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Zusammenfassung

Die Validierung eines kinetischen Modells fur die Ammoniak-Oxidation stellt aufgrund der harschen
Reaktionsbedingungen mit Temperaturen bis zu 950°C und erhdhten Driicken weiterhin eine
Herausforderung dar. Die zugrundeliegenden, experimentellen Messungerwurden bisher ausschlie3lich
im Niedrigdruckbereich oder bei niedrigeren Temperaturen durchgefiihrt. Diese Arbeit evaluiert in dem
Kontext ein Reaktorkonzept mittels kombinatorischem Ansatz ausSimulation und Experimenten bei
technisch relevanten Bedingungen Zur Vereinfachung deslokalen Massentransferswurde ein laminares
Stromungsrohr mit katalytischer Wand als Reaktorgeometrieeingesetzt Mittels CFD-Simulation konnte
nachgewiesen werden, dass sich zum einen ein laminares Stromungsprofil vor dem Reaktoaum, zum
anderen keine signifikanten Temperaturgradienten ausbilden. Auf dieser Basis wurde eine methodische

Evaluierung in vier Schritten durchgefiihrt.

Zunachst wurde die thermische Stabilitat der jeweiligen Spezies Ammoniak, Stickstoffmonoxid und
Lachgas untersucht.Im Falle des Ammoniaksist eine ausschlief3lich katalytische Aktivitat festzustellen.
Stickstoffmonoxid wiederum zeigt keine Zersetzung®rscheinungen Dem entgegen zersetzt sich.achgas
sowohl katalytisch als auchin der Gasphase,jnsgesamtbis zu 2%. Ammoniak fordert den Zerfall um das

teils Sechsfache, wahrend Sauerstoff und Stickstoffmonoxickeinen Einfluss haben

Eine erste Messungder Ammoniak-Oxidation zeigt, dass das Reaktorkonzept Experimente unter
Teilumsatz ermdglicht. Der Vergleich zur Simulation weist jedoch darauf hin, dass eine signifikant hohe
Stickstoff-Selektivitat und ein erhéhter Ammoniak -Umsatz gemessen wurden. Obgleich diese Aspeét
ebenfalls bei Parametervariationen der Temperatur, des Drucks, der Verweilzeit im Reaktorraum und
dem Verhaltnis Ammoniak zu Sauerstoff zu verzeichnersind, kdnnen jeweils reaktionstechnische Trends
abgeleitet werden. Die Diskrepanz zwischen Experiment und Simulationist in geringem Mal3e auf eine
Blindaktivitat des Reaktors zurlickzufiihren. Eine weitere Quelle istdie in operandoRestrukturierung des
Katalysators, die anhand einer GeometrieStudie mittels CFD-Simulation untersucht wurde. Aus dieser
ging hervor, dass eine prozessbezogene Restrukturierung des Katalysators einen marginalen

Umsatzanstieghervorrufen kann.

Die dritte und am meisten zugewichtende Ursachestellt die selektive Reduktion von Stickstoffmonoxid
mit Ammoniak da. Hierbei ist festzuhalten, dass die nichtkatalytische, selektive Reduktion zwar im
Reaktar stattfindet, jedoch im Vergleich zur katalytischen, in der DownstreamStrecke lokalisierten
Reaktion zu vernachlassigen ist. Eine Quantifizierung von letzterer war aufgrund einer Limitierung der

Auswerteroutine nicht moglich.




Eine weitere Limitierung ist die Beschaffenheit des Katalysators tber die ReaktorlaufzeitDieser war am
Ende der Arbeit verformt und der Reaktionskanal deutlich verkirzt. Die Untersuchung der Oberflache
mittels REM und EDX wies ebenfalls darauf hin, dass keine fiir die Reaktion charakteristische
Restrukturierung vorhanden war. Vielmehr enthielt die Oberflache eingeschmolzeneQuarzglas und
Stahl-Partikel. Eine Aussage Uber denZeitpunkt der Verformung bzw. der Ablagerungen kann nicht

getatigt werden.

Obgleich der Restriktionen, konnte aus der Arbeit ein Reaktionsnetz der AmmoniakOxidation aufgebaut
und lokal differenziert werden. Die relevante Bildung von Stickstoff ist auf vier relevante Reaktionspfade

zurlckzufuhren, von denen die katalytische, selektive Reduktion tberwiegt.




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 pressure. 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 experimensg at technically
relevant conditions. To simplify the local mass transfer, a laminar flow tubular reactor with catalytic wa |l
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 decomposeswithin the gas phase, but also on the
catalyst surface (overall up to 2%) . This can be enhanced by Ammonia by a factor ofup to around six.

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

A first measurement of the Ammonia Oxidation showsthat 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 a&pect 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 thein
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.
Experimentsclarify that the non-catalytic selective reduction takes place, but in comprison the catalytic
selective reduction within the downstream section is more pronounced. A quantification of the latter

reaction was not possible due toa 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 nocharacteristic restructuring shapes In fact, the surface included smelted quartz

glass and steel particles. An exact time of deformation or deposition @annot 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 Weltbevolkerung die Zahl von acht Milliarden Menscheri!! und
verzeichnet weiterhin ein stetiges Wachstum/? Infolgedessensteigt der globale Bedarf an Nahrungs
mitteln und demzufolge synthetischem Dlinger, in welchem Nitrate neben phosphor und kaliumhaltigen
Komponenten die substanzielle Basis formen.B! Als Ausgangsstoff der Herstellung stickstoffhaltiger
Dungemittel dient die Salpetersaure, die unter anderem dadurch zu den grof3ten Plattformchemikalien
mit einer globalen Kapazitat von ca. 67 Mio. t a® (erwartet fir 2024) ¥ zahlt. Seit Anfang des
20. Jahrhunderts wird groRtechnisch das OstwaldVerfahren fiir die Salpetersaurgproduktion genutzt,
in dem die Oxidation von Ammoniak zu Stickstoffmonoxid die erste Prozessstufe darstellt. Trotz einer
hohen Selektivitdt von bis zu 98% zu Stickstoffmonoxid entstehen unerwinschte Nebenprodukte wie
Stickstoff und Distickstoffmonoxid.® Deren Reduktion ist aus 6konomischer und auch 6kologischer
Perspektive erstrebenswert. Letzteres bezieht sich auf daBistickstoffmonoxid, auch Lachgasgenannt,
welches als Treibhausgas mit einen 273-fachen Global Warming Potential (GWP) im Vergleich zu
Kohlenstoffdioxid in der Atmosphare wirkt. 8! Spatestens seit der Ratifizierung des KyoteProtokolls
19971 ist die Reduzierung der Lachgasemissionen zu einem globalen Ziel erklart worden ung unter
weiterhin steigender Konzentration in der Luft,® Teil der Entwicklung der chemischen Industrie hin zur
Klimaneutralitat. Die Bildung von Stickstoff ist auf der anderen Seite aus 6konomischer Sicht zu
vermeiden. Als Ausgangspunkt der Wertstoffkette wird dieser mithilfe des Haber-BoschVerfahrens
energieintensiv, tUber ein Prozent des weltweiten Energiebedarfsnutzend,® fixiert. Daher ist eine
Effizienzsteigerung der Ammoniak-Nutzung als Plattformchemikalie umso relevanter. Zur Optimierung
der Ammoniak-Oxidation wurden in den letzten Jahrzehnten Erneuerungen auf primarer, sekundarer
und tertiarer Ebene des Prozessesgingefihrt. Unter anderem hat auf zuletzt genannter die Entwicklung
von Endof-PipeKatalysatorsystemen die prozessbedingten Lachgasemissionen durch Reduktion zu
Stickstoff drastisch minimiert.® Auf sekundarer Ebeneist das Einsetzen speZischer Katalysatoren zur
thermischen Zersetzung des Lachgase®der die Verlangerung der Brennerkammer zu nennent
Dennoch bleibt eine primare Prozessoptimierung der AmmoniakOxidation erstrebenswert. Hier haben
sich jedoch vornehmlich empirische Verbesserungen wie @ Einfihrung von Platin/Rhodium -

Legierungen oder derEinsatz gestickter an Stelle gewebter Netze etabliert.!]

Fur die Entwicklung neuer Katalysatorsysteme bietet sichein kombinatorischer Ansatz ausExperiment
und Simulation durch die Etablierung der CFD-Simulation als kostengiinstiges und effizientesWerkzeug
an. Bei letzterem stoR3t dieser Ansatz jedoch ati eine Wissensliickeim kinetischen Mechanismus der
Ammoniak-Oxidation. Aufgrund der harschen Prozessledingungen wurden kinetische Modelle bisher

anhand von experimentellen Daten im Niedrigdruckbereich oder bei niedrigen Temperaturen aufgestellt




und validiert. Demzufolge wurde der Aspekt der Stofftransportlimitierung umgangen und die
kinetischen Daten fur den prozessrelevanten Bereichteils extrapoliert.*2-14 In dieser Arbeit wird ein
Reaktorkonzept zur Vermessung der AmmoniakOxidation bei industriell relevanten Bedingungen und

Teilumséatzen vorgestellt und evaluiert.




2. Stand derTechnik

2.1. Industrielle AmmoniakOxidationim Kontextdes OstwaldVerfahrens

2.1.1. Ostwald-Verfahren

Das OstwaldVerfahren wurde Anfang des 20. Jahrhunderts von Wilhelm Ostwald patentiert und dient
bis heute als etablierter groRtechnischer Prozess zur Herstellung wn Salpetersaure®® Als Ausgang-
komponente dient Ammoniak, welcher Uber drei Verfahrensschritte zur Salpetersdure umgewandelt

wird. Die prozessubergreifende Gleichungdes OstwaldVerfahrensist in Gl. 2.1 zusammengefasst®l

NH;+ 20O Y HNO;3; + H .0 3‘RH0298 = -330 kJ mol?t &7 (2.1)

Den ersten Prozessschritt stellt dabei @ Oxidation des Ammoniaks zu Stickstoffmonoxid in
sauerstoffreicher Atmospharedar (Gleichung 2.2). Die stark exotherme Reaktion verlauft katalytisch
hochselektiv (bis zu 98%) an Pt/Rh-legierten, gestrickten Netzen*® Durch Temperaturen zwischen 800
und 950 °C herrscht an den Katalysatometzen eine Stofftransportlimitierung. Dennoch reichen
Kontaktzeiten unter 1 ms aus, um einen vollstiandigen Umsatz des Ammoniaks zu erreichef® Der
Reaktionsdruck ist wiederum je nach Prozesstypunterschiedlich und kann im Falle einer Mono-Pressure

Anlage bis zu 12bar betragen.%

4NH;+50,Y 4NO+6H:,0 3rH%¢s = - 227 kJ mol* 7] (2.2)

Nachder Oxidation des Ammoniaks wird der Prozessstrom bis auf Temperaturen von 40 C herabgekiihlt
und dasentstandene Stickstoffmonoxidin der Gasphasezu Stickstoffdioxid oxidiert (Gleichung 2.3). Bei
dieser Reaktion verschiebt eine niedrigere Temperatur kontrér zur vorangegangenen Ammoniak-
Oxidation, das Gleichgewichtauf die Seite der Produkte Daflr verdeutlichend seien Gleichgewichts-
konstanten von 0,16 bei 800 °C und 1 bei 25 °C genannt.l!”]

2NO + 0,z 2NO;, 3rH%gs = - 57 kJ molt 117 (2.3)

AnschlieRend wird das Stickstoffdioxid, als Monomer oder Dimer vorliegend, in Wasser absorbiert und
formt nach Gleichung2.4 das Produkt Salpetersaure®® Der Prozessdruck ist hier unter anderem
entscheidend. Wahrend bei niedrigeren Driicken bis zu 6 bar die grof3te Ausbeute prozessubergreifend

erreicht wird, ist die Absorption bei Driicken Uber 10 bar begtinstigt.




3 NO,; + H 0 Y 2 HNO3; + NO 3‘RH0298 = - 46 kJ mol?t 17 (2.4)

Aus diesem Grund wird bei der Anlagenkonzeptionierung vornehmlich das Dual-PressurePrinzip
angewendet und der Prozessdruck vor der Absorptionskolonnevon 4-6 auf 10-14 bar durch ein
KompressorSystem angehoben. Dem gegentuber wird der Druck in Mono-PressureAnlagen vom
Ammoniak-Brenner bis einschlie3lich der Absorptionskolonne im Bereich zwischen 7 und 12bar
konstant gehalten.*® Dies hat zwar den Vorteil, dass die Investitionskosten aufgrund des Wegfalls der
Kompresoren geringer ausfallen. Jedoch sorgt der hdhere Druck in der AmmoniakOxidation fir eine
geringere Produktion an Stickstoffmonoxid und folglich Salpetersdure. Daher gestaltet sich die Wahl des
Prozesstypsals Abwagung zwischen Investitions und Betriebskosten, da der erhdhte Druck dielLeistung
des Katalysatos starker beansprucht Diese Abschatzunghrt dazu, dass in Nordamerikameist Anlagen
mit einer Prozessstufe errichtet werden, wahrend in Europa das Dual-PressureKonzept marktftihrend

ist.l28l

2.1.2. Prozessbedingungen der Ammonidkxidation

Um die Vor- und Nachteile der beiden Konzepte in Kontext der AmmoniakOxidation zu setzen, werden
die spezifischen Prozessbedingungen imabelle 1 aufgezeigt. Durch héhere Driicke kann beispielsweise
eine starkere Katalysatorladung und dadurch ein gro3erer Durchsatz erreicht werden. Dies féllt jedoch
zu Lasten der Betriebsdauer, da die gro3ere Last einen vermehrten Katalysataustrag generiert und so
die Lebensdauer des Katalysators verringert wird Ein weiterer Aspekt ist die Anzahl der Netze im
Katalysatorpaket. Ein héherer Prozessdruckverringert den Umsatz an einer Netzschicht, weswegendie
Netzanzahl auf bis zu 50 erhdht wird, um Vollumsatz in der Brennerkammer zu erreichen® Zudem
verringert sich die Ausbeute an Stickstoffmonoxidmit steigendem Prozessdruck® Gleichzeitig ist jedoch
die Netztemperatur grof3er. Der Anteil an Ammoniak wird demnach verringert, um die Temperatur nicht

signifikant groRer werden zu lassen/*®!




