahlmantel 

bei einem Sollwert der Temperaturreglung von 900 °C. 

 

950 °C 

 

Abbildung 68: Vergleich der axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den äußeren Thermoelementen im Stahlmantel 

bei einem Sollwert der Temperaturreglung von 950 °C. 
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Vergleich der Temperaturprofile beider Reaktorkonzepte  

 

 

Abbildung 69: Vergleich der axialen Temperaturprofile des Blindreaktors ƻƘƴŜ YŀǘŀƭȅǎŀǘƻǊ όLƴŘŜȄ α[ŜŜǊάύ zum Aufbau mit Katalysator 

όLƴŘŜȄ αYŀǘύ bei einem Sollwert der Temperaturreglung von 800 °C. 

 

Einfluss des Thermalöls auf das Temperaturprofil  

 

 

Abbildung 70: Vergleich der axialen Temperaturprofile des Blindreaktors mit und ohne zirkulierendem Wärmeträgerfluid im Kühler. Der 

Sollwert der Temperaturreglung betrug 800°C. 
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E Daten zur Kalibrier- und Auswerteroutine 
 

 

Abbildung 71: Über einen Zeitraum von 5 Monaten gemessene Ionenströme bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 4. Die Feed-

Zusammensetzung entsprach 2 Vol.-% He in Argon bei einem Volumenstrom von ±л = 50 Ls h-1. 

 

 

Abbildung 72: Berechnete Kalibrierfaktoren CF für Stickstoffmonoxid, Ammoniak und Sauerstoff in Abhängigkeit des Volumenanteils der 

jeweiligen Spezies. 

 

 

 

 

0

1

2

3

4

5

6

I 4
 /

 1
0

-1
0
 A

Okt NovSepAugJulJun

2023

0 2 4 6 8 10 12 14 16
1,2

1,3

1,4

1,5

1,6

1,7

C
F

i

ji / %

NO

NH3 O2



 

 

  126 

F Geltungsbereich der einzelnen Kalibrierpolynome 
 

Für die Kalibrierfaktoren gilt das folgende Polynom: 

 

 ADg ; _Ā ʒg
1) Ā̀ʒ

g
0)aĀ ʒ

g
)b (F.1) 

 

Tabelle 21: Polynom-Koeffizienten für die Verhältniskalibrierung für ausgewählte Spezies mit Geltungsbereich. 

     Geltungsbereich 

Spezies a b c d Min  Max 

Ar --- --- -0,0058 1,5734 83% 97% 

NH3 0,0011 -0,0154 0,0723 1,2011 2% 6% 

O2 --- -0,0005 0,0206 1,1941 5% 15% 

NO --- -0,0013 0,0396 1,3768 3% 10% 

N2 0,0368 -0,2362 0,5057 1,105 0,75% 3% 

N2O --- -0,0108 0,1167 0,6098 0% 5% 

 

 

G Herleitungen der Gleichungen 4.9 und 4.10 
 

Herleitung von Gleichung  4.9 (Kapitel  4.3.2) 

Ausgehend von Gleichung 4.2 für Wasser bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 17: 

 

 ʒ
F0M
pmf ; 

ʒ
Fc
pmfĀ GF0M*/5

GFc*2Ā ADF0M*/5
 (G.1) 

 

Multiplikation beider Term mit ADF0M*/5: 

 

 ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5 ;

ʒ
Fc
pmfĀGF0M*/5

GFc*2
 (G.2) 

 

Erweitern um das Produkt aus ADLF1*/6ĀADLF1*/5
+/ : 

 

 
ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;
ʒ
Fc
pmfĀGF0M*/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
 (G.3) 
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Einsetzen von GF0M*/5 ;G/5+GLF1*/5: 

 

 
ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
+
ʒ
Fc
pmfĀGLF1*/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
 (G.4) 

 

Einsetzen von Gleichung 4.2 für Ammoniak bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 17 in den dritten 

Term: 

 

 
ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
+ʒ
LF1
pmfĀADLF1*/6 (G.5) 

 

Ersetzen von ʒ.(σ
pmf nach Gleichung 4.2 für Ammoniak bei m/z = 18:  

 

 
ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
+
ʒ
Fc
pmfĀGLF1*/6ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/6
 (G.6) 

 

Kürzen von ADLF1*/6 im dritten Term:  

 

 
ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
+
ʒ
Fc
pmfĀGLF1*/6

GFc*2
 (G.7) 

 

Einsetzen von GLF1*/6 ;G/6+GF0M*/6: 

 

 
ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
+
ʒ
Fc
pmfĀG/6

GFc*2
)
ʒ
Fc
pmfĀGF0M*/6

GFc*2
 (G.8) 

 

Der dritte Term entspricht ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/6 und wird subtrahiert:  

 

 +ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/6)

ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
+
ʒ
Fc
pmfĀG/6

GFc*2
 (G.9) 

 

Vorzeichenwechsel und Ausklammern von ʒ
F0M
pmf: 

 

 ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/6+

ADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5
;+
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6

GFc*2ĀADLF1*/5
)
ʒ
Fc
pmfĀG/6

GFc*2
 (G.10) 
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Isolieren von ʒ
F0M
pmf auf der linken Seite: 

 

 ʒ
F0M
pmf;

ʒ
Fc
pmfĀG/6
GFc*2

Ā
ʒ
Fc
pmfĀG/5ĀADLF1*/6
GFc*2ĀADLF1*/5

ADF0M*/6+
ADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5

 (G.11) 

 

Ausklammern von ʒ
Fc
pmfĀGFc*2

 +/  im Zählerterm auf der rechten Seite 

 

 ʒ
F0M
pmf;