Tabellel: Prozessbedingungen der Ammoni@kidation aufgeteilt in NiedrigMittel- und HochdruckAnlagen/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
Anstromgeschwindigkeit /m s 0,4-1,0 1-3 2-4
Katalysatorladung / tnus m2d? 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 /% 97-98 96,0-96,5 94,5-95,0
Katalysator -Austrag /gt * 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 Folgeeaktionen derAmmoniakOxidation

Parallel reaktionen der Ammoniak -Oxidation

Innerhalb des Ammoniak-Brenners kdnnen unerwiinschteParallelreaktionen zu Stickstoff und Lachgas
stattfinden, deren Ausbeute je nach Prozessbedingungen wie Druck oder Katalysattemperatur

variieren.

Im technisch relevanten Temperaturbereich (Gber 800°C) fihrt ein erhdhter Prozessdruckzu einer
Steigerung der Stickstoffbildung (Gleichung 2.5) und reduziert sogleich die Stickstoffmonoxid-
Ausbeute?l Eine Temperaturerhhung verringert wiederum die Stickstoffselektivitat. Zwar ist die
Bildung von Stickstoff bei Temperaturen um 900 °C beispielsweise thermodynamisch beglinstigtywenn
Ammoniak nicht-katalytisch reagiert.*s! Dies fallt jedoch aufgrund des Vollumsatzes im industriellen
MaRstab nicht ins Gewicht!?? 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. 24
ANH3+30,Y 2N2+6H:20 3rH%gs = - 315 kJ mol* 17 (2.5)

Im Temperaturbereich zwischen 300 und 600 °C steigt zudem die Selektivitdt 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 dber 90€C jedoch fir reduzierte

LachgasSelektivitaten. Zudem verschiebt ein niedrigerer Prozessdruck die Ausbeute Richtung




Stickstoffmonoxid und reduziert so die LachgasEmissionen Prozessbezogerbeinhaltet dies obgleich

den Nachteil eines verringerten Durchsatzs!*!

4NH3+402Y 2N0+6H:0 3rH%gs = - 368 kJ mol* (7 (2.6)

Thermische Stabilitdt der Komponenten

Eine weitere Kategorie der unerwinschten Reaktionen innerhalb der Prozessstufe der Ammoniak
Oxidation ist die thermische Zersetzung der Stickstofkomponenten Ammoniak, Stickstoffmonoxid und

Lachgas Die grof3technische Relevanz ist jedoch unterschiedlich.

Ammoniak zerféllt nach Gleichung 2.7 zu Stickstoff und Wasserstoff und kann sowohl in der Gasphase
bei erhohten Temperaturen?® als auch katalytisch auf der PlatinOberflache zersetzt werden. Bei
letzterem reichen bereits Temperaturen von 300°C?4 Zudem ist die katalytische Reaktion auf Eisen
Oberflachen bei unterschiedlichen Bedingungen nachgewiesen, so dass Stahl ebenfalls katalytisch aktiv
sein kann?®! Bei Anwesenheit von Sauerstoff spielt die thermische Zersetzung des Ammoniaksbgleich

keine Rolle, da die vorherig gezeigten Oxidationsreaktionen kinetisch bevorzugt sind.?®!

2NHsY N2+3H, 3rH %05 = + 92 kJ mol L [7] (2.7)

Lachgaswird bei hohen Temperaturen als metastabil eingestuft und zersetzt sich zu Stickstoff und
Sauerstoff. Platin besitzt zwar eine katalytische Wirkung/?®! die Reaktion findet jedoch vornehmlich in
der Gasphase ab Temperaturen von 850C statt®® Dies wird zum Beispiel dafir genutzt, die
prozessbhezogene LachgaEmission durch die Verlangerung des AmmoniakBrenners zu reduzieren*!
Eine weitere Moglichkeit die LachgasZersetzung zu begiinstigen, ist die Anwesenheit von Wasser oder

Wasserstoffl?!

2N0Y 2N+ 0> 3rH%9s = - 161 kJ mol? (2.8)
Des Weiteren gibt es Nachweise thermischer Zersetzung von Stickstoffmonoxid bei Temperaturen ab
850 °C und Atmospharendruck (Gleichung 2.9).B% GroRtechnisch wird daher der Prozessstromnach
dem Brenner auf unter 400 °C abgekiihlt, um die Zersetzung zu Stickstoff und Sauerstoff kinetisch zu

hindern. 7]

2NOY N2+ O 3rH%9s = - 90 kJ mol? 7] (2.9)




Folgereaktionen der selektiven Reduktion _ von Stickstoffmonoxid

Abseits der aufgezeigten Parallelreaktionen kann Stickstoff aul3erdem 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 NO«-Emission im Abgasstrom derAbsorptionskolonne in sogenannten

DeNO-Verfahren genutzt. [t

Selektive katalytische Reduktion (SCR):

Die Hauptreaktion der SCR umfasst die &quimolare Reaktion von Stickstoffmonoxid und Ammoniak mit
Sauerstoff zu Stickstoff und Wasser. Im Gegensatz zu den vorherig erlauterten Reaktionen lauft die
Reaktion vornehmlich bei Temperaturenzwischen 260 und 455 °Ckatalytisch ab. Unterhalb des Bereichs

findet die SCR ebenfalls statt, verlauft jedoch langsamer3

ANO+4NH3z+02Y 4N+ 6H:20 3rH%0s = - 408 kJ molt 7] (2.10)

Anstelle des Stickstoffmonoxids kannzudem Stickstoffdioxid als Reaktand dienen Dabei ist sowohl ein

Reaktionspfad mit (2.11) als auchohne Sauerstoff (2.12) nachgewiesen

2NO2;+4NH3+0,Y 3N2+6H:0 (2.11)

6NO,+8NHsY 7N+ 12H,0 (2.12)

Es besteht zudem die hypothetische Moglichkeit, 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.®? GroRtechnischwerden meist Vanadium/Tantal -Oxide fiir die SCReingesetzt®Y Als katalytisch
aktiv gelten zudem eiserhaltige Oxide®®® oder Zeolithe®*, aber auch Platin®® und Rhodium. Bei
Letzteren besitzt Rhodium laut PEREZRAMIREZ et al. eine hohere Aktivitat.® Mechanistisch wird
postuliert, dass der adsorbierte Ammoniak nachGleichung 2.10 mit Stickstoffmonoxid und Sauerstoff

aus der Gasphaseeagiert.*”

Selektive nicht -katalytische Reduktion (SNCR):

Im Gegensatz zur SCR findet die selektive nichikatalytische Reduktion in der Gasphase sitt,®! verlauft
aber ebenfalls nach Gleichung2.10.58 Des Weiteren ist esauch moglich, dass die Stochiometrie des
Stickstoffmonoxids und des Sauerstoffs gesenkt bzw. erhdht dargestellt werden kann, wonach weniger

Stickstoff entstehen wirde (Gleichung 2.13).




2 NO + 4NH3+202Y 3N+ 6 H-0 (2.13)

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

(Gleichung 2.12). Der Temperaturbereich der SNCR belduft sich in Abhangigkeit der Prozess

bedingungen zwischen870 und 1150 °C. Oberhalb ist die Bildung von Stickstoffmonoxid aus Ammoniak
und Sauerstoff (Gleichung 2.2) kinetisch begunstigt. Unterhalb des Geltungsbereichs ist die fur die SNCR
relevante Ammoniak-Zersetzung zu langsam®Y! Die kinetisch glinstigste Temperatur der SNCRliegt

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

Reaktionstemperatur besitzt.?® 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 fuhren.B® Zudem ist der

SauerstoffPartialdruck als Einflussfaktor auf den Umsatzgrad und die optimale Temperatur zu
nennen.°-4l Des Weiteren kann die Anwesenheit von OH-Radikalen, durch die Bildung von Wasser
entstanden, die Temperatur senken®! Die OH-Radikale reduzieren das Ammoniak zu NH,. Dieses
reagiert als aktive Spezies entweder mit Stickstoffmonoxid zu Stickstoff direkt, oder Stickstoff Uber das

Intermediat NN H.*2

2.2. Katalysatorsystemefur die AmmoniakOxidation

Wie bereits in Kapitel 2.1.1 erwahnt, bilden Netzlagen aus Platin-Rhodium-Legierungen den derzeitigen
Katalysator-Standard der Ammoniak-Oxidation. Seit der erstmaligen Implementierung im industriellen
Mafstab Anfang des 20.Jahrhunderts unterlief der Katalysator lediglich geringfuigige n Anderungen der
Materialzusammensetzung und der geometrischen Form. Diese werdenn den folgenden Abschnitten

naher beleuchtet.

2.2.1. MaterialspezifischeEvolution des Katalysators

Platin galt Jahrzehnte vor der Patentierung des Ostwald-Verfahrensbereits als selektiver Katalysator fir
die Umsetzung von Ammoniak zu Stickstofmonoxid.3! Nach der Patentierung des OstwaldVerfahrens
wurde elementares Platin erstmals grof3technisch eingesetzt.Eine Limitierung, die bereits kurz nach
Einfuhrung des Prozesses erkannt wurde, warder hohe Platin-Austrag. Die wlatile Eigenschaft des
Metalls bei prozessnahen Temperaturen wird durch die Oxidation zu flichtigem Platin(IV)oxid
ausgedriickt, wodurch die Lebensdauer eines Katalysatordimitiert ist.*4 Daher wurde Rhodium als
Legierungselement eingefuhrt, welches zum einen dieStabilitdt der Katalysatornetze férdert. Dadurch
konnte die Anfélligkeit des Katalysatorsgegeniiber mechanischen Stressoren verringertverden. Zum

anderen besitzt Rhodium eine geringere Volatilitdt im Verhaltnis zu Platin und verringert durch die




Legierung den prozessbezogenen Materiaustrag.*4 Zudem besitzt Rhodium katalytische Eigenschaften
fur die Ammoniak -Oxidation.®! Der Anteil von Rhodium beléauft sich prozessabhangigauf 5 bis 10%,
wobei der deutlich héhere Rohstoffpreis im Verhaltnis zum Platin eine wesentliche Rolle spieltund der
materialbezogene Vorteil nicht das 6konomische Interesse Ubesteigt.[*®! Der andere Grund liegt in einer
Stagnation der Stickstoffmonoxid -Ausbeute bei steigenden 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 héchste
Ausbeute der Versuchsreihezu erreichen* Demnach ist es jedoch temperaturabhangig, wann dieses
Wirkungsoptimum erreicht wird. Bei niedrigeren Temperaturen wird beispielsweise ein hoherer

Rhodium-Anteil bendtigt. 21!

Ein weiteres Metall, welches einen inhibierenden Effekt auf die Bildung von volatilem PtO- besitzt, ist
Palladium. Dieses wird in terndren Legierungen mit Platin und Rhodium zur Verlangerung der
Katalysator-Lebensdauereingesetz.*”! In dem Kontext besitzt Palladium die Eigenschaft, Platin(IV)oxid
unter Freiwerden von Sauerstoff auf der KatalysatorOberflache zu binden Daher bietet die
unterschiedliche Legierungszusammensetzung der drei Metalle innerhalb eines Netzpakets
prozesstechnischéVorteile. In den Netzlagen nahe des Ausgangs der Reaktionszonist die Verwendung
von Netzen mit einem hohen Palladium-Anteil fur die Verringerung des Platin-Austrags vorteilhaft.
Zudem verlangert die Bindung des Platirs die Prozessdauer, da dieses wiederum katalytisch aktiv
wirkt. “® Aus diesem Ansatz heraus wurde die sogenannt&etterTechnologie entwickelt und erreichte
anfanglich Platin-Riickgewinnungen zwischen 55 und 70% mit Gold-Palladium-Legierungen? Derzeit
kénnen bis zu ca. 85% des ausgetragen Platins durch Palladiumangereicherte PlatinrRhodium-Netze
aufgefangen werden® Der hohe Riickgewinnungsgrad erlaubtsomit einen hoheren Platin-Anteil in
den ersten Netdagen, welcher eine verbesserte StickstoffmonoxieSelektivitdt bei niedrigeren

Temperaturen hervorruft und so die je nach Prozessbedingungen variierende Einfahzeit verringert. 19!

Uber die vergangenen Jahrzehnte wurdenstets andere Materialien fur die grof3technische Anwendung
innerhalb des Ostwald-Verfahrens vorgeschlagen, die zwar kosten oder leistungsbezogen Vorteile
bieten, obgleich groRtechnisch nicht etabliert werden konnten.®! Ein Beispiel dafir sind Katalysatoren
bestehendaus Cobaltoxiden, die unter anderem durchFUNG et al. diskutiert wurden . Zuletzt scheiterten
diese jedoch an der Desaktivierung bei industriell relevanten Temperaturen® Ein weiterer Ansatz ist
die Nutzung von Lanthan. Hou et al. beispielsweise stellte diesbezliglich fest, dass Perowskite aus
Lanthanmanganat und -vanadat Selektivitdten zu Stickstoffmonoxid zwischen 88 und 95% erzielen
konnen.5¥l PEREZRAMIREZ et al. geben an dass sie keine Bildung von Lachgas feststellen konntef

Eine industrielle Applikation der Katalysatorsystene ist bisher jedoch nicht bekannt.




2.2.2. ProzessbezogenRestrukturierungder KatalysatorOberflache

Wahrend des Einfahrensund des Betriebs des Katalysatos verandert sich die Struktur der Oberflache,
die im Zuge dessen vergroRert wird®> 561 BERGENE et al. hat beispielsweise festgestellt, dass die
Restrukturierung eine VergrolRerung der KatalysatorOberfliche um einen Faktor zehn hervorrufen
kann.B1 Am signifikantesten fallt dieses Phanomen auf den ersten Netzlagen aus und nimmt mit der
Tiefe des Netzpakets ab™® Die Netze bilden bereits nach wenigen Stunden sogenannte Blumenkoh
Strukturen (Abbildung 1). Deren mechanistische Grundlage ist noch nicht vollstéandig erklart, weswegen
unterschiedliche Ansatze mit verschiedener Triebkraft entwickelt wurden.”% 58:5° Ein gleichbleibender
Aspekt sind die signifikanten Rollen der volatilen Spezies Platin(IV)oxid und Rhodium(lioxid. % Der
Ansatz von HANNEVOLD beschreibt den Mechanismus der Restrukturierung als chemische Transport
Reaktion, in der Sauerstoff als Transpormittel agiert. Die volatilen Spezies bilden sich aufgrund
Temperatur-Hotspotsauf der Netzoberflache, die durch Defekte, aber auch reaktionsbedingt entstehen
kénnen. Die gasphasigenOxide werden anschlieBendzu einem sogenanntenCold-Spot eine Flache mit
geringerer Temperatur, transportiert und resublimieren. Dadurch entstehen nach dem Prinzip eines
Impfkristalls die Blumenkohl -Strukturen auf der Drahtoberflache*® Die Geschwindigkeit, mit der die
Blumenkohl-Strukturen ausgebildet werden, hangt vom Legierungsanteildes Rhodiums ab. Ein hdherer
Anteil fihrt aufgrund der geringeren Volatilitat des Rhodium(lll) -oxids erst ab 900°C zu einer

Verlangsamung der Struktur-Ausbildung.’®

SEI 20KV

Abbildungl: REMAufnahme eines gestrickten, restrukturierten Pt/Rletzes mit ausgebildetdlumenkohiStruktur auf der Oberflache.