ʒ(Å
pmf

GFc*2
ĀG/6+

G/5ĀADLF1*/6
ADLF1*/5

ADF0M*/6+
ADF0M*/5ĀADLF1*/6

ADLF1*/5

 (G.12) 

 

Herleitung von Gleichung  4.10 (Kapitel  4.3.2) 

Ausgehend von Gleichung 4.2 für Ammoniak bei einem Masse-zu-Ladung-Verhältnis von 17: 

 

 ʒ
LF1
pmf ; 

ʒ
Fc
pmfĀ GLF1*/5

GFc*2Ā ADLF1*/5
 (G.13) 

 

Einsetzen von GLF1*/5 ;G/5+GF0M*/5: 

 

 
ʒ
LF1
pmf ; 

ʒ
Fc
pmfĀ G/5

GFc*2Ā ADLF1*/5
 
ʒ
Fc
pmfĀ G(ς/ȟ/5

GFc*2Ā ADLF1*/5
 (G.14) 

 

Einsetzen von GF0M*/5ĀGFc*2
+/ ;ʒ

F0M
pmfĀADF0M*/5ĀʒFc

pmf+/: 

 

 ʒ
LF1
pmf; 

ʒ
Fc
pmfĀ G/5

GFc*2Ā ADLF1*/5
 
ʒ
F0M
pmfĀADF0M*/5

ADLF1*/5
 (G.15) 

 

Vereinen der beiden Terme auf der rechten Seite zu einem gemeinsamen Nenner: 

 

 
ʒ
LF1
pmf;

ʒ
Fc
pmf

GFc*2
ĀG/5+ADF0M*/5ĀʒF0M

pmf

ADLF1*/5
 

(G.16) 
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H Polynom-Koeffizienten der speziesbezogenen Transportkoeffizienten 
 

Substanzspezifische Wärmekapazität  

Zur Berechnung der Wärmekapazität wird folgendes Polynom H.1 verwendet: 

 

 an*g; _ ) `ĀR) aĀR0) bĀR1) cĀR2 (H.1)  

 

Tabelle 22: Polynom-Koeffizienten für die Wärmekapazitäten relevanter Spezies.[110] In J kg-1 K-1 

Spezies a b c d e 

NH3 1971,288 -0,73871 5,2202Ā/.+1 -4,2148Ā/.+4 1,0903Ā/.+7 

O2 922,716 -0,27813 1,1901Ā/.+1 -1,0197Ā/.+4 2,7691Ā/.+/. 

NO 1107,345 -0,78738 1,7715Ā/.+1 -1,2617Ā/.+4 3,0393Ā/.+/. 

N2 1047,405 -0,12635 3,5968Ā/.+2 -1,5391Ā/.+5 9,2579Ā/.+/0 

H2O 1883,597 -0,35629 1,6601Ā/.+1 -9,8945Ā/.+5 2,0502Ā/.+/. 

N2O 527,549 1,40831 -8,6313Ā/.+2 1,5830Ā/.+5 1,8499Ā/.+// 

He 5193,122 --- --- --- --- 

Ar 520,326 --- --- --- --- 
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Dynami sche Viskositäten  

Zur Berechnung der dynamischen Viskositäten wird folgendes Polynom H.2 verwendet: 

 

 ʂ
g
; _ ) `ĀR) aĀR0) bĀR1 (H.2)  

 

Tabelle 23: Polynom-Koeffizienten für die dynamischen Viskositäten relevanter Spezies.[111] In Pa s 

Spezies a b c d 

NH3 -7,6819Ā/.+5 3,6699Ā/.+6 -4,7132Ā/.+/1 4,0810Ā/.+/5 

O2 -4,9433Ā/.+5 8,0673Ā/.+6 -4,0416Ā/.+// 1,0111Ā/.+/2 

NO -6,2430Ā/.+6 7,3843Ā/.+6 -3,7605Ā/.+// 9,2672Ā/.+/3 

N2 4,4656Ā/.+5 6,3814Ā/.+6 -2,6596Ā/.+// 5,4113Ā/.+/3 

H2O 2,2821Ā/.+4 1,7387Ā/.+6 3,2465Ā/.+// -1,4334Ā/.+/2 

N2O -1,5241Ā/.+4 6,1280Ā/.+6 -2,4874Ā/.+// 5,3160Ā/.+/3 

He 2,2708Ā/.+4 6,3430Ā/.+6 -2,2460Ā/.+// 4,5396Ā/.+/3 

Ar 6,1898Ā/.+5 7,8295Ā/.+6 -2,1921Ā/.+// 2,8331Ā/.+/3 

 

 

Thermische Leit fähigkeitskoeffizienten  

Zur Berechnung der thermischen Leitfähigkeiten wird folgendes Polynom H.3 verwendet: 

 

 ʇg; _ ) `ĀR) aĀR0) bĀR1 (H.3)  

 

Tabelle 24: Polynom-Koeffizienten für die thermische Leitfähigkeiten relevanter Spezies.[111] In W m-1 K-1  

Spezies a b c d 

NH3 9,1414Ā/.+1 -7,2945Ā/.+4 2,1666Ā/.+5 -6,4465Ā/.+// 

O2 1,5475Ā/.+2 9,4153Ā/.+3 -2,7529Ā/.+6 5,2069Ā/.+/0 

NO 2,9995Ā/.+1 8,3047Ā/.+3 -1,5184Ā/.+6 1,8810Ā/.+/0 

N2 -2,2678Ā/.+2 1,0275Ā/.+2 -6,0151Ā/.+6 2,2332Ā/.+// 

H2O 5,6199Ā/.+1 1,5699Ā/.+3 1,0106Ā/.+5 -2,4284Ā/.+// 

N2O -8,3454Ā/.+1 9,3978Ā/.+3 -1,6490Ā/.+6 1,1756Ā/.+/0 

He 3,0000Ā/.+0 4,2897Ā/.+2 -1,2065Ā/.+5 2,6846Ā/.+// 

Ar -3,0142Ā/.+2 6,8128Ā/.+3 -3,1822Ā/.+6 6,8540Ā/.+/0 
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Binäre Diffusionskoeffizienten  