©Umicore.

Die geringere Volatilitat ist zudem der Grund daflr, dass die Blumenkohl-Struktur einen erhéhten
Rhodium-Anteil, welcher bei einem 95%Pt/5%Rh-Netz lokal bis zu 33% betragen kann besitzt.""

HANNEVOLD et al. postuliert dazu auf Basis einer Studievon Netzen mit 30% Rhodium, dass sich die
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Zusammensetzung der BlumenkohiStruktur dem aquiatomaren Verhéaltnis von 1:1 nahert und dieses
eine Grenze der lokalen Anreicherung darstellt.®®! Die GroRe der Strukturen kann je nach
Zusammensetzung der Legierung bis zu 3Em betragen, wobei der Rhodium-Anteil mit d ieser nicht
korreliert. Die Form der gebildeten Struktur ist wiederum von der Zusammensetzung der Legierung
abhangig. Generell bilden sich zwar blumenkohlartige Strukturen aus/®? jedoch teils verzégert. Reine
Platin-Netze beispielsweise bilden zunachst schuppenartige Formen au8® Ein hoher Rhodium-Anteil
kann auf der anderen Seite zu Schnurrhaar ahnlichen Nadelnaus Rhodium(lll)oxid auf der Oberflache
fuhren, wobei diese vornehmlich in kélteren Abschnitten des Katalysators ausgebildet werden
Dementsprechend ist eine Mischung aus Rhodium(lll)oxidNadeln und Blumenkohl-Strukturen

maoglich. 5]

2.2.3. Geometrische Evolution des Katalysators

Der zweite wesentliche Aspekt der KatalysatorEvolution ist die Geometrie. Beginnend mit Platin in einer
Schwamm:-Struktur bzw. in Pulverform zeigte sich bereits bei der Patentierung des OstwaldVerfahrens
die Geometrie eines Netzes welche in mehreren Lagen geschichtet verden, als vielversprechend®!
Seitdem anderte sich lediglich die Struktur des Netzes von gewebta, orthogonal zueinander stehenden
Drahten (Abbildung 2a) zu einer gestrickten Form (2b). Malf3geblich basierend auf empirischen
Untersuchungen, konnte sich die Strickstruktur aufgrund mehrerer Griinde grof3technisch durchsetzen.
Die dreidimensionale Struktur verursacht beispielsweise kleinflachigere Stromungsschattertt® wodurch
die katalytisch verfligbare Oberflache vergroRertwird .81 Zudem sorgt die Struktur fur eine homogenere
Temperaturverteilung und dadurch eine effizientere thermische Belastungsverteilungauf dem Netz.[*®!
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.,“s da die
Wahrscheinlichkeit von thermischen Hotspotsdurch die Geometrie und dadurch die Bildung volatiler

Spezies verringert wird.[t% 48
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Abbildung2: Gegenuiberstellung von REMifnahmen eines gewebten (a) und eines gestrickten (b) P&hes fur die industrielle

AmmoniakOxidation.Die Aufnahmen wurden vor der Inbetriebnahme angeferfigimicore.

2.2.4. Einfluss desStofftransportsauf die Katalysatoleistung

Die gestrickte Geometrie sorgt nicht nur fur eine gleichmafigere Belastungdes Katalysatorsystems
sondern hat ebenfalls iber Parameter wie die Maschenweiteeinen Einfluss auf das Selektivitatsmuster
und dadurch die Ausbeute an Stickstoffmonoxid®® Die Relevanz des Stromungsprofils auf die am
Katalysator stattfindende Ammoniak-Oxidation und ihre Komplexitat wird daher nachfolgend diskutiert.

Hier ist jedoch zu erwéhnen, dass die meisten Untersuchungen an glatterDrahten durchgefiihrt wurden,

da die Beurteilung realer Netzstrukturen bzw. restrukturierte Drahte weitere Komplexitaten bergen

(Kapitel 2.3). 64 651

Die Ammoniak-Oxidation ist wie bereits aufgezeigt ein stofftransportlimitierter Prozess.®®! Dadurch
besitzt der Stofftransport um den Katalysator herum einen signifikanten Einfluss.f”! Um Korrelationen
zwischen lokalen Phdnomenen und der globalenLeistung eines Katalysators zu schlief3en, wurden
mehrere Studien mithilfe von CFD-Simulation durchgefiihrt. Diese kénnen 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 Drahtabstdnde. Um die
Komplexitdt beider Ebenen effizient darzustellen, wird der Stofftransport anhand lokaler

Massentransferkoeffizientenbeschrieben!®

Um einem Draht herum entsteht ein Konzentrationsgradient, dessen Darstellung wichtige Auskinfte
Uber das lokale Selektivitatsmuster liefert®® Aufgrund des erhohten Massentransfers auf der in
Stromungsrichtung stehenden Vorderseite eines Drahtes ist die Selektivitdt zu Nebenprodukterwie
Lachgasdort héher als im Stromungsschatten(Abbildung 3).1¢ Daher verlauft die Korrelation zwischen

Drahtdurchmesser und LachgasBildung proportional zueinander. Die simulative Arbeit von WISER in

12



der der Anstromwinkel und die Drahtdicke variiert wurde, bestatigt dies. Demnach vergrof3ert sich der
frontale Staupunkt und die lokale Selektivitat zu Lachgaswird erhgoht. Dem einhergehend verlauft der
lokale Umsatz an Ammoniak, der durch die VegréfRerung der frontalen Anstromflache steigt und daher
ein Abwagen zwischen Umsatz und Selektivitat hervorruft!®s! Die Selektivitat der Nebenprodukte nimmt
bei Betrachten der Drahtoberflache hin zum Stromungsschatten des Drahtesab und ist in diesem
aufgrund der hdheren Verweilzeit des Gasesninimal . Dass ein axialer Gradient auf der Drahtoberflache
herrscht, wurde durch POTTBACKERet al. mithilfe einer durch eine Netzlage verlaufende Kapillare zudem

experimentell bewiesen % 70

S\IZO
max [ min
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Abbildung3: Schematische Darstellung emeinzelnen Drats. Das Gas stromt von links nach rechts. Die Kontur zeigt die Lachgas

Selektivitat, wobei gelb eine maximale und blau eine minimale Selektivitat affzeigt

Der Stromungsschatten ist (bertragen auf die Geometrie einer Netzlage essenziell. Dieser fuhrauf dem
unmittelbar folgenden Draht zu einem kleineren lokalen Massentransferkoeffizienten Bei geringerem
Drahtdurchmesser ware die integrale LachgasSelektivitat zwar kleiner, die Frage nach dem Umsatz und
daher die Auswirkung auf die Katalysatoreistung stellt sich dennoch®® Ein weiterer Punkt ist der Draht-
zu-Draht-Abstand innerhalb einer Netzlage. Bei grol3erem Abstand herrschteine niedrigere globale
LachgasSelektivitat. Dies wirde zudem bedeuten, dass der Druckverlust innerhalb eines gesamten
Netzpakets geringer und somit aus grofRtechnischer Perspektive erstrebenswert waré! Andererseits
kann der grol3ere Drahtabstand zu einem grof3eren Massentransferkoeffizientenam Draht fihren und
so die Reaktion beschleunigen, gleichzeitig die Kontaktzeitjedoch verringern.’? Dieser Aspekt kann
ebenfalls Kanal-Effekte innerhalb des Netzpakets hervorrufen. Hierbei bilden sich axialeSchachtedurch
die Netzlagen und fuhren aufgrund der Beschleunigung des Gases zu einer erhdhten Geschwindigkeit
und zu einer vermehrten Produktion an Nebenprodukten 8! Die Wahrscheinlichkeit, dass solche Kanale

gebildet werden, ist jedoch bei gestrickten Netzen deutlich geringer als bei gewebten Modellen.
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2.3. CFDBSimulation vonstrukturierten Oberflachen

Wie Kapitel 2.2.2 aufgezeigt, kann eine restrukturierte Katalysator-Oberflache den lokalen
Massentransfer und somit die Katalysatoteistung signifikant beeinflussen. Um ein Verstandnis fur 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-Oberflachen®®! Generellist die Simulation von restrukturierten

bzw. rauen Oberflachen obgleich in unterschiedlichen Fachgebietenwie beispielsweise makroskopisch
in der urbanen Panung,[”® aber auch in nanoskaligen Poreff* von Interesse.Dieses Kapitel diskutiert

zwei Ansatze, namentlich die Simulation einer unregelméaRigen und einer repetitiven Struktur.l”®

Ersteres bezieht sichmeist auf komplexe Oberflachenstrukturen, die unter anderem durch Computer-
Tomographie digitalisiert und in eine CFD-Simulation implementiert wurden. Diese Ansatz bietet den
Vorteil der exakten Oberflachenstruktur und die Mdglichkeit, lokale Unterschiede wie beispielsweise
StrukturgroRe oder -form zu betrachten.[”® Die Simulation steht jedoch in Abhangigkeit des Detailgrads
der Oberflache und kann, je nach GréRe des Modells erheblichen Rechenaufwand bendtigenl’s 761
Dadurch entsteht eine Abwéagung zwischen Feinheit des Rechengittersund Rechenzeit BussEet al.
konnten durch die Simulationen von rauen Wand-Oberflachen feststellen, dass die Feinheit des
Rechengitters einen erheblichen Einflussauf die Darstellung der Turbulenz an der Oberflache haben
kann. Dadurch kénnte das Stromungsprofil nahe der Oberflache unzureichend berechnetind somit der

Massentransfer falsch beschriebersein.l”®!

Ein Beispiel im Kontext der Ammoniak-Oxidation stellt die Arbeit von WISER dar. In dieser wurde die
Oberflachenrestrukturierung eines einzelnen Drahtes untersucht Der Fokus lag hierbei auf dam Einfluss
der Blumenkohl-Strukturen auf den lokalen Ammoniak-Umsatz bzw. das Selektivititsmuster. Im
Vergleich zur Simulation eines glatten Drahtes konnte WISER feststellen, dass die
OberflachenvergroRerung den Umsatz um 4% steigem kann. Selbst bei Anpassung ds
hydrodynamischen Durchmessers des glatten Modells zur restrukturierten Geometrie konnte ein Anstieg
des Umsatzes um 1% festgestellt werden.Zudem sorgt die Blumenkohl-Struktur fiir einen lokalen
Selektivitatsverlust zu Stickstoffmonoxid von 2%, welchen WISER unter anderem auf den erhéhten
Massentransfer an den Spitzen der BlumenkohiStruktur zuriickfiihrt. An diesen wird folglich mehr

Lachgas gebildet(®®

Der zweite Ansatz ist deutlich recheneffizienter, jedoch abstrakter. Bei diesem wird eine raue bzw.
strukturierte Oberflache durch einfache Geometrien modelliert und simuliert.['* 771 Dies bietet sich

speziell dann an, wenn die Struktur der Oberflache grofitenteils repetitiv ist. Hierbei ist die Geometrie
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von zentraler Bedeutung. Die Arbeit von RAWOOL et al. zeigt dies anhand einer geometrischen Variation
mit Rechtecken, Trapeze und Dreiecken in einem Kanal-Modell auf. Dabei scheinen rechteckige
Geometrien eine deutlich starkere Storung des Stromungsprofils zu verursachenals Trapeze, wodurch
ebenfalls einhoherer Druckverlust im Kanal entsteht. Dies zeigen auch die Simulatioren mit Dreiecken,
wobei hier der Aspekt der Stromungsseparierung an der Spitze der Geometrie eine Rolle spielt. Eine

lineare Korrelation zwischen ObjektgréRe und Reibungsfaktor besteht jedoch nicht.[’8!

Neben dem Einfluss einer einzelnen Geometrieauf die Strémung ist ebenfalls der Effektder periodischen
Aneinanderreihung gleicher Geometrien auf den Massentransfer von Interesse Ein dafiir wichtiger
Parameter ist der Abstand zwischen den Kdrpern. ZHANG et al. stellten diesbeziglich fest, dass im
Stromungsschatten eines Kdrper eine Totzone entstehen kann, dessen Grol3e vom Abstamdr nachsten
Struktur abhangig ist. In dieser ist der Massenstrom zwar marginal, das Fluid kann jedoch inder Kerbe
zirkulieren und die Verweilzeit erhthen.l"¥ Die Arbeit von NAPOLI et al. bestatigt diesen Effekt. Mit
grolRer werdendem Abstand erhoéht sich zugleich der Massenstrom in der Kerbe. Dies kanndie
Zirkulation, je nach Geometrie der Struktur, aufheben oder verstarken.'®! Ein anderer Aspekt ist der
sogenannte Abschirmeffekt. Dieser beschreibt den Umstand, dass der Abstand zwischen zwei
Geometrien so gering ist, dass der Stromungsschatten der ersten Struktur den Massentransfer auf die
zweite Struktur und in den Kerben reduziert. CLAUSet al. stellten dies in der Simulation einer Oberflache

mit regelmaRig gesetzten, rechteckigen Blocken fest’!

2.4. Mechanistische Untersuchungetter AmmoniakOxidation

Bereits wenige Jahre nach der grof3technischen Implementierung de<Ostwald-Verfahrens begann die
Forschung nach einem Mechanismusder Kinetik der Ammoniak-Oxidation. In den 1920er und 1930er
Jahren kristallisierten sich drei komplexe Mechanismenheraus, die die Oxidation des Ammoniaks hin
zu Stickstoffmonoxid in der Wahl des Intermediates unterschiedlich erklarten. Der Ansatz nach
ANDRUSsowumfasst einen Mechanismus mit der Bildung einer Nitroxyl-Spezies, welche anschliel3end
zu Stickstoffmonoxid zerfallt. "® RascHiGbeschreibt ein Imid-Intermediat zur Bildung von Hydrazin und
anschlieRendem Zerfall®! Der dritte Mechanismus nach BODENSTEIN sieht ein Hydroxylamin als
zentrale Speziesvor.BY 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 Uber die elementaren Reaktionen der AmmoniaOxidation, in Abbildung 4
dargestellt. Essentieller Schritt des Mechanismus istdie Aktivierung des Ammoniaks durch eine
Abstraktion der WasserstoffAtome via Sauerstoff oder Hydroxyl-Molekiile.®®? Lediglich die Darstellung

der Reaktion variiert innerhalb der verschiedenen mikrokinetischen Modelle.
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Abbildung4: Schematische Darstellung der Elementarreaktiorder AmmoniakOxidation nachTRAVERsSAE Die Differenzierung
zwischen Spezies in der Gasphase und auf der Oberflache adsorbiert wirddiiishKlammern stehendeKoeffizienten g bzw. a

angegeben.