Zur Berechnung der binären Diffusionskoeffizienten wird folgendes Polynom H.4 verwendet: 

 

 Bgh; _ ) `ĀR) aĀR0) bĀR1) cĀR2) dĀR3 (H.4) 

 

Tabelle 25: Koeffizienten der Polynome zur Beschreibung binärer Diffusionskoeffizienten relevanter Spezies.[109] Als Beispiel werden die 

temperaturabhängigen Koeffizienten bei einem Druck von 4 bar aufgezeigt. In m2 s-1 

 a b c d e f 

Ar 

NH3 
-1,2892Ā/.+6 -1,9040Ā/.+7 7,8181Ā/.+// -4,5901Ā/.+/2 2,2075Ā/.+/5 -4,5459Ā/.+0/ 

Ar 

O2 
-5,5974Ā/.+5 6,3311Ā/.+7 4,5171Ā/.+// -1,7724Ā/.+/2 6,7087Ā/.+/6 -1,1421Ā/.+0/ 

Ar 

N2 
-4,3950Ā/.+5 5,8543Ā/.+7 4,5828Ā/.+// -2,0298Ā/.+/2 8,6560Ā/.+/6 -1,6414Ā/.+0/ 

Ar 

NO 
-5,9212Ā/.+5 6,4444Ā/.+7 4,4955Ā/.+// -1,7167Ā/.+/2 6,3360Ā/.+/6 -1,0560Ā/.+0/ 

Ar 

H2O 
2,2664Ā/.+5 -4,0921Ā/.+7 8,1211Ā/.+// -4,4238Ā/.+/2 1,9429Ā/.+/5 -3,6689Ā/.+0/ 

Ar 

N2O 
-4,9151Ā/.+5 4,0260Ā/.+7 3,7262Ā/.+// -1,6186Ā/.+/2 6,9533Ā/.+/6 -1,3839Ā/.+0/ 

N2 

NH3 
-2,7060Ā/.+5 5,7847Ā/.+/. 7,4270Ā/.+// -4,2672Ā/.+/2 2,0921Ā/.+/5 -4,4306Ā/.+0/ 

N2 

O2 
-4,9543Ā/.+5 6,2794Ā/.+7 4,8138Ā/.+// -2,0602Ā/.+/2 8,4822Ā/.+/6 -1,5578Ā/.+0/ 

N2 

NO 
-5,2159Ā/.+5 6,3710Ā/.+7 4,7792Ā/.+// -1,9896Ā/.+/2 7,9722Ā/.+/6 -1,4285Ā/.+0/ 

N2 

H2O 
7,0916e-08 -2,7479Ā/.+7 8,1770Ā/.+// -4,7564Ā/.+/2 2,2473Ā/.+/5 -4,5454Ā/.+0/ 

N2 

N2O 
-5,5861Ā/.+5 5,1311Ā/.+7 3,7091Ā/.+// -1,4125Ā/.+/2 5,3622Ā/.+/6 -9,5557Ā/.+00 

NH3 

O2 
6,4612e-08 -2,9897Ā/.+7 8,2986Ā/.+// -4,8053Ā/.+/2 2,2560Ā/.+/5 -4,5349Ā/.+0/ 

NH3 

NO 
1,5352Ā/.+5 -3,5032Ā/.+7 8,2801Ā/.+// -4,7098Ā/.+/2 2,1642Ā/.+/5 -4,2625Ā/.+0/ 
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NH3 

H2O 
7,4033Ā/.+5 -5,5932Ā/.+7 6,6592Ā/.+// -3,9651Ā/.+/3 -4,9330Ā/.+/6 1,6448Ā/.+0/ 

NH3 

N2O 
3,0538Ā/.+5 -4,0842Ā/.+7 6,0474Ā/.+// -2,5268Ā/.+/2 8,4858Ā/.+/6 1,6448Ā/.+0/ 

O2 

NO 
-6,7374Ā/.+5 6,9338Ā/.+7 4,7377Ā/.+// -1,7579Ā/.+/2 6,3413Ā/.+/6 -1,0433Ā/.+0/ 

O2 

H2O 
2,8990Ā/.+5 -4,6985Ā/.+7 8,4146Ā/.+// -4,3469Ā/.+/2 1,8119Ā/.+/5 -3,2567Ā/.+0/ 

O2 

N2O 
-4,7564Ā/.+5 3,6158Ā/.+7 4,1782Ā/.+// -1,9661Ā/.+/2 8,9127Ā/.+/6 -1,8372Ā/.+0/ 

NO 

H2O 
3,1540Ā/.+5 -4,8609Ā/.+7 8,2712Ā/.+// -4,0992Ā/.+/2 1,6403Ā/.+/5 -2,8339Ā/.+0/ 

NO 

N2O 
-4,3247Ā/.+5 3,0811Ā/.+7 4,3349Ā/.+// -2,1462Ā/.+/2 1,0006Ā/.+/5 -2,0942Ā/.+0/ 

H2O 

N2O 
4,1076Ā/.+5 -4,6231Ā/.+7 5,8070Ā/.+// -1,9796Ā/.+/2 5,3499Ā/.+/6 -6,0089Ā/.+00 

He 

NH3 
-1,7455Ā/.+4 2,4305Ā/.+6 1,9044Ā/.+/. -8,6564Ā/.+/2 3,8059Ā/.+/5 -7,4262Ā/.+0/ 

He 

O2 
-1,7399Ā/.+4 2,8771Ā/.+6 1,4831Ā/.+/. -5,1329Ā/.+/2 1,9566Ā/.+/5 -3,5547Ā/.+0/ 

He 

N2 
-1,4312Ā/.+4 2,5971Ā/.+6 1,4026Ā/.+/. -4,9456Ā/.+/2 1,8927Ā/.+/5 -3,4281Ā/.+0/ 

He 

NO 
-1,7619Ā/.+4 2,8567Ā/.+6 1,4653Ā/.+/. -5,0853Ā/.+/2 1,9497Ā/.+/5 -3,5645Ā/.+0/ 

He 

H2O 
-2,1544Ā/.+4 2,6401Ā/.+6 1,9844Ā/.+/. -8,2816Ā/.+/2 3,3264Ā/.+/5 -5,9733Ā/.+0/ 

He 

N2O 
-1,5243Ā/.+4 2,2432Ā/.+6 1,2820Ā/.+/. -5,1354Ā/.+/2 2,2138Ā/.+/5 -4,4099Ā/.+0/ 

He 

Ar 
-1,6287Ā/.+4 2,7777Ā/.+6 1,4497Ā/.+/. -5,0260Ā/.+/2 1,9097Ā/.+/5 -3,4518Ā/.+0/ 
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I Rechengitter  der CFD-Modelle und weitere Konturen 
 

 

Abbildung 73: Aufnahme des Rechengitters, welches für die CFD-Simulation des Reaktors genutzt wird. Der Ausschnitt stellt eine 

Vergrößerung auf die Katalysator-Domäne dar. Das Gitter besteht aus 658264 quadratischen Zellen und 664209 Knoten. 

 

 

Abbildung 74: Vergrößerung aus Abbildung 73 mit Fokus auf den Übergang zwischen fluider Domäne (blau) und Katalysator-Domäne 

(grau). 
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Abbildung 75: Aufnahme eines Rechengitters, welches für die Restrukturierungsstudie genutzt wird. Der Ausschnitt stellt eine 

Vergrößerung auf die Katalysator-Domäne mit Dreiecken einer Kantenlänge von 20 µm dar. Das Gitter besteht aus 5,24 Mio. dreieckigen 

Zellen und 2,63 Mio. Knoten. 

 

J Variation der Strömungsgeschwindigkeit (CFD-Simulation) 
 

 

Abbildung 76: Radiale Strömungsprofile am Eintritt in den Reaktorraum. Die Abbildung stellt eine Variation der gemittelten 

Strömungsgeschwindigkeit am Katalysator zwischen 6 und 9 m s-1 dar. 
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K Radiales Temperaturprofil mit Fokus auf der Katalysator-Domäne (CFD-Simulation) 
 

 

Abbildung 77: Aus Abbildung 20 entnommene, radiale Temperaturprofile bei unterschiedlichen axialen Positionen x mit Fokus auf den 

Eintritt in den Reaktorraum. Die radiale Koordinate r beschreibt den Abstand zur Rotationsachse. Die Temperatur innerhalb der 

Katalysator-Domäne ist grau unterlegt, der Fluid-Domäne blau. αȄ = 16 ŎƳά ƛǎǘ Řŀǎ ¢ŜƳǇŜǊŀǘǳǊǇǊƻŦƛƭ ōŜƛ 9ƛƴǘǊƛǘǘ ƛƴ ŘŜƴ wŜŀƪǘƻǊǊŀǳƳΦ 

Bedingungen der Simulation: Tin = 250 °C; uin = 3,9 m s-1; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C (Polynom in 

Gleichung 5.1). 

 

L Einfluss der Vorheizungstemperatur 
 

 

Abbildung 78: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt die Selektivitätsmuster und Ammoniak-Umsätze einer 

Messung unter Referenzbedingungen. Die Temperatur der Vorheizung wurde zwischen 250 und 350 °C variiert. Messbedingungen:  

N˒H3 = 10%; ˒ O2 = 18,75%; ˒Ar = 71,25%; Tvor = 250-350 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ±л = 54,89 Ls h-1. 
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M Thermische Stabilität der Stickstoff-Spezies 
 

Ammoniak  

 

Abbildung 79: Messung im Reaktor-Aufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt den Ammoniak-Umsatz in Bezug auf die 

Manteltemperatur in einem Bereich von 600 bis 800 °C. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine diente eine Manteltemperatur von 

350 °C. Die Elementbilanzen schließen mit ±9%. Messbedingungen: ˒NH3 = 10%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 350,600-800 °C; 

pop = 4 bar; ukat,җ600°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 55,61-65,84 Ls h-1. 
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Stickstoffmonoxid  

 

Abbildung 80: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Die Abbildung zeigt die Volumenanteile der für die Messung eines 

Stickstoffmonoxid-Zerfalls relevanten Komponenten. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine dient eine Manteltemperatur von 

350 °C. Die Elementbilanzen schließen mit ±4%. Messbedingungen: ˒NO = 10%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 350,750-950 °C; 

pop = 4 bar; ukat,җ750°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 36,12-59,08 Ls h-1. 