Um einen Uberblick Uber die unterschiedlichen Herangehensweisen und Priorisierungen zu geben,
werden im Folgenden etablierte mikrokinetische Modelle unter den signifikanten Aspekten der

untersuchten Kristalloberflachel®®-8% und der experimentellen Validierung aufgezeigt.

2.4.1. Kinetischer Ansatz nacREBRO\et al.

Der kinetische Ansatz nachREBRoVet al. gilt als erstes detailliertes Modell fur die Oberflachenkinetik
der Ammoniak-Oxidation, der die Limitationen der vorherig globalkinetischen Anséatze aufhebt. Das
Modell besteht aus dreizehn Reaktionen, deren Signifikanz durch eine Sensitivitatsanalyse aus der
Literatur entnommen wurde. Die Spezies adsorbieren auf zwei unterschiedlichen, jedoch energetisch
gleichen Adsorptionsplatzen. Zur Validierung des kinetischen Modells nutzten REBROV et al. einen
kombinierten Ansatz aus experimentellem Messungen und CFDBSimulationen. Der dafiir eingesetzte
Reaktor bestand aus mehreren durch AluminiumPlatten hervorgerufene Kanéle, an deren Wande
elementares Platin abgeschieden wurd€®® Die dadurch entstandenen Katalysatorpartikel besaRen eine
GroRe von4,5 nm mit einer Dispersion von 20%.%" 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 101325 bar eingestellt.®®) Durch Reaktoroptimierungen
konnten REBROVet al. eine Gultigkeit des mikrokinetischen Modells bis zu einer Temperatur von 325°C
feststellen®® Darliber hinaus zeigt das Modell eine Limitierung in der Stickstoffmonoxid-Bildung im
Bereich zwischen 350 und 600°C. Dies konnte durch die Simulation einesPfropfenstromung-Modells
des Reaktorsmit dem entwickelten M echanismus bestatigt werden. Unter 300 °C herrscht eine gute

Ubereinstimmung zwischen simulativen und experimentellen Ergebnissen?’
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2.4.2. Kinetischer Ansatz nacBcHEIBEt al.

Das kinetische Modell nach ScHEIBE et al. umfasst im Gegensatz zu REBROV et al. zwolf
Elementarreaktionen, enthalt jedoch nicht die Bildung von Lachgas, dadieses beiMessungen im UHV
(kleiner 107 bar) nicht detektiert wurde . Dem gegenuber umfasst das Modell die mdgliche
Readsorption von Stickstoffmonoxid auf der Platin-Oberflache und somit die Zersetzung der Spezies®
Zudem wird die Abstraktion der Ammoniak-Wasserstoffatome durch HydroxySpeziesberiicksichtigt,
wobei die erste Abstraktion als ratenbestimmend postuliert wird. Die Adsorption wird auch in diesem
Modell auf zwei Platze aufgeteilt, wobei die Stickstoff- und Sauerstoff-Speziesgetrennt adsorbieren und
somit nicht konkurrieren. Zur Validierung des mikrokinetischen Modells w urde wiederum ein
kombinierter Ansatz aus Simulation und Experiment gewahlt. Bei letzterem wurden die Einkristall -
Oberflachen Pt(533) und Pt(433) im UHV und bei Temperaturen zwischen 130 und 800 °C vermessen.
Dadurch tritt keine Stofftransportlimitierung wahrend der Messung auf.®® ScHEIBE et al. stellten
experimentell fest, dass der Katalysatorbei den gewéhlten Bedingungenrestrukturiert und dadurch die
Reaktionsraten beeinflusst. Im kinetische Modell wurde diese Erkenntnis jedoch nicht berlicksichtigt®®
Die Simulation des mikrokinetischen Modells bestatigte die qualitativen Trends der Experimente, zeigte
quantitativ jedoch Limitierungen im Ammoniak -Uberschuss auf. Ein Grund wurde auf die
Vereinheitlichung der Adsorptionsplatze zuriickgefihrt, weswegen die Adsorption der Stickstoff und

SauerstoffSpezies gegenseitig inhibiert wird !

2.4.3. Kinetischer Ansatz nadkRAEHNER®t al.

Der kinetische Ansatz nachKRAEHNERTet al. wird fir die CFD-Simulationen dieser Arbeit als kinetisches
Modell genutzt und daher naher beschrieben. Basierend auf de Arbeiten von SCHEIBE bzw. REBROV
entwickelten KRAEHNERTet al. drei unterschiedliche Modelle, die mit experimentellen Daten verglichen
wurden. Daflr wurde ein Mikroreaktor aus Quarzglas-Platten entwickelt und eine Platinfolie als
katalytische Oberflache eingesetzt® Die Bedingungen wurden so gewahlt, dass dieStofftransport-
limitierung der Reaktion nicht berticksichtigt 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 Kontaktoberflache von 1 cm? nicht beriicksichtigt.

Die entwickelten Modelle beschreiben die Aktivierungsenergie und den préexponentiellen Faktor fur
einzelne Reaktionen. Als ReferenzZTemperatur dienen 385 °C. In allen drei Modellen wird d ie

Abstraktion der WasserstoffAtome des Ammoniaks in einem Reaktionsschritt zusammengefasst, dessen
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da dieser Schritt schneller als die Zersetzung des Ammoniaks verlauft?

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 ausdem mikrokinetischen Ansatz nachREBROVet al. ab. Signifikante Abweichungen
zu den Experimenten sindjedoch bei der Inhibierung der Ammoniak -Oxidation durch einen Co-Feedvon
Stickstoffmonoxid bei niedrigen Temperaturen gegeben. Des Weiteren verzeichnet das Modell eine

erhdhte LachgasBildung durch die Anwesenheit von Stickstoffmonoxid.

Daher entwickelten KRAEHNERTUNd BAERNSein Modell C, dasim 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 Adsorptionsplatze der
unterschiedlichen Spezies in zwei energetisch verschiedene Platza und b unterteilt ( Abbildung 5).
Adsorptionsplatz a umfasg 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 Ammoniakvor der Abstraktion der WasserstoffAtome. Dem

gegenulber ist die Adsorption von Lachgas nicht implementiert urd besitzt keine Oberflachenspezies.

0, NH, N, NO N,O
211 111 ST+N-a 411/
+N -a

+0-a +0-a

O O NH; ==» N =—» NO
-H,0 6

| | | s | |

a a b a

] |
Abbildung5: SchematischBarstellung des mikrokinetischen Modells n&etaeHNERIND BAERNSDIe Spezifikationen a unddeschreiben

zwei unterschiedliche Adsorptionsplat2é

Neben den erwéhnten Erweiterungen beinhaltet Modell C Lésungen fir die parametrischen
Restriktionen der vorangegangenen Modelle Nur unter Extrapolation erlaubt das Modell eine

Vorhersage von Trends bei deutlich hgheren Temperaturen (bis zu 900°C) und erhdhten Driicken
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(4 bar). Die kinetischen Parameter, der praexponentielle Faktor und die Aktivierungsenergie jeder

Reaktion, sind in Tabelle 2 zusammengefasst.

Tabelle2: Reaktionsratengleichungnit praexponentiellen Faktor und Aktivierungsenergie jeder Reaktion des zehnstufigen
mikrokinetischen Modells nacKkRAEHNERTNd BAERNS Der Glltigkeitsbereich der Parameter belduft sich bis aarlDruck und

Temperaturen zwischen 286 und 285.

Reaktion Ratengleichung Kit=3ss.c /molm 2st  Ea;j/kJmol
rin = Kin Apnnz Al b 6,38 A10™" ¥ 0
NHsz + b z NHs-b _ _
rir = Kir A_f NH3-b 2,17 A10° 60,9
Fan = kon Apoz N 2 2,94 A1013 0
O;+2az 20-a _ ) _
rar = Kor Al 0-02 1,09 A10%° 181,0
2NHs-b+30O-a Y 2 N-a Fan = Kan N NH3-b A[ O-a 5,91A102 99,5
+3H0+a+2b
ran = Kan Al no-a 1,24 A10° 154,8
NO-az NO +a _ _ _
rar = Kar Apno Al a 2,63 A101? 63,5
2N-ayY N>+ 2a Fsh = Ksh N N.az 6,42 A10? 139,0
N-a+O-a¥Y NO-a+a reh = Kon Al na Al 0a 9,34 A10° 135,4
NO-a+N-aY N.O+2a r7n = kn A noa Al N-a 5,20 ALQ° 155,2

a) ki in mol m2 st kPat

Obgleich die Extrapolation eine Annaherung zu Daten aus demtechnisch relevanten Bereich erlault,
besitzt das Modell quantitative Limitierungen in der Darstellung experimenteller Ergebnisse KRAEHNERT
et al. basiert dies auf der Verwendung eines differentiellen Reaktormodells, die Nichtberiicksichtigung
der Stofftransportlimitierung und der prozessbezogenen Restrukturierung des Katalysators. Demnach
entstehen wahrend der kinetischen Messungen bis zu 0,%Em breite wellenartige Strukturen, die
nachgewiesen einen Erhéhung der Aktivitat hervorrufen und somit einen hoheren Ammoniak-Umsatz

generieren 2’

2.4.4. Kinetischer Ansatz naChRAVERSAC

Ein weiteres mikrokinetisches Modell wurde von TRAVERSACmithilfe eines kombinierten Ansatzes aus
Experimenten und Simulation entwickelt. Der Mechanismus besteht auszweiundzwanzig Elementar-
reaktionen mit zehn Oberflachenspezies, deren kinetischen Parameter hauptsachlich aus DFT
Simulationen (Density Functional Theory, Dichtefunktionaltheorie) und experimentellen Daten der

Literatur extrahiert wurden. Der Mechanismus wurde fir eine Pt(111) -Oberflache ausgelegt. Entgegen

19



des Modells nach KRAEHNERT et al. differenziert TRAVERSAC nicht zwischen unterschiedlichen

Adsorptionsplatzen*4

Die experimentelle Validierung wurde in einem Rohrreaktor mit laminarem Stréomungsprofil aus
Quarzglas innerhalb einesOfens durchgefiihrt. Als Katalysator wurde eine PlatinR6hre eingesetzt, die
wahrend der Reaktion keine signifikante Restrukturierung der Oberflache verzeichnete. Die
Messbedingungenumfassten Temperaturen bis zu 900 °C und Atmosphéarendruck. Der Reaktor wurde
simulativ mithilfe idealer Reaktoren wie CSTR, SFR und PFRn einem KaskadenModell dargestellt. Das
kinetische Modell wurde durch die Software Chemkin implementiert. Experiment und Simulation

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

Mechanismus tberschatzt jedoch die N@-Selektivitat im industriell relevanten Bereich bei 5 bis 10%.24

2.4.5. Kinetischer Ansatz nacRarTIet al.

RAFTI et al. befasste sich mit einem kinetischen Ansatz fir eine Pt(533)Oberflache, die Reaktions und
Energieprofile fir die bereits erwéhnte Oberflache Pt(111), aber auch Pt(211) und Pt(100) umfasst. Der
kombinierte Ansatz aus Experiment und DFFSimulation brachte ein Modell aus dreizehn elementaren
Schritten hervor. Bei der Entwicklung des Modells wurden aber keine Warme oder Stofftransport-

limitierungen sowie die Restrukturierung des Katalysator berticksichtigt.

Die Simulation des kinetischen Modells zeigt eine qualitative Ubereinkunft mit experimentellen Trends
auf. Quantitativ gibt es jedochDiskrepanzen bei der Aktivierungsenergie de& WasserBildung, aber auch
bei den Bedeckungsgraden der einzelnen Spezie§®! Im Vergleich zu experimentellen Ergebnissen von
BAERNS zeigt das Modell dhnliche Trends, stimmt jedoch nicht mit der gemessenen Lachga®ildung

iiberein.L 12

2.4.6. Kinetischer Ansatz nacRovELtLERUTHet al.

Der kinetische Ansatz nachNOVELL-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 bildef?* 5 Mithilfe von DFT -Rechnungenstellten sie fest, dass
die Abstraktion des ersten Wasserstoffs sensitiv gegeniiber der Topologie der Plati@berflache ist. In
der Studie untersuchten siedaher die Pt-Orientierungen Pt(100) und Pt(111). In dieser wurde ebenfalls
die Existenz zweier unterschiedlicher Adsorptionsplatze fir 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 Partialdriicken
fur Ammoniak und Sauerstoff von 0,1 bzw. 0,2 bar einen qualitativ plausiblen Selektivitatsverlauf. Zu

experimentellen Daten aus der Literatur wurde kein Vergleich gezogen®

2.4.7. Kinetischer Ansatz nacMA 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 OberflacherSauerstoff in drei
unterschiedlichen Reaktionen. In der DFTFRechnung verglichen sie die jeweiligen Aktivitdt en von
“ecqrsdrck§8 Nr &0/ {Pt(111l)s Lnker BerRoksicimtiguggg del Strukturabhangigkeit,
Reaktionsbedingungen und der Reaktivitat innerhalb der Ammoniak-Oxidation. Demnach ist die
Aktivierung des Ammoniaks vergleichbar, Pt(211) zeigt jedoch eine hthere Selektivitat fur Stickstoff.
Die Wechselzahlist fir Pt(211) bei Temperaturen bis zu 400 °C deutlich héher, gleicht sich aber mit
steigender Temperatur an®® Ein Vergleich zu experimentellen Daten von IMBIHL et al.’” zeigt eine
Uberschneidung der Ergebnissém Temperaturbereich von 327 bis 427 °Cund validiert das Modell fiir
diesen Bereich. Eine Folgestudie umfasste zudem die Betrachtung von Palladium und Rhodium
Oberflachen und stellte eine kleinere Reaktionsrate der AmmoniakOxidation und eine hohere Stickstoff-

Selektivitat fur beide Spezies im Vergleich zu Platin fest®®

2.4.8. Globalknetischer Ansatz nacMVARNERINd HAYNES

Im Gegensatz zu allen vorangegangenen kinetischen Modellenbeschreibt der Mechanismus nach
WARNERuUNd HAYNESeinen globalkinetischen Ansatz. Dazu wurde ebenfalls eie kombinierte Forschung
basierendauf Simulation und Experiment betrieben. Als Grundlage des Modells dienen Messdaten eines
labor-skaligen Netzreaktors unter Vollumsatz des Ammoniaks®® Um verschiedene Einflussparameter
abzudecken, wurden Daten bei Variation des AmmoniakStoffmengenanteils, Verhaltnis zwischen
Ammoniak und Sauerstoff, des Drucks, Massenstroms und der ReakteFemperatur erhoben. Daraus
entwickelten WARNERund HAYNESein gleichungsbasiertes Modell zur Vorhersage globaler Selektivitaten
auf Basis von Oberflachemeaktionen. Entgegen vorangegangenen Modellen bertcksichtigt dieser Ansatz

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

Modell durch die Bildung von Mittelwerten gelost. [0

2.5. Vorarbeiten vonHeYDTUNd SCHOPP

Zur Evaluierung bestehender kinetischer Mechanismen wurden bereits Arbeiten innerhalb der
Arbeitsgruppe angefertigt, die diesiger als Grundlage dieren. MARCO SCHOPP und THOMAS HEYDT
beschaftigten 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!©!

Dieser kombinierte Ansatz wurde in den vorherigen Arbeiten zur Evaluierung unterschiedlicher
Geometrien genutz. Fir eine experimentelle Vermessungwurde auf einen bereits bestehenden
Laborreaktor mit einem Durchmesser von ca. 30mm, welcher gleichzeitig fur die Vermessung
katalytischer Netze eingesetzt wird, zuriickgegriffen. Dieser ermoglicht Messungen bei technisch
relevanten Bedingungen wie Temperaturen bis zu 1000°C und erhdhten Dricken bis 6bar bei einem
Volumen-Durchsatz von bis zu 4545 Ls h'. Die Simulation wurde mithilfe der kommerziell erhéltlichen

Software AnsysFluent durchgefiihrt. 202

Die erste Geometrie war ein zylindrischer Platin/Rhodium -Vollkérper, durch welchen Kanéle gebohrt
wurden. Um eine Varianz zu schaffen, wurden drei verschiedene Kd&rpermit unterschiedlichen
Kanaldurchmessen zwischen 2 und 8 mm und Anzahl (7 bis 25 Stlick) angefertigt. Abbildung 6 zeigt
stellvertretend das mittlere Modell mit 9 Bohrungen & 8 mm Durchmesser Die Lange der Volt

katalysatoren und damit der Kanale belief sich auf 30 mm.[*%?
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Abbildung6: PtVollkatalysatorzur Evaluierung kinetischer Mechanismineinem LaborreaktorDie Abbildung zeigt die mittlere
Konfiguration mit 9 Kanélen, die eine Ladnge vom30 und ein@ inneren Durchmesser vonrBm besitzen DieKatalysatomwurde von

THomMASHEYDVermessen undbereitgestellt!102]

Die Messungender drei Modifikationen bei gleichen Bedingungenunter Teilumsatz zwischen 60 und
90% ergaben unterschiedliche Umsatze und Selektivititen Demnach lieferte die Messung des
Vollkdérpers mit dem kleinsten Kanaldurchmesser die hdchste NOx-Selektivitdt und den geringsten
Ammoniak-Umsatz von rund 60%. Die CFDSimulation der Katalysatoren erbrachte jedoch die
Erkenntnis, dass cas Ammoniak hauptséachlich auf der Frontseite des Katalysators, und nichtwie
gewilnscht in den Kanalen reagiert. Die simulative Darstellung des Stromungsfelds und des damit
einhergehenden Stofftransports wurde ebenfalls durch das Auftreten von Turbulenz am Katalysator
Ausgang erschwert.Daher schlussfolgerte HEYDT, dass diese Geometridfiir die Evaluierung kinetischer

Modelle nicht geeignet ist, weswegen diesenicht weiterverfolgt wurde.[1%?

Der Aspekt der StaupunktStromung, der den Grofdteil 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 angestromt wurde (Abbildung 7). Mit 24 mm ist
der Durchmesser der Platte etwas geringer als der deReaktors. Dadurch wird das Gas Uber die
Oberflache geleitet und stromt am Rand der Platte vorbei.Um Reaktion des Gases mit der Reaktorwand

zu vermeiden, wurde die Platte in QuarzglasHulsen eingesetzt!*0!
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Abbildung7: Platin/RhodiurPlatte a) vor der Reaktion und b) nach.Die drei Extremitéten sind die Ankerpunkt der Platte innerhalb

einer stitzenderQuarzgladiilse Die Platten wurden voMARCCECHOPRermessen unabgelichtet(101]

Ahnlich zur Studie der vorherigen Geometrie wurden ebenfalls Messungen unter Teilumsatz (hier um
die 70%) durchgefuhrt. Wahrenddessen restrukturierte sich die Oberflache und bildete Rillen bzw.

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

zu sehen sind%l

Abbildung8: REMAufnahmen der Platin/RhodiwRlatte a) vor undb) nach derReaktion.Die Aufnahmen wurden voNARCASCHOPP
durchgefiihrt und bereitgestelltol

Ein Vorteil gegeniiber der vorherigen Studie war eine recheneffizientere Darstellung der Geometrie,
jedoch zeigten die CFDSimulation ebenfalls Limitierungen dieses Ansatzes aufSCHOPPstellte fest, dass
die Positionierung der Probenentnahme hinter der Platte nicht die globale Reaktionsmischung, sondern
teils lokale Gradienten extrahiert. Grund daflr war die Leitung des Gases um die Platte herum. Zwar
wurde eine Probenentnahme vor der Ratte nahe der Oberflache diskutiert, jedoch nicht umgesetzt, da
hierfir das Reaktormodul umgebaut werden muisste. Dementsprechend ware die Vermessung
katalytischer Netze nicht mehr mdglich gewesen. Daher wurde der Bau eines weiteren Reaktors
beschlossen, lei dem Reaktorkonzepte wie ein Spaltreaktor mit zwei rechteckigen Katalysatorplatten
oder ein Einzeldrahtmodell diskutiert wurden. Letztendlich wurde aber ein laminares Strémungsrohr
mit katalytischem Wandreaktor als vielversprechend eingestuftund dimensioniert.*Y In dieser Arbeit

wird das Reaktorkonzept realisiert.
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3. Ziel und Umfang der Arbeit

Aus dem Stand der Technik geht hervor, dass kinetische Modelle der AmmoniakOxidation
ausschlieRBlichbei milden Bedingungen, sei es im Niedrigdruckbereichund bzw. oder bei Temperaturen
unter 400 °C, aufgestellt wurden. Die fehlende Validierung bei technisch relevantenBedingungen ist
dadurch eine Wissenslicke die derzeit durch Extrapolation geschlossen wird Eine kinetische
Vermessung an prozessnahen KatalysateGeometrien ist aufgrund nahezu vollstandigem Umsatzdes
Ammoniaks nach einer Netzschicht nicht zielfihrend. Zudem weist der Stand der Technik darauf hin,
dass die Fluiddynamik innerhalb der Netzstruktur einen signifikanten Einfluss auf das
Selektivitdtsmuster besitzt und so die Beschreibung der intrinsischen Kinetik aufgrund der
geometrischen Komplexitat erschweren wirde. Daher ist ein Reaktorsystem erstrebenswert, welches
nicht nur eine Vermessung der Reaktion bei prozessrelevanten Driicken und Temperatureermdoglicht,
sondern zudem die Darstellung der lokalen Stofftransportlimitierung vereinfacht. Die Evaluierung eines
solchen Reaktorkonzeptsstellt das Uibergeordnete Zid dieser Arbeit dar. Basierend auf Ergebnisseraus
CFD-Simulationen wurde ein katalytischer Wandreaktor mit laminarer Stromung entwickelt, welcher
die geometrische Komplexitat des Katalysatorsminimiert und eine recheneffiziente Darstellung des
Massentransfers ermoglictt. Zudem bilden das Mes®n unter Teilumsatz und die isolierte Betrachtung
des Einflusseseinzelner Parameter wie dem Prozessdruck, Verweilzeit oderTemperatur essenzielle
Kriterien der Reaktordimensionierung. Letzteres soll durch niedrigen Durchsatz und folglich minimaler
Temperaturerhfhung aufgrund von Reaktion erreicht werden. Zudem wird die analytische Auswertungs-

und Kalibriermethode fortwahrend 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 Einflissewerden identifiziert . Auf diesem Wissen basierend wirdanschlieRend der
Reaktor-Aufbau methodisch evaluiert. Zunachst wird die thermische Stabilitat der relevanten Stickstoff-
Spezies untersucht.Ein dafir wichtiges Mittel ist die Durchfuihrung von identischen Messungen in einem
baugleichen Blindreaktor, der eine Differenzierung zwischen Oberflachen und Gasphasenchemie bzw.
Blindaktivitdt ermdglichen soll. AnschlieRend wird die Ammoniak-Oxidation unter Zuhilfenahme von
Parametervariationen analysiert und mit der Simulation verglichen. Dazu wird der experimentell
gemessene Umsatzunter Berlcksichtigung des restrukturierenden Charakters des Katalysators
eingeordnet. Zur Beurteilung der entstehenden Selektivitditsmuster wird der Einfluss mdglicher
Reaktionen auflerhalb des Reaktorraums untersucht. Daraus folgend wird das Potenzial des

Reaktorkonzeptszur quantitativen Vermessung kritisch beurteilt.
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4. Experinmentelle Beschreibung

4.1. Aufbau des Reaktorkonzepts

Das entwickelte Reaktorkonzept beinhaltet finf Abschnitte, die in den folgenden Kapiteln erlautert
werden. Im Flie3bild ( Abbildung 9) sind diese farblich untermalt. Beginnend in der oberen rechten Ecke
und gelb hinterlegt ist die Gaszufuhr mit der anschlie3enden, in zwei Leitungen separierten Vorheizung
des Reaktionsgemischs. Nach Zusammenfuhren der Gase wird dieses in den katalytischen Wandreaktor
gefuhrt und anschlie3end im Kuhler heruntergekihlt (blau). Die folgende Strecke zur Analytik ist in
orange dargestellt und enthalt 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), grin eingefarbt. Die Strecke rach dem QMS
inklusive der Absorptionskolonne ist grau unterlegt. Die ersten drei Abschnitte befinden sich in einem
Kasten aus Plexiglas, welcher permanent abgesaugt wirdDie Strecke zur Analytik verlasst den Kasten

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

MFC 1 @
- M—C]He

Abgas MFC 2 @
] Mix

e :>T<|—-—|3 @ L A—N;
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A —Jq—‘—|MFC N A—aAr
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| MFCE'”
- - %

QmMms
GAM 400

LA—aNH,

Kiihlfalle

Laborreaktor

A 4

% E>Absorptionskolonne

Abbildung9: Fliebildder Anlagewelchesin funf Bereiche unterteiltwerden kann Gaszufuhr und/orheizstrecke(gelb unterlegt),
Reaktormodul (blau)Streckezur Analytiklorange) das Prozes®MS (griinund Abgasstrecke (grau)as FlieRbild der Abgasstrecke ist

in der Arbeit vorHeyDTargestellti102]

26



4.1.1. Gaszufuhr undHeizstrecke

Die Gaszufuhr besteht aus sechs Massedurchflussregker(engl. Mass Flow Controller MFC) der Fa.
Bronkhorst (Kamen, Deutschland) mit Durchfliissen bis zu 80 Ls h fir die Gase Ammoniak, Sauerstoff,
Stickstoff, Luft, Argon und Helium ( Tabelle 19). Diese sechs Gasamschliel3en die Hauptkomponenten
des Reaktionsgemischs, wobei Stickstoff, Luft und Argon als Biéastgase eingesetzt und dahermit
héheren Volumenstromen geférdert werden kénnen. Neben den bereits aufgefiihrten Gasenkdnnen
ebenfalls die Produktgase Stickstoffmonoxid und Lachgas alsCo-Feed hinzugefiihrt werden. Zur
Steuerung der MFG wird die unternehmenseigene Software FlowView genutzt. Einzige Ausnahme
bildet der MFC zur Forderung von Helium, dessen Durchflussmit einer analogen Steuerung eingestellt
wird. Die Gase werden anschlieBend in zwei 1/8 N &piralformigen Stahl-Leitungen mit parallel
verlaufenden Heizschniren (HORST GmbH, Lorsch, Deutschland) auf bis zu maximal 450 °C,
standardmafig auf 250 °C, vorgeheizt. Ammoniak wird hierbei in einer separatenLeitung gefiihrt, um
Niedrigtemperatur-Reaktionen vor dem Reaktor zu verhindern. Die zweite Leitung fuhrt die weiteren
Gase und enthalt ein Uberdruckventil mit einer Offnungsschwelle von 6,5 bar, um im Falle einer
Blockade im Reaktorsystemdas Gas in den Abzug entweichen zu lasserBeide Leitungen sind mit Langen
zwischen zwei und drei Metern unter Bertcksichtigung der vorhandenen Heizleistung der Heizschnire
Uberdimensioniert. Direkt vor dem Eintritt in eine Quarzglas -Kapillare werden beide Gasstromein einem
mit Glaskugeln geflilltem, statischen Mischerzusammengefihrt(T-Stlck der Fa. Swagelok Company aus

Solon, Ohio (Vereinige Staaten von Amerika)).
4.1.2. Reaktormodul und Kihlung
Das vorgeheizte Gas wird durch die QuarzglaKapillare, in Abbildung 10 orange dargestellt, in den

Reaktor links hineingestromt. Die QuarzglasKapillare besitzt einen Innendurchmesservon 1,5 mm und

einen AuRendurchmesser von 6mm (Fa. QCS GmbH, Maintal, Deutschland)
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Abbildungl0: Querschniteiner CAEZeichnung des ReaktormoduBasReaktionsgemisch fliel3t von linkach rechtglurch die Kapillare
(orange), am zylinderférmigen Katalysator (hellstes grau) varbdidurch den KihlerDie CAEZeichnung wurde vVOIMARCOSCHOPP

erstelltund bereitgestellf10]

Zentrales Element des Reaktors istder hohlzylindrische Katalysator (Abbildung 11) aus einer masse
bezogenen95%Pt/5%Rh-Legierung, bereitgestellt durch die Umicore AG & Co. KG (HanauWolfgang,
Deutschland). Die QuarzglasKapillare wird in die Einbuchtung des Katalysators (5 mm Tiefe bei 6 mm
Durchmesser) biindig eingelassen, wodurch das Reaktionsgemisch ausschlie3lich durch dagebohrte
Loch des KatalysatorZylinders stromen kann. Die Innenwand des Bohrlochs ermdéglicht folglich
katalytische Oberflachenreaktionen tber eine Lange von 15mm bei konstantem Durchmesser von

1,5 mm.