 

 

Abbildung 81: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Die Abbildung zeigt die Volumenanteile der für die Messung eines 

Stickstoffmonoxid-Zerfalls relevanten Komponenten mit Ammoniak als Co-Feed. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine dient eine 

Manteltemperatur von 350 °C. Die Elementbilanzen schließen mit ±4%. Messbedingungen: N˒O = 5%; ˒ NH3 = 5%; ˒ Ar = 88%; ˒ He = 2%;  

Tvor = 250 °C; Tmtl = 350,750-950 °C; pop = 4 bar; ukat,җ750°C = 8 m s-1; ukat,350°C = 5 m s-1; ±л = 36,12-59,08 Ls h-1. 
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N Zusätzliche Informationen zur Restrukturierungsstudie mittels CFD-Simulation 
 

Vergrößerung der Kontur der Strömungsgeschwindigkeit in Abbildung  46 

 

Abbildung 82: Kontur der Strömungsgeschwindigkeit innerhalb der fluiden Phase mit Fokus auf die ersten Zacken der Katalysator-

Oberfläche (20 µm Kantenlänge). Die Kapillare ist in blau und der Katalysator in grau neutral eingefärbt. Bedingungen der Simulation:  

Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 
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Radiale Strömungsprofile bei unterschiedlichen Dreiecksgrößen  

 

Abbildung 83: Radiale Strömungsprofile der CFD-Simulationsstudie zur Restrukturierung der Katalysator-Oberfläche. Die Profile zeigen 

den Eintritt in den Reaktorraum. Die radiale Koordinate r beschreibt den Abstand zur Rotationsachse. Bedingungen der Simulationen:  

Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 

 

Kontur der Ammoniak -Konzentration bei glatter Oberfläche  

 

Abbildung 84: Kontur der Ammoniak-Konzentration innerhalb der fluiden Phase der Simulation mit glatter Oberfläche. Die Kapillare ist 

in blau und der Katalysator in grau neutral eingefärbt. Bedingungen der Simulation: Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925;  

xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 
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Kontur en der Ammoniak -Konzentration bei 20  µm Dreiecksgröße  

 

Abbildung 85: Kontur der Ammoniak-Konzentration innerhalb der fluiden Phase der Simulation mit 20 µm Kantenlänge. Die Kapillare ist 

in blau und der Katalysator in grau neutral eingefärbt. Bedingungen der Simulation: Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925;  

xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 
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Abbildung 86: Kontur der Ammoniak-Konzentration innerhalb der fluiden Phase mit Fokus auf die ersten Zacken der Katalysator-

Oberfläche (20 µm Kantenlänge). Die Kapillare ist in blau und der Katalysator in grau neutral eingefärbt. Der Wertebereich wurde im 

Vergleich zu vorheriger Abbildung 85 verkleinert. Bedingungen der Simulation: Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1; xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925;  

xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 
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Erweiterung der Abbildung  47 um die Simulation mit 250  µm Dreiecksgröße  

 

Abbildung 87: Reaktionsrate der Simulationen mit einer Kantenlänge von 20 ˃ Ƴ όōƭŀǳύ und 250 ˃ Ƴ (orange) auf der Katalysator-

Oberfläche in Abhängigkeit der axialen Länge x. Als Vergleich dient hier die Reaktionsrate einer Simulation mit glatter Oberfläche in grün. 

Der Fokus liegt auf den ersten 0,7 mm der jeweiligen axialen Auslenkung. Bedingungen der Simulationen: Tin = 800 °C; xNH3 = 0,1;  

xO2 = 0,1875; xAr = 0,6925; xHe = 0,02; Tmtl = 800 °C. 
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O REM-Aufnahmen und EDX-Messungen des Katalysator-Hohlzylinders 
 

Beim Aufschneiden des Katalysators wurden Bruchstücke der Quarzglas-Kapillare am Eintritt in den 

Reaktorraum gefunden, die eingeschmolzen zu sein schienen. In Abbildung 88 sind die Rückstände 

(helle Kontraststellen) zu erkennen. 

 

 

Abbildung 88: REM-Aufnahme einer stellvertretenden Position der Kanal-Oberfläche des Drei-Viertel-Stücks. Die Aufnahme umfasst den 

Eintritt in den Reaktorraum. Die hellen Stellen zeigen Quarzglas-Rückstände. Die Strömung des Gases verlief von links nach rechts. 

 

Bestimmung der Oberflächenzusammensetzung an drei Stellen des Katalysators  

Die erste REM-Aufnahme ist in Abbildung 89 dargestellt. Sie zeigt einen Oberflächenausschnitt aus einer 

axial mittigen Position des Kanals im Drei-Viertel-Stück. Mittels EDX-Messung wird die massenbasierte 

Zusammensetzung der Gesamtfläche und zwei orange umrandeter Flächen bestimmt.  

 

Die Oberfläche ist im Gesamten nicht gleichmäßig strukturiert und zeigt einen deutlichen Unterschied 

zur glatten Oberfläche des Ausgangsmaterials. Der unterschiedliche Helligkeitsgrad weist zum einen auf 

verschiedene Strukturen, zum anderen auf Erhebungen und Senken hin. Ein Beispiel ist in der unteren 

linken Ecke der Abbildung zu sehen, in der kristallartige Strukturen zu erkennen sind. Dies scheinen 

eingeschmolzene Einlagerungen zu sein, da die kristalline Struktur als atypisch für einen Pt/Rh-

Katalysator angesehen wird.[45]  Der überwiegende Bereich der Oberfläche besteht aus kieselförmigen 

Gebilden, die möglicherweise auf Blumenkohl-Strukturen hinweisen. Ob es sich um Platin/Rhodium-

500 ʈm20,0 kV 12,7 mm x60 SE
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Strukturen handelt, wird durch die EDX-Messung, deren Ergebnis in Tabelle 26 zusammengefasst ist, 

deutlich.  