15 mm 1,5 mmI i. ..................... t

15 mm

Abbildungll: a) Technische&Zeichnung und) eine Aufnahmedesverbauten Katalysator®ie Aufnahmedes Katalysators wurde von

MarcccHoPrrstelltund bereitgestellftol]

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 eingeschweil3t Um den Mantel
zu heizen, werden zwolf Heizpatronen (HTH Rohrheizer, 300 W, Paul Rauschert Steinbach GmbH,;
Schellitz, Deutschland), sechs auf einer Seitein gleichmafRigen Abstandeneingelassen. DieLange einer
Patrone entspricht dabei der Halfte des Stahlzylinders, wodurch keine Liicke und somit keine kalten

Abschnitte in der Mitte des Zylinders entstehensollen. Die Patronen erméglichen durch ihre Heizleistung
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Temperaturen von bis zu 1100 °C im Stahlzylinder und werden analog durch einen Temperatur-Regler
(Eigenbau der Elektronik-Werkstatt des Fachbereicls) geregelt. Um ein axiales Temperaturprofil des
Stahlmantels aufnehmen zu kénnen, werden acht Thermoelemente des Typ& in regelmafligen
Abstdnden von 15mm 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 MalRhahmen fiir die Reduzierung des Warmeverlusts vorgenommenZum einen
wird der Stahlzylinder durch mehrere Lagen Glaswolle, welche jeweils mit Glasfasergewebeband
(HORSTM-BCTEX HORST GmbH; Lorsch, Deutschland) festgebunden werden, isoliert. Zum anderen
wird ein Stahlkasten uber den Stahlzylinder gestilpt. Der dadurch entstandene Raum wird aus
sicherheitstechnischen Griinden ebenfalls kontinuierlich abgesaugtDer Stahlkasten wird von innen mit

Isoplan®-Platten aus Erdalkalisilikaten isoliert.

Nach Durchstromen des Katalysators wird das Gasn die nahtlos anschlieRende zweite Quarzglas
Kapillare geleitet. Diese fuihrt anschlielend in einen Gleichstrom-Wéarmetauscher, um den Einfluss
mdoglicher Nachreaktionen zu reduzieren. Daflr dient ein Silikon-basiertes Warmetragerfluid,
namentlich Thermal H20S der Firma Julabo GmbH (Seelbach, Deutschland), welches durch ein
Thermostat auf bis zu 200 °C (experimentelle Durchfilhrung bei 170 °C) temperiert und durch den

Warmetauscher geférdertwird.

4.1.3. Streckezur Analytik

Nach dem Warmetauscherendet die QuarzglasKapillare und das Gas stromt anschlieend durch
Siliziumdioxid -beschichtete Stahlleitungen (SilcoNert® 2000 der Firma SilcoTek® Corp. ausBellefonte,
Pennsylvania, Vereinigte Staaten von Amerika) In dieser Strecke, fortlaufend als DownstreamStrecke
bezeichnet, ist ein manueller Druckregler verbaut, mit welchem ein Druck zwischen Atmosphére und
6 bar in der ersten Anlagenstufe, bestehend ausdem Reaktorraum und der Vorheizstrecke, eingestellt
werden kann. Um den Druck digital aufzuzeichnen und auf zwei Dezimalstellen genau einzustellen, ist
ein Druckmessumformer (DMUO4 der Fa. HPSSolutions GmbH; Planegg, Deutschland) unmittelbar
nach dem Kihler verbaut. Zudem ist ein zweiter nach dem manuellen Druckregler fir die Messung des
Drucks in der DownstreamStrecke eingesetzt. Kurz vor der Analytik trifft die Leitung auf den
Anlagenaufbau des Laborreaktors zur Vermessung katalytischer Netzeund der Rohrdurchmesser
cpucgrcpr ggaf tml /-68 _sd [/ -28, Bgc 220 ¥ geh&izat,am
die Bildung von Ammoniumnitrat zu verhindern. Dies gilt ebenfalls fir 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%?l und ScHOPP?®l in Betrieb genommenwurde. Dasnamensgebende Quadrupot
System besteht aus vier Molybdénstaben mit einem Durchmessea von 8 mm und einer Lange von
200 mm. Die lonenquelle setzt sich aus zwei Yttrium-Filamenten und Elektronenflihrungsmagneten
zusammen. Als Detektor dient ein off-axissSEV (Sekundarelektronenvervielfacher). Die Dauer einer
Messung der relevanten Massezu-Ladung-Verhéltnisse betragt unter den gewdahlten Bedingungen
ca. 17 s. Die Messprobe wird mittels einer 150 Em breiten Quarzglas-Kapillare aus dem Prozessstrom
kontinuierlich angesaugt.Da die Intensitat der lonenstrome durch variierenden Vordruck innerhalb des
QMS schwanken kdnnen, wird ein Referenzwert von 2,7 mbar (manuelle Druckanzeige des GAM 400)
wahrend einer Messung gehalten. Um dies zu erreichen, wird der in der Leitung herrschende Druck
durch einen Druckregler in der Abgasstreckemanuell geregelt und mithilfe de s oben erwdhnten zweiten
Druckmessumformers (P1 2 in Abbildung 9) gemessen.Der resultierende Druck in der Downstream

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

4.1.5. Abgadvehandlung

Der Prozessstrom wird nach den QMS zur Absorptionskolonne gefuhrt. Da das Reaktionsgemischdie
toxischen Stickstoffoxide NO und NO, enthalt, wird dieses zu Ammoniumnitrat umgewandelt . Daflr
wird das Reaktionsgemisch in Druckluft verdinnt, wobei Stickstoffmonoxid zu Stickstoffdioxid nach
Gleichung 2.3 (Kapitel 2.1.1) reagiert. Folglich wird Salpetersaure (Gleichung 2.4) durch Zufuhr von
Frischwasser im Gegenstrom gebildet, die dann mit dem restlichen Ammoniak aus dem

Reaktionsgemisch zu geldstem Ammoniumnitrat reagiert(Gleichung 4.1).

HNOsz + NH 3 Y NH4NOs (4.1)

Der geringe Durchsatz der Anlage von meist 50Ls h™* in Kontrast zur Auslegung der Kolonne fir ein
Vielfaches dessert®? fiihrt dazu, dass keine separate Férderung von Ammoniakfir die Neutralisation
notig ist, jedoch mdglich ware. Der Sumpf der Kolonne mit dem gelésten Ammoniumnitrat wird

kontinuierlich als Abwasser herausgeleitet.
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4.1.6. Messung vorDruck und Temperatur

Das Reaktorkonzept enthalt zwei Druckstufen, die jeweils durch zwei manuelle Druckregler eingestellt
und durch 2zwei digitale Druckmessumformer gemessen werden. Die Spannungen der
Druckmessumformer werden mithilfe der Software DAQEXxpress der Firma National Instruments(Austin,
Texas, Vereinigte Staaten von Amerika) aufgezeichnet und in die Einheit Bar umgerechnet. Die
Unsicherheit der Detektion betragt +0,02 bar aus der Oszillation der gemessenen Werte Diese hat

jedoch keinen Einfluss auf die gemessenen lonenstrome im QMS

Die Temperaturen der einzelnen Reaktorteile und -abschnitte werden mit Thermoelementen des Tys K
Uberwacht. Diese werden uber einen Datenlogger (Modell TC-08 der Fa. Pico Technology Ltd.,
Cambridgeshire, Vereinigtes Kdnigreich zeitaufgeldst gemessenund mithilfe der unternehmenseigenen

Software PicoLogaufgezeichnet

4.1.7. Detektion von Leckagen

Die Vermessung der AmmoniakOxidation birgt im Umgang mit toxischen Gasenmehrere Gefahren
Neben dem Reaktand Ammoniak mit einer maximal zugelassenen Arbeitsplatzkonzentration (MAK) von
20 ppm besitzen auch die Produktgase Stickstoffmonoxid (MAK von 2ppm), Stickstoffdioxid (0,5 ppm)
und Lachgas (100 ppm) diese Klassifizierung™°¥ Daher wird der gesamte ReaktorAufbau kontinuierlich
Uberwacht. Zur Detektion von Ammoniak und Stickstoffmonoxid (Edukt und Hauptprodukt der
Reaktion) dient ein mobiler Gassensordes TypsDrager X-am 8000 (Dragerwerk AG & Co. KGaA, Liibeck,
Deutschland). Dieser erméglicht die Uberwachung des durch Plexiglasscheiben eingeschlossenen
Anlagenraums Zudem befindet sich ein weiterer Ansaugschlauch aufllerhalb des Kasten zur

gleichzeitigen Uberwachung der Abgasstrecke.

4.2. Struktur- und Zusammensetzungsanalyse des Katalysators

Um die Oberflachedes Katalysator zu untersuchen, werden Aufnahmen mithilfe eines RastefElektronen-
Mikroskops (REM) der Spezifikation FlexSEM1000 Il der Fa. Hitachi High-Tech Corporation (Chiyoda,
Japan) durch MARcoScHOPPund CaMILA KISUKURIangefertigt. Die Beschleunigungsspannung innerhalb
der Probenkammer betragt bei allen hier gezeigten Aufnahmen 20kV. Die elementare
Zusammensetzung der Oberflache wird mittels energiedispersiver Rdntgenspektroskopie (EDX)
bestimmt. Dazu wird ein Quantax EDS fir REM des Unternehmens Bruker Corporation (Billerica,

Massachusetts, Vereinigte Staaten von Amerika) genutztDie so ermittelten Massenanteile werden tber
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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 Mesgsoutine

Die lonenstrome einer QMS-Messung geben Aufschluss tber die Zusammensetzung des Gases wéhrend
einer Messung. Umdie Volumenanteile des Gemischsaus diesenzu berechnen, wird eine Kalibrier- und
eine Messroutine aufgesetzt Das grundlegende Prinzip basiert dabei auf den Arbeiten von THOMAS
HEYDT? und MARCO ScCHOPRI®Y Dieses sieht eine Berechnung mithilfe von Kalibrierfaktoren vor. Die
Faktoren werden wiederum durch Messung eines binaren Kalibriergases einer festen Zusammensetzung
bestimmt. Ausgehend von Kohlenstoffdioxid werden anschlieBend die Volumenanteile der einzelnen

Spezies berechnet und normiert. Als interner Standard dient Argon.

Fur diese Arbeit werden jedoch einige Anderungen vorgenommen. Beispielsweisavird anstelle von
Druckluft Argon als Ballastgas eingesetzt, wodurch der Anteiteils tiber 80% im Vergleich zu vorherigen
ca. 0,9% liegt. Zudem ist der Volumenanteil des Argons als Ballastgas in den aufgefiihrten Messungen
unterschiedlich. Daher kann Argon nicht als interner Standard in dieser Arbeit eingesetzt werden.
Anstelle dessenwird Helium als Bezugsgas eingefiuhrt, welches mit einem Volumenanteil von 2% in das
jeweilige Reaktionsgemisch hinzugemischt wird. Abseits dieser Modifikationen ist die Berechnungs
grundlage &hnlich den Arbeiten von HEYDT und SCHOPPR In den folgenden Kapiteln wird die Kalibrier -
und Rechenroutine der Arbeit erlautert. Auf weitere Modifikationen wird an der spezifischen Stelle

hingewiesen.

4.3.1. Kalibrierroutine

Als Grundlage der Kalibrierroutine dient die Ubersicht iber die Fragmentierung der mdglichen Spezies

(Tabelle 3), hier durch Kreuze dargestellt.
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Tabelle3: Spezifischélassezu-LadungVerhaltnisund relevante Spezies, die wahrend eirdessungletektiert werden.

m/z

He

Ar

N>

N20 NH3

NO NO;

(O]

H20

4
17
18

X

X
X

X
X

20 X

28 X X

30 X X X

32 X
40 X

44 X

46 X

Fur jede mogliche Fragmentierung wird nach Gleichung4.2 ein spezifischer Kalibrierfaktor mit Bezug
auf den lonenstrom von Helium bei einem Massezu-Ladung-Verhéltnis von 4 berechnet. Dazu wird ein
Gas fester Zusammensetzung mibeigemischten 2 Vol-% Helium vermessen und die lonenstrdmel in

Gleichung 4.2 eingesetzt.Der Index i beschreibt die Komponente undk das Massezu-Ladung-Verhaltnis.

A3
AD: gc—*&;; (4.2)
Eine Ein-Punkt-Bestimmung fuhrt aufgrund der weiten Parametervariation in dieser Arbeit zu
erheblichen Abweichungen und ist somit nicht zielfihrend. Daher wird fur jedes Gas bzw. jeden
Kalibrierfaktor ein moglicher Geltungsbereich festgelegt und Messungen unterschiedlicher
Zusammensetzungendurchgefiihrt. Die Grof3e des Geltungsbereichist hier jedoch entscheidend, da die
Toleranz eines Kalibrierfaktors klein sein kann. Der Grund dafir liegt im linearen Bezug zwischen
lonenstrom und Volumenanteil. Gleichung 4.2 setzt diesen voraus, ist jedoch nur begrenzt geltend, wie
Abbildung 12 verdeutlicht. Hier wird der lonenstrom bei m/z von 40 einer Argon/Stickstoff -Variation
bei konstantem Volumenstrom und dynamischem Auf3endruck aufgezeigt Die gestrichelte Referendinie
verdeutlicht, dass der lonenstrom mit dem Anteil an Argon nicht linear korreliert. Der Grund liegt nach
MENG et al. in der Sensitivitdt des lonenstroms fur die Interaktion zweier unterschiedlicher Molekule

miteinander. (108!
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Abbildungl2: Gemessentnenstrome beeinemMassezu-LadungVerhaltnis von 40 fiir Argon bei Volumenargeilon 8 bis 90%. Als

Ballastgagst hier Stickstoff eingesetzt wordeDie gestrichelte Linie zeigt eine lineare Referenz.

Dies ist auch in der Berechnung eines Kalibrierfaktors bei unterschiedlichen Volumenanteilen sichtbar.
Abbildung 13 zeigt den Kalibrierfaktor fur Stickstoffmonoxid bei m/z von 30 als Funktion des
festgelegten Volumenanteilsund verdeutlicht, dass keine Konstanz im Wert des Faktors vorhanden ist.
Naheliegender ware daher eine durch ein Polynom beschriebene Korrelation hier als durchgezogene

Linie eingeflhrt.
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Abbildungl3: BerechneteKalibrierfaktoren (CFjach Gleichung.2fir Stickstoffmonoxid bei eime Massezu-LadungVerhéltnis von 30

als Funktion des Stickstoffmonoxiblumenanteils. Als Bastgas ist Argon undls interner Standar@% 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
Ausgehend von 3% Stickstoffmonoxid als Referenz wird deutlich, dass selbst die Wahl eines
Durchschnittswerts zu einer Unsicherheit von 2% fiihren kann und dadurch den berechneten

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

Wahl des Geltungsbereichs ausschlaggebend ist.

Tabelled: Vergleichder bestimmten Kalibrierfaktoren nach Verhéaltalibrierung und durch Einsetzen eines KalibriergaBes.

Kalibrierfaktor bei 3 Vol.-% NO dient alsd®erenz

Um die Unsicherheit des Kalibrierfaktors minimal zu halten, wird dieser an die jeweilige
Zusammensetzung in der Auswertung eines Experiments angepasstDa durch das Einsetzen eines
Polynoms aufgrund der Abhangigkeit des Volumenanteils ein nichtlineares Gleichungssystem entstehen
wurde, werden separiert Polynome fir die Kalibrierfaktoren gebildet und iterativ in die Rechenroutine
eingesetzt. Als Beispiel dient hier die Gleichung4.3 fir Stickstoffmonoxid bei m/z von 30 , geltend fir

Gasgemische mit 35% Stickstoffmonoxid. Die polynomialen Koeffizienten weiterer Gases und der

3n0/ % | Chuoso | Unsicherheit
3 1,4831 Referenz

Drei-Punkt-Bestimmung 4 1,5150 2,1%
1,5406 3,7%

Durchschnitt 3-5 1,5129 1,9%
Kalibriergas 9,97 1,6383 9,5%

jeweilige Geltungsbereich sind in AnhangF aufgefihrt.

ARyv«g + * . Agl1)

4.3.2. Rechenroutine

Die Rechenroutine basiert auf dem idealen Gasgesetaveswegen die Stoffmengen- und Volumenanteile

gleichgesetzt werden koénnen Den Ausgangspunkt der Rechenroutine bildet die Bestimmung des

Helium-Volumenanteils nach Gleichung4d.4. Bc p Gl

nicht normiert ist.

. AR TR

bcv

[ *1

“"pmf &8 wucgaqr

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

(4.3)

b

-p_
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3Tk AG (4.4)

Die Variable m beschreibt die Steigung der linearen Gerade au®Abbildung 14, in der der Helium -Anteil
gegen den gemessenen lonenstrom bei einem Massal-Ladung-Verhaltnis von 4 aufgetragen ist In

Anlehnung an das vorherige Kapitel gilt die Steigung ausschlief3lich im Bereich von0 bis 5% Helium.

m = 7,7487510° % A

o JL P I R S R R B
o 1 2 3 4 5 6 7

I,/ 10"° A

Abbildungl4: Abhéngigkeitdes lonenstromdbei einemMassezu-LadungVerhéltnis von 4om HeliumVolumenanteil. Als Blastgas

wurde hier Argonverwendet Die Variablen beschreibt die Steigung der Gerade.

Nach Bestimmung des Helium-Volumenanteils werden die Anteile der anderen Spezies aul3er

Ammoniak und Wasser,nach Gleichung4.5 berechnet.

pmi @ ASES 4.5
5% G AR o

Wie aus Tabelle 3 zu verzeichnen ist, besitzen Fragmente unterschiedlicher Spezies mit unter die
gleichen Massezu-Ladung-Verhaltnisse. Dadurch kann derlonenstrom, der als Berechnungsgrundlage
genutzt wird , die Fragmentierung mehrerer Spezies enthalten Der lonenstrom des Stickstoff bei m/z
von 28 ist dafiir ein Beispiel. Da der gemessene Wert ebenfalls die Fragmentierung des Lachgases enthélt,
wird die Intensitat dieser vorher Uber den Kalibrierfaktor des Lachgases berechnet und in Gleichungt.6

eingesetzt. AnschlieRend kann der lonenstréom des Stickstoffs bei m/z von 28 bestimmt werden.

Go+96GcqesomM* 06 (4.6)
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Im nachsten Schritt werden die normierten Volumenanteile berechnet. Dies geschieht nach

Gleichung 4.7.
340 29 4.7)

Der hier eingefuihrte Faktor F umfasst die Volumenanderung des Stromswahrend einer Reaktion und
den sogenannten Drift der lonenstréme innerhalb des QMS. Letzteres wird im folgenden Absatz

erlautert. Der Faktor wird aus der Summe aller Roh+Volumenanteile nach Gleichung4.8 berechnet
' = p mf
D& r 34 (4.8)

Die Volumenanderung hat zwar keinen direkten Einfluss auf die Verhaltnisse der lonenstréme, flhrt
durch einen veranderten dynamischen Druck in der Vordruckstufe des QMSedoch zu unterschiedlichen
Intensitaten. Der Aspekt des Drifts basiert auf der Tatsache, dass didntensitat der lonenstrome tber
einen Zeitraum mehrerer Stunden, aber auch Monateverteilt schwanken. COLEMAN et al. beispielsweise
fuhrten dazu eine Studie durch, bei der ein Gasgemisch fester Zusammensetzung und gleicher
Fordermenge Uber 12Monate vermessenwurde. Dabei wurden Abweichungen des lonenstroms von bis
zu 50% verzeichnet% |n dieser Arbeit wird dieser Drift mit dem F-Faktor kompensiert.X%6 1071 Um den
F-Faktor in einem Toleranzbereich von 0,3 zu halten, wird vor jedem Versuch eine Vergleichsmessung
von 2% Helium in Argon durchgefihrt. Hierdurch kann zum einen die Sensitivitdt der Messungen uber
einen groReren Zeitraum detektiert werden (Abbildung 71), zum anderen wird die Steigung nach
Gleichung 4.4 durch eine Ein-Punkt-Bestimmung tberprift. Im Umkehrschlusswird die Kalibrierung des

Heliums regelmafiig durchgefiihrt.

Berechnung der Volumenanteil e von Ammoniak und Wasser:

Eine Besonderheit derRechenroutine ist die Bestimmung der Ammoniak und WasserVolumenanteile.
Da beide Spezies Fragmente auf m/zvon 17 und 18 besitzen und dadurch eine Berechnung wie oben
beschrieben nicht moglich ist, werden modifizierte Formen der Gleichung4.2 angewendet. As
Grundlage dient der Wasserlonenstrom bei einem Massezu-Ladung-Verhéltnis von 17. Mit
Gleichung 4.2, bezogen aufm/z von 18, und Gleichung 4.5 wird ein e Funktion der Gesamtionenstrome
von 17 und 18 aufgestellt. Dadurch kann der RohVolumenanteil des Wassers ohne Einsetzen eines

Wertes fir den Ammoniak-Anteil nach Gleichung4.9 berechnet werden.
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é({AGG*_GZAgDF*l /6
zpmi. c*2 F1*/5 (4.9)
FOM ARomMDE1+,

ADOM*Tb ADFl*/S

Die Berechnung des RokVolumenanteils des Ammoniaksfolgt nach Gleichung4.10 und greift auf den

Anteil an Wasser zurlick.Die Herleitungen beider Gleichungen sind in Anhang G aufgefihrt.

Sggﬁ_ AP mf
GC*€G5+ADOM*A-75FOM (4_10)

LFL APRp1+/5

In einzelnen Versuchen bei Nichtanwesenheit von Ammoniak oder Wasser wd auf die Formeln
verzichtet und die Kalibrierfaktoren fur die jeweilige Reinspezies mit Bezug auf Helium genutzt. Die

Umrechnung in normierte Volumenanteile folgt wiederum Gleichung 4.7.

4.4. Spezifikation ds technisch relevanten Messbereiclisid der Mesedingungen

In Anlehnung an die in Tabelle1 aufgefihrten Prozessbedingungen wird ein technisch relevanter
Messbereich fiir die Arbeitfestgelegt(Tabelle 5). Ausschlaggebende Parameter umschlieRen hierbei die
Temperatur und die Stromungsgeschwindigkeit am Katalysatoruka, den operativen Druck im Reaktor
pop SOwie die Zusammensetzung de Reaktionsgemischs. Wahrend einer Messung gibt es fir die
Temperatur zwei Variablen. Tvor umschreibt dabei die Aufheiztemperatur des Gases in der Vorheiz
strecke, wahrend Tny die Temperatur definiert, die dem Sollwert des Manteltemperatur-Reglers
entspricht. Diese Parameter diernt als Referenzwert zwischen einzelnen MessungenDer Mantel besitzt
ein axiales Temperaturprofil, welches wahrend einer Messung permanentgemessen undaufgezeichnet
wird. Da die gemesseneriTemperaturen nicht gleich der des Katalysators gesetzt werden knnen, werden
ebenfalls axiale Temperaturprofile innerhalb der Kapillare bei einer definierten Manteltemperatur

gemessen. Diese sindri Anhang D vermerkt.
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Tabelle5: Parameterbereicluer in dieser Arbeit gezeigten Messungen

Randbedingungen Wert
- +
Vorheiz ungstemperatur /°C Tvor 250 350
Mantelt emperatur bereich / °C Tt 750 950
Strémungsgeschwindigkeit am Kat /m s Ukat 6 9
Prozessdruck / bar Pop 2 5
Volumenanteil NH 3/ % 3NH3 10,0 10,0
Volumenanteil O 2/ % 302 15,0 22,5
Volumenanteil Ar /% 3Ar 65,5 75,0
Volumenanteil He /% 3He 0 2,0

Um die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse zu prifen und Vergleiche zwischen unterschiedlichen
Messreihen zu ermdglichen, wird eine ReferenzMessung mit definiertem Parametersatz (Tabelle 6)
etabliert. Dabei wird eine Messung mit 10 Vol.-% Ammoniak, 18,75 Vol.-% Sauerstoff und 2 Vol.-%
Helium durchgefuhrt. Argon dient als Ballastgas Das Gemisch wird auf 250 °C in der Aufheizstrecke
geheizt und reagiert am Katalysator bei einem Prozessdruck von dar und einer Manteltemperatur von
800 °C. Der Volumenstrom ces Gases wird auf die Stromungsgeschwindigkeit am Katalysator von &n s*
angepasstund entspricht 54,9 Ls h™. Dadurch ergibt sich eine Verweilzeit von 1,9 ms im katalytischen

Reaktorraum. Zudem betragt die Zeit innerhalb der aufgeheizten Kapillarstrecke 22,9 ms.
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Tabelle6: Randbedingungeainer Refersmz-Messung

Randbedingungen Wert
Vorheiz ungstemperatur Tvor 250 °C
Mantelt emperatur bereich Tl 800 °C
Volumenstrom bei STP Te g1 549 Lsh?
Stromungsgeschwindigkeit am Kat | Uka 8 mst
Verweilzeit im Reaktorraum ZKat 1,9 ms
Verweilzeit der Heizstrecke Zyor 22,9 ms
Verweilzeit im Stahlblock Zges 24,8 ms
Prozessdruck Pop 4 bar
Volumenanteil NH 3 3NH3 10,00%
Volumenanteil O » 302 18,75%
Volumenanteil Ar 3Ar 69,25%
Volumenanteil He 3He 2,00%

Ein weiterer Punkt fur einen quantitativen Vergleich von Messergebnissen innerhalb einer Messreihe ist
das Einstellen der Stationaritat. Diese wird in der Arbeit so definiert, dass sich die Roklonenstrome

mindestens 10min lang weniger als 0,1%relativ andern.

4.5. CFBSimulationdesModellreaktors

Neben experimentellen Messungen im Reaktor wird dieser mittels CFD-Simulation dargestellt und
simuliert. Dafur wird die kommerziell erhéltliche Software AnsysFluent (Version 2019R2) der Firma
Ansys Inc. (Canonsburg, Pennsylvania, Vereinigte Staaten von Amerikayerwendet. Die Software nutzt
die Finite-Volumen-Methode innerhalb jeder Zelle des Modells, um fur diese die relevanten Spezies,
Stromungs- und Warmegleichungen, jeweils abgeleitet von der NavierStokesGleichung, zu l6sen[%8!
Die wichtigsten Formeln werden im Folgenden aufgezeigt und erlautert. Aufgrund des
zweidimensionalen, achsensymmetrischen Modells werden die Gleichungen in Koordinan-Form mit

den Indizes r flr radial und x fir axial gelést und hier aufgelistet.

4.5.1. Gleichungssystem der CFEImulation

Der Erhalt der Masse innerhalb eines isolierten Systemsbildet ein Theorem der Simulation. Die

sogenannte Kontinuitatsgleichung eines Fluids ist in Gleichung4.11 in allgemeiner Form beschrieben
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%A) PAM ; Q. [1081(4.11)

Hierbei ist mdie Dichte des Fluids,t die Zeit und & der Stromungsvektor. Ubertragen auf das in dieser

Arbeit angewendete Modell wird der Term des Nabla-Operators ™® in Zylinder-Koordinaten mit x als

axiale und r als radiale Koordinate beschrieben(Gleichung 4.12).

B h 'ﬁ‘/l/l:b
O "o’ T O

3 ; . (108] (4.12)
Der Ausdruck Sy beschreibt einen Quellterm, der eine kontinuierliche zweite Phase, beispielsweise
Tropfen oder Vaporisierung, umfassen wirde. Da dies hier nicht der Fall ist und keine zusatzliche UDS

(engl. userdefined source, benutzerdefinierte Quelle) eingefligt wird, kann die Gleichung gleich null

gesetzt werden.