 

Die Oberfläche der gesamten Aufnahme besitzt eine massenbezogene Zusammensetzung von 72,50% 

Platin, 5,16% Rhodium und 17,85% Silizium. Die restlichen Prozente umfassen 3,31% Eisen und 1,18% 

Chrom. Der hohe Anteil an Silizium weist darauf hin, dass die Oberfläche eingeschmolzene 

Quarzglassplitter der Kapillare besitzt. Dies könnte für die Kristalle in der linken unteren Ecke zutreffend 

sein. Des Weiteren scheinen aber auch Spuren von Stahl vorhanden, die in Form des Eisens und Chroms 

detektiert werden. Die möglichen Ursachen beider Aspekte werden am Ende des Kapitels abschließend 

diskutiert. Position 1 gibt des Weiteren Aufschluss darüber, dass sich Silizium-Spuren ebenfalls in den 

kieselförmigen Strukturen wiederfinden. Der Silizium -Massenanteil der begrenzten Oberfläche beträgt 

8,28%, während Platin zu 83,49% und Rhodium zu 4,60% vorliegt. Diese Stelle besitzt ebenfalls Spuren 

des Stahls mit 2,84% Eisen und 0,79% Chrom. Damit ist es als unwahrscheinlich zu erachten, dass es 

sich bei den kieselartigen Formen um Blumenkohl-Strukturen handelt. Denkbar wäre, dass sich ein 

Quarzglas- oder Stahl-Partikel auf der Oberfläche abgesetzt hat und als Impfkristall für volatiles Platin- 

und Rhodiumoxid diente. Position 2 zeigt zudem auf, dass glattere Oberflächen im Vergleich zu 

Position 1 nicht mit einer höheren Konzentration an Platin und Rhodium gleichzusetzen sind, sondern 

auch ein größeres Partikel aus Glas oder Stahl bedeuten kann. In diesem Fall ist der Massenanteil an 

Silizium 31,71%, während Platin verhältnismäßig gering mit ledigl ich 56,41% vorliegt. Dies könnte auch 

darauf hindeuten, dass mehrere kleinere Strukturen durch die permanente Restrukturierung zu 

größeren Konglomeraten zusammengeschmolzen sind. Eine konkrete Aussage ist hier nicht möglich, 

zeigt jedoch auf, dass die Oberfläche des Katalysators in der dreijährigen Betriebszeit verunreinigt 

wurde. 
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Abbildung 89: REM-Aufnahme einer stellvertretenden Position der Kanal-Oberfläche des Drei-Viertel-Stücks. Die orangenen Rechtecke 

beschreiben die Flächen, die für die EDX-Messungen ausgewählt wurden. Die Strömung des Gases verlief von links nach rechts. 

 

Tabelle 26: Zusammensetzung der Struktur innerhalb der in Abbildung 89 gezeigten Rechtecke und der Gesamtfläche mittels EDX. 

Element  Gesamtfläche  Position 1  Position 2  

wnorm  / %  ʎrel  / %  wnorm  / %  ʎrel  / %  wnorm  / %  ʎrel  / %  

Pt 72,50 2,44 83,49 2,40 56,41 2,70 

Rh 5,16 3,62 4,60 3,92 5,44 3,56 

Si 17,85 3,36 8,28 3,49 31,71 3,36 

Fe 3,31 3,01 2,84 3,30 4,94 2,78 

Cr 1,18 5,04 0,79 6,95 1,50 4,59 

 

 

Abbildung 90 umfasst eine in Strömungsrichtung weiter hinten liegende Oberfläche auf dem Drei-

Viertel-Stück. Im Gegensatz zu den anderen Aufnahmen wurde diese mit einer 1200-fachen 

Vergrößerung erzielt. Diese Aufnahme bietet einen Kontrast zwischen glatterer Oberfläche und zwei 

unterschiedlichen Strukturen. In der oberen linken Ecke ist ein verdunkeltes Konglomerat zu erkennen, 

welches wiederum auf nicht katalysatorspezifische Rückstände schließen lässt. Position 1 umfasst ein 

Partikel dieser Gruppe und besitzt nach Tabelle 27 eine Zusammensetzung aus ca. 45,71% Platin und 

45,45% Silizium. Die restlichen Massenprozente setzen sich aus 7,18% Rhodium, 1,13% Eisen und 

0,52% Chrom zusammen. Die Zusammensetzung weist darauf hin, dass es sich wahrscheinlich um 

50 ʈm20,0 kV 13,0 mm x750 SE

1)

2)
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Rückstände des Quarzglases handelt und einen höheren Grad der Verunreinigung als im Vergleich zur 

vorherigen Aufnahme aufweist. Es scheint hier weniger stark verschmolzen mit der Oberfläche, da die 

Auflösung deutlich unschärfer ist. Dies deutet darauf hin, dass die Partikel aus der Ebene herausragen 

und so ein größeres Bruchstück darstellen.  

 

Positionen 2 und 3 bieten einen Kontrast und zeigen auf, dass die Oberfläche nicht homogen strukturiert 

ist. Diese Flächen weisen weder größere Partikel noch die geschmolzenen Strukturen aus dieser oder 

der vorherigen Aufnahme auf. Da die Flächen keine Ähnlichkeit zu verschmolzenen Konglomeraten wie 

in der Abbildung unten links aufweisen, könnte es sich hier um nicht restrukturierte Flächen handeln. 

Die EDX-Messungen bestätigten diese Vermutung, da beide Positionen nahezu die ursprüngliche 

Legierung des Katalysators besitzen. Lediglich 1,04% bzw. 1,55% Silizium werden gemessen. Bei 

Position 2 könnte die linke Kante Spuren von Silizium enthalten. An dieser sind kleine Ablagerungen zu 

sehen. Bei Position 3 bietet die Struktur an der linken Seite möglicherweis ein Grund dafür.  

 

 

Abbildung 90: REM-Aufnahme einer weiteren stellvertretenden Position der Kanal-Oberfläche des Drei-Viertel-Stücks. Die orangenen 

Rechtecke beschreiben die Flächen, die für die EDX-Messungen ausgewählt wurden. Die Strömung des Gases verlief von links nach rechts. 
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Tabelle 27: Zusammensetzung der Struktur innerhalb der in Abbildung 90 ƎŜȊŜƛƎǘŜƴ wŜŎƘǘŜŎƪŜ ƳƛǘǘŜƭǎ 95·Φ 5ƛŜ !ōƪǸǊȊǳƴƎ αƴΦŘΦά 

ōŜŘŜǳǘŜǘ αƴƛŎƘǘ ŘŜǘŜƪǘƛŜǊǘάΦ 

Element  Position 1  Position 2  Position 3  

wnorm  / %  ʎrel  / %  wnorm  / %  ʎrel  / %  wnorm  / %  ʎrel  / %  

Pt 45,71 3,17 93,84 2,31 92,60 2,42 

Rh 7,18 3,48 5,12 3,85 5,85 3,62 

Si 45,45 3,31 1,04 5,13 1,55 4,45 

Fe 1,13 7,18 n. d. --- n. d. --- 

Cr 0,52 11,97 n. d. --- n. d. --- 

 

 

Die dritte REM-Aufnahme zeigt einen axial-zentrierten Punkt der Kanal-Oberfläche auf dem 

Komplementärstück (Abbildung 91). Neben den kieselförmigen Strukturen der vorangegangenen 

Flächen scheinen hier ebenso längliche Formen bzw. Rillen vorhanden zu sein. Die Richtung der Formen 

zeigt jedoch nicht in Strömungsrichtung bzw. in eine konsequente Richtung, weswegen 

strömungsspezifische Einflüsse oder der Bohrung auszuschließen sind. Demnach scheint die Richtung 

arbiträr. Zudem weist die Oberfläche zwei größere Spalte auf. Einer verläuft mittig von oben nach unten, 

der andere nahezu orthogonal zum vorherigen liegend im linken unteren Bildabschnitt. 

 

Die EDX-Messung der Gesamtfläche besitzt eine ähnliche Zusammensetzung zu den in Abbildung 89 

vermessenen Strukturen. Hier ist jedoch der Anteil an Silizium wesentlich geringer, mit 4,45% jedoch 

weiterhin signifikant. Dies ist nicht gesamtheitlich der Fall, da die Positionen 1 und 2 strukturell 

unterschiedlich sind, welches sich ebenfalls in der Zusammensetzung der Oberfläche ausdrückt. 

Position 1 umfasst die länglichen Formen. Mit über 90% Platin ist der Grad der Verunreinigung im 

Vergleich zu den vorherigen Aufnahmen geringer, dennoch werden 2,63% Silizium und 1,61% Eisen 

gemessen (Tabelle 28). Der Anteil an Chrom liegt unter der Signifikanzgrenze von 0,5%. Daher ist an 

dieser Stelle ebenfalls von Glas- bzw. Stahl-Rückständen auszugehen. Position 2 wiederum umfasst eine 

glatte Oberfläche und besitzt die ursprüngliche Zusammensetzung der Legierung. Im Gegensatz zu 

Position 2 und 3 der Abbildung 90 ist kein Silizium vorhanden. Dies weist darauf hin, dass vereinzelt 

nicht restrukturierte Flächen auf dem Katalysator vorhanden sind, obgleich der Großteil der Oberfläche 

durch geschmolzene Strukturen bedeckt ist. 
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Abbildung 91: REM-Aufnahme einer stellvertretenden Position der Kanal-Oberfläche des Viertel-Stücks. Die orangenen Rechtecke 

beschreiben die Flächen, die für die EDX-Messungen ausgewählt wurden. Die Strömung des Gases verlief von links nach rechts. 

 

Tabelle 28: Zusammensetzung der Struktur innerhalb der in Abbildung 91 gezeigten Rechtecke und der Gesamtfläche mittels EDX. Die 

!ōƪǸǊȊǳƴƎ αƴΦŘΦά ōŜŘŜǳǘŜǘ αƴƛŎƘǘ ŘŜǘŜƪǘƛŜǊǘάΦ 

Element  Gesamtfläche  Position 1  Position 2  

wnorm  / %  ʎrel  / %  wnorm  / %  ʎrel  / %  wnorm  / %  ʎrel  / %  

Pt 87,97 2,37 90,78 2,37 95,31 2,41 

Rh 4,44 3,83 4,47 3,91 4,69 3,86 

Si 4,45 3,60 2,63 3,89 n. d. --- 

Fe 2,13 3,69 1,61 4,28 n. d. --- 

Cr 1,01 5,54 0,50 9,32 n. d. --- 

 

 

Warum gewisse Stellen nicht verunreinigt oder restrukturiert sind, kann nicht definitiv erläutert werden. 

Denkbar wäre, dass diese in Strömungsschatten liegen und daher keine Reaktion stattgefunden hat. Im 

Falle der Oberfläche in Abbildung 91 könnte der Spalt in der Mitte der Aufnahme ein Grund dafür sein. 

Möglicherweise befindet sich rechts des Spalts eine Erhebung, die das Fluid um die Stelle der Position 2 

leitet. Dies bleibt jedoch eine Hypothese. 
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Im Kontext der möglichen Verunreinigungsursachen auf der Katalysator-Oberfläche können ebenfalls 

Hypothesen aufgestellt werden. Beginnend mit den Silizium-Rückständen, die durch das Quarzglas der 

Kapillare entstehen. Bei Betrachtung der Lichtmikroskop-Aufnahmen wurde bereits postuliert, dass 

Quarzglas-Bruchstücke zwischen der Kapillare und dem Katalysator-Hohlzylinder zu Verformungen am 

Eintritt geführt haben könnten. Dies könnte auch einen Hinweis auf die Silizium -Verunreinigungen 

liefern. Durch die permanenten thermischen und mechanischen Einflüsse auf die Kapillare könnte die 

Spitze dieser abgebrochen oder angerieben worden sein, sodass Partikel entstehen und in den 

Katalysator gedrückt werden bzw. strömen. Die staubartigen Kristalle könnten folglich auf die 

Katalysator-Oberfläche getragen worden sein und dort als Impfkristall für volatile Spezies agiert haben. 

Dies würde zudem erklären, warum die gemessenen Stellen nicht vollständig aus Glas bestehen, da sich 

Platin und Rhodium auf den Partikeln abgelagert haben. Eine andere Möglichkeit wäre, dass die 

Kapillare während der hohen Temperaturen schmilzt bzw. die Dichte verringert wird. Dies ist wiederum 

als unwahrscheinlich zu betrachten, da keine eingesetzte Kapillare von innen angeraut oder verformt zu 

sein schien. Zudem ist der Transformationspunkt für Quarzglas nicht bei Temperaturen bis zu 1000 °C 

erreicht. Falls ein Schmelzprozess stattgefunden hätte, müsste dies an der Innenfläche der Kapillare zu 

erkennen gewesen sein. Demnach ist der erste Ansatz als wahrscheinlicher zu postulieren. 

 

Die Stahlrückstände können ebenfalls durch mehrere Phänomene entstanden sein. Zunächst ist der 

Prozess des Herausschneidens des Katalysators am Ende der Betriebszeit zu nennen. Dadurch können 

Stahlspäne der Sägeblätter auf die Oberfläche gelangt sein. Diese wären jedoch in den REM-Aufnahmen 

sichtbar. Da die untersuchten Oberflächen vorwiegend keine großen Strukturen aufweisen und falls 

überwiegend aus Quarzglas bestehen, ist dies auszuschließen. Eine weitere Hypothese wäre, dass ein 

Abtrag der Stahlwand des Mantels den Grund für die Verunreinigung darstellt. Dies könnte 

beispielsweise beim Einsetzen der Kapillare in den Stahlmantel geschehen. Dadurch, dass die Kapillare 

passgenau in den Stahlmantel eingeführt wurde, könnten kleine Stahlpartikel durch Reibung an der 

Wand abgelöst worden sein. Diese könnten sich wiederum zwischen Kapillare und Katalysator befunden 

haben und auf die Oberfläche des Katalysators transportiert worden sein. Aufgrund der geringen 

Massenanteile an Eisen und Chrom ist keine Unterscheidung zwischen den unterschiedlichen Stahltypen 

der Säge und des Reaktormantels möglich. Dadurch kann die vorherige These nicht ausgeschlossen 

werden. Demnach sind beide Thesen plausibel, wobei letztere naheliegender erscheint, da keine 

größeren Stahlrückstände auf der Oberfläche gefunden wurden. 
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P Zusätzliche Informationen zu Messungen der selektiven Reduktion 
 

Elementbilanzen bzw. Umsatz und Selektivitäten der in Abbildung  56 gezeigten Messung 

 

Abbildung 92: Elementbilanzen der Messung in Abbildung 56 in Kapitel 5.6.2. Die Elementbilanzen wurden aus den berechneten 

Stoffmengenströmen der einzelnen Spezies berechnet. Messbedingungen: N˒H3 = 5%; N˒O = 5%; ˒ O2 = 12%; ˒ Ar = 76%; ˒ He = 2%;  

Tvor = 250 °C; Tmtl = 400-950 °C; pop = 4 bar; ±л = 54,89 Ls h-1. 

 

 

Abbildung 93: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Die Abbildung zeigt die berechneten Ammoniak-Umsätze und 

Selektivitätsmuster der in Abbildung 56 gezeigten Messung einer Manteltemperatur-Variation zwischen 400 und 950 °C. Der Fokus liegt 

wiederum auf dem Temperaturbereich zwischen 600 und 950 °C. Die Elementbilanzen (Abbildung 92) schließen mit ±20%. 

Messbedingungen: ˒ NH3 = 5%; ˒ NO = 5%; ˒ O2 = 12%; ˒ Ar = 76%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 400-950 °C; pop = 4 bar; ±л = 54,89 Ls h-1. 
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Variation der Strömungsgeschwindigkeit  

 

Abbildung 94: Messung im Blindreaktor-Aufbau ohne Katalysator. Die Abbildung umfasst die gemessenen Volumenanteile einer Variation 

der Strömungsgeschwindigkeit in der beheizten Kapillare zwischen 6 und 16 m s-1 mit einer Zusammensetzung von 5 Vol.-

% Stickstoffmonoxid, 5 Vol.-% Ammoniak, 12 Vol.-% Sauerstoff, 2 Vol.-% Helium und Argon als Ballastgas. Die Manteltemperatur wurde 

bei 800 °C und der Prozessdruck bei 4 bar konstant gehalten. Abbildung a) zeigt die relevanten Volumenanteile der Edukte, b) beinhaltet 

das entstehende Wasser, Stickstoff und Lachgas. Die Elementbilanzen schließen mit ±15%. Messbedingungen: N˒H3 = 5%; N˒O = 5%;  

O˒2 = 12%; ˒ Ar = 76%; ˒ He = 2%; Tvor = 250 °C; Tmtl = 800 °C; pop = 4 bar; ±л = 41,16-109,77 Ls h-1. 
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