Der Satz der Impulserhaltung wird, entgegen der Massenerhaltung, in zwei Gleichungen gel6st. In
axialer Richtung gilt:

) / O / O O

= _ = - = —qr_r

OMH\,) pO/pMH"H") pCppMHpHV’+C')/
/I O Qi, O _
- = ——rlD [108]_
) > & pPE OO/+1 Jit) (4.13)
/I O Qi . Oy
)25 PE®) &

Die Variable pst: ist der statische Druck, r ist der Radius des achsensymmetrischen Modelland E die
dynamische Viskositat In radialer Richtung wird die Impulserhaltung durch Gleichung 4.14
beschrieben.

o /I O /I O ¢}
= - = - = < op_gr s
OMHp)pG/pMHVHp)pCbpMHpHp’+Cb
/I O Qo Oy
)Ba pﬁa)a
. . [108]
)/o - a0 (4.14)
p® P TR T
W, OE 2 e
+0E) - = A3 ) m—
P 1p :
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Die Implementierung der Wirbelgeschwindigkeit 4, stellt dabei einen Unterschied zwischen axialer und
radialer Impulserhaltung dar. Das in beiden Gleichungen enthaltene Produkt aus Nabla-Operator und

Stromungsvektor e wird durch die Formel 4.15 gelost.

vhe; vy by B 1991 (4.15)
o @ p
Neben der Losung eines Konzentrations- und Stromungsprofils innerhalb der Simulation wird d as
Temperaturfeld innerhalb der einzelnen Doméanen berechnet. Die EnergietransferGleichung bildet
hierfir die Grundlage, die zunachst fur den Fall einer festen Domane beschrieben wird (Gleichung?.16).
O A . A [108]
5 mf ) PApmf, ; PAI®PR ) Q «, (4.16)
In dieser wird die sensible Enthalpie eines Feststoff$s eingefiihrt, welche Gleichung 4.20 beschreibt.

Fur die fluide Phase gilt wiederum die Formel 4.17.

Y _ & _ _
M Co) ) ) PA v f) o PA 1. BR+  fgR) Z. A ) Q- p [181(4.17)
g

6

Die Klammer auf der rechten Seite besteht dabei aus drei Termen. Der erste beschreibt den
Energietransfer durch Konduktion innerhalb der Doméane und enthélt die effektive Warmeleitfahigkeit
ler. Der zweite bezieht sich auf den Transfer via Diffusion und wird durch die Summe der Produkte aus
spezifischer Enthalpiehi und der Teilchenstromdichte B der Komponenteni definiert. Der dritte Aspekt
deckt die viskose Dissipationab und ist eine Funktion des Stresstensors, 4 Einige der Variablen in der
Gleichung 4.13 basieren auf weiteren Berechnungen und werden im Folgenden naher beleuchtetDie

Variable g entspricht der internen Energie und wird durch Gleichung 4.18 dargestellt.

11081 (4,1 8)

Die Variablen p und po, unterscheiden zwischen dem relativen Druck zur Atmosphére 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

w; der Komponentei beschrieben(Gleichung 4.19).
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f; ugfyg [108] (4.19)

Die spezifische Enthalpe wird durch das Integral der temperaturabh&ngigen Warmekapazitét berechné
(Gleichung 4.20). Die ReferenzTemperatur Tt betragt 25 °C.

R
a gbR [108] (4. 20)
I'-\>p cd

@ qgcpclb _sd bck Dgai %gaf cl Ecqgcr xinady @gleichingd2l Rc g |

berechnet.

nR
By, +MBg (Puy+Bgr = (1081 (4.21)

Diese st eine Funktion des Diffusionskoeffizienten von i im Gemisch, welche durch Gleichung 4.22

beschrieben wird.

Vh V,
By «; = )

g Ug [108] (4.22)
i g th / tUg

Bgn

htig

Hierbei sind x die Stoffmengenanteile der Komponenten i und j und Dj beschreibt den binaren
Diffusionskoeffizienten. Eine weitere Variable der oben gezeigtenGleichung 4.17 ist der Stresstensorz.

Dieser wird nach Gleichung4.23 berechnet. Die Variable | beschreibt dabei den Einheitstensor.

z; E ™g) ®& +g PG [108] (4.2 3)

In dieser Arbeit wird ein Reaktionsmechanismus auf der KatalysatorOberflache geldst. Fur den Spezies

Transport der Reaktion gilt der Erhaltungssatz in Gleichung 4.24.

o _ _
g Mug) PAmaug ; +PAR) Py (1081 (4.24)
R beschreibt die Netto-Bildungsrate der Komponentei. Als Grundlage zur Berechnung der Reaktionsrate

dient der Ansatz nach Arrhenius, aus dem die Geschwindigkeitskonstante nach Gleichung.25

berechnet wird.
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i:i Rco- & [108] (4.2 5)

R ist die universelle Gaskonstante,; der Temperatur-Exponent, ko der praexponentielle Faktor und Ea
die Aktivierungsenergie. Die letzteren drei Variablen werden fir diese Arbeit aus dem mikrokinetischen

Modell nach KRAEHNERTet al. extrahiert.

Des Weiterenliefert die Reaktion eine weitere Warme-Quelle. Diese wird in der vorherig aufgefiihrten

BasisGleichung des EnergietransfergGleichung 4.17) durch einen Quellterm S, eingefihrt und kann
als Funktion der Bildungsenthalpien f 44und molaren MasseM; sowie der volumetrischen Bildungsrate

der einzelnen KomponentenR dargestellt werden.

Q«pit = Py (1081 (4,26)

Die in dieser Arbeit gezeigten Umséatze an Ammoniak und Selektivitaten werden auf dem Massenanteil

der Komponenten basierend berechnet{Gleichungen 4.27 und 4.28).

u *

Vg [+-—msribFl (4.27)
Ugl *LF1
K u Al o g+

@ HL LF1 msg ¥glg (4.28)

g Kg ugl*ll"\ﬂri’nsr*L

Der Index | symbdlisiert, dass es sich hierbei um die integrale Selektivitat der Spezies mit Bezug auf
das Ammoniak handelt. Dieserwird fortwahrend jedoch nicht verwendet. Der Parameterug beschreibt
das Verhaltnis der Stickstoffatome des Ammoniaks zum jeweiligen Produkt. Im Falle des

Stickstoffmonoxids ist dieser eins, wahrend 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
Stromungsprofil ausgegangen, weswegen das RANE-5-SSTModell fur das Ldsen der Strdomung
genutzt wird. Die Abkirzung RANS steht dabei flr ReynoldsAveraged NavieiStokesund SST fur Shear
Stress Transport(Transport von Scherspannung) In diesen Modellen werden die Navier-Stokes
Gleichungen durch gemittelte Zeitparameter geldst, wodurch die Impulserhaltung nach den folgenden

Gleichungen beschrieben wird.
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Die Geschwindigkeitu; berechnet sich ausder Summe der zeitgemittelten Geschwindigkeitsgund der
fluktuierenden Geschwindigkeit s::g Der Parameter ) beschreibt das Kronecker-Delta. Ein wichtiger
Term, der separat gelost wird, ist der Reynolds-Stresgensor, der die letzte Klammer in Gleichung4.30
umfasst. Daflr wird die BoussinesgNaherung genutzt, um den Stresstensor als Funktion der Stromungs

geschwindigkeit nach Gleichung4.31 darzustellen.

Wsis|: %) %‘ +9 Mi ) E [108] (4.31)
& &, & 1 Ea o :

In dieser ist der Parameter; die turbulente Viskositat, die mithilfe der turbulenten kinetischen Energie k
und der spezifischen Dissipationsrated berechnet wird. Letztere wird nur eingesetzt, wenn es sich um
ein k-5 -Modell handelt. Dies ist in dieser Arbeit der Fall. Die weiteren spezifischen Gleichungen fur das
k-5 -SSTModell sind detailliert in 1% S, 60-69 aufgelistet.

4.5.2. Modell des Reaktorkonzepts

Der Reaktor-Aufbau des laminaren Stromungsrohrs mit katalytischer Wand bietet den Vorteil einer
einfachen Modellierung des Reakbrs mittels CAD (engl. Computer Aided Designrechnerunterstiitztes
Konstruieren). Bautechnische Komponentenwie beispielsweise derKuhler nach dem Katalysator sind
fur das Modell (Abbildung 15) irrelevant, weswegen der Fokus alleinig auf die eingebaute Quarzglas
Kapillare (blau), de n Katalysator-Hohlzylinder und die fluide Phase gelegt wird. Die Mal3e der einzelnen
Bauteile, fortan Doménen genannt, entsprechenaxial den in Kapitel 4.1.2 beschriebenen Dimensionen
Das Modell wird in radialer Richtung auf eine Hohe von insgesamt 2,75mm gekdirzt, um die Rechenzeit
zu verringern. Bei moglichen Abweichungen der MaRe wird in den jeweiligen Kapiteln darauf

hingewiesen. Die Rotationsachse 6chwarze, gestrichelte Linie) befindet sich an der unteren Kante des
Modells.

Das Modell umfasst ca.650 000 Zellen (Anhang H) und bendétigt eine Rechenzeit von ca.30 min.

Dadurch ist ein recheneffizienter Vergleich mit experimentell gewonnenen Datenmdglich.
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160 mm

Polynom der Temperatur A

) . Rotationsachse
Fluiddoméane Reaktion

Abbildungl5: SchematischBarstellung des CHRlodells. Die fiur die Simulation relevanten Bauteile sind farblich markiert (Fluiddoméne
hellblau; Kapillare blau; Katalysator grau). Die griin gestrichelte Linie symbolisiert die &uRere Bedindangin Temperaturprofilin
Form eines Polynomsrgegeben wirdDie schwarzegestrichelteLinie stellt die Rotationsachse des Modells dar, wahrend die rote Linie

denlinletund orange die Katalysat@berflache beschreibt.

Ein wesentlicher Punkt sind die Randbedingungen in der Simulation des Modells von denen drei Kanten

spezifiziert werden: der Inlet, die &ul3ere Kante des Modells und die KatalysatotOberflache.

Der Inlet (rot gestrichelt) beschreibt die Position des Gasebei Beginn der geheizten Strecke bei einer
axialen Auslenkung von x = O0mm. An dieser Stelle startet das Gas mit einer fesgelegten
Stromungsgeschwindigkeit und Temperatur (Tabelle 7). Hier wird von einer Pfropfen-Strdomung
ausgegangenBegrindet ist dies in der nicht implementierte n Strecke zwischen dem statischen Mischer
und der Position desInlets. Im Aufbau betragt diese Strecke mehrere Zentimeter, in denen von 6mm
Durchmesser der Stahlleitung auf 1,5mm der Kapillare reduziert und gleichzeitig das Fluid aufgeheizt
wird. Da die Strecke nicht exakt darstellbar ist, wird von einer Pfropfen-Stromung ausgegangen. Die
Inlet-Temperatur wird durch ein Minimalwert beschrieben, da jegliche Heizung des Flansches am
Stahlzylinder nicht bericksichtigt und so von der Temperatur der Vorheizstrecke ausgegangerwird .
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 griin gestrichelte Linie und symbolisiert die
Heizung durch den Stahimantel. An dieser Linie wird ein Temperatur-Profil in Form eines Polynoms
angelegt, welches dasgemesseneaxiale Temperatur-Profil innerhalb des Reaktors widerspiegelt. Dies

wird i n Kapitel 5.1 aufgegriffen und ndher beleuchtet.

Die Oberflachenreaktion wird auf der Platin-Oberflache (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 aufgefiihrten Werten werden die Parameter als Funktion der Konzentration und nicht des
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Bedeckungsgrades eingefligt. BRfir wird eine Dichte der aktiven Zentren fir a und b von

2,7063A.0° mol m2 eingesetzt Zudem wird der praexponentielle Faktor jeder Reaktion um einen Faktor
10 multipliziert, um die Restrukturierung der Oberflache in der Kinetik zu reprasentieren. Diese gangige
Methode wurde bereits in der Literatur fur die Restrukturierung eines Drahtes genutzt.[5%%¢] Dies ist hier
ebenfalls vertretbar, da die Oberflache sich in dieser Arbeit kontinuierlich restrukturiert. Des Weiteren
wird eine Reaktion pseudo-erster Ordnung als Beschreibung der Hauptreaktion eingesetzt, bei deder
praexponentielle Faktor k kiinstlich erhdht wird, um die Reaktionsgeschwindigkeit der Stofftransport-
limitierung gleichzusetzen Die Reaktion pseudoerster Ordnung wird lediglich in der Restrukturierungs -

studie des Katalysators (Kapitel5.4) angewendet.

Tabelle7: Randbedingungen der in dieser Arbeit gezeigten-Sirulationen.

Randbedingungen Wert

Temperatur am Inlet T, 250 °C

Stromungsgeschwindigkeit am  Inlet ui, | 3,90 m s?

Prozessdruck pop 4 bar
Stoffmengenanteil He  Xue 0,0200
Stoffmengenanteil NH 3 Xnws 0,1000
Stoffmengenanteil O ; Xo2 0,1875
Stoffmengenanteil Ar  Xar 0,6925
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5. Brgebnisse und Diskussion

5.1. Uberprufung der Idealititsannahmen des Reaktors

Das entwickelte Reaktorkonzept zielt auf ein definiertes und bekanntes Temperatur bzw.
Stromungsprofil im Reaktor ab. Dazu wird der Reaktorraum zunéachst definiert (Abbildung 16), in dem
die Temperatur- und Stromungsprofile essenziellsind. 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 Ubergang des Fluids aus der Quarzglasapillare in den Katalysator-
Hohlzylinder an der Position x = 16 cm. Ab diesem Punkt, als orangene Liniegekennzeichnet beginnt

der Reaktorraum.

Am Eintritt ist die Bestimmung des Temperaturprofils fur die Validitat de r Reaktordimensionierung
wichtig. Zum einen sollen die Eintrittsbedingungen korrekt beschrieben zum anderen der Einfluss der
Vorheizungstemperatur vor dem Reaktor abgeschéatzt werden kénnen Zu ersterem zahlt auf3erdemdie
Entwicklung eineslaminaren Stromungsprofils innerhalb der Kapillare. Durch die Einstellung des Profils
vor dem Eintritt in den Reaktorraum kodnnte die Fluiddynamik innerhalb der Simulationen des Reaktors

als ausschlie3lich laminar angenommen werden

| Reaktorraum |
Oberflachen-
temperatur
Katalysator / P
e Gttt | Rotationsachse
x =16 cm A strémungsprofil x=17,5cm
ATemperaturprofil

Abbildungl6: SchematischeDarstellung des Reaktorraums. In den umrandeten Kasten sind die erforderlichen Aspekte der

Reaktorvalidierung aufgelistet. Die orangene Linie beschdeb€Eintritt in den Reaktorraum. Die griine Linie zeigt die Reaktorwand.

Ein weiterer Punkt ist die Oberflachentemperatur der katalytischen Wand, welche mithilfe axialer

Temperaturmessung beidefinierten Manteltemperaturen ermittelt w urde. Wichtig zu erwéhnenist, dass
wéhrend der Messung kein Gas durch die Kapillare stronte und so eine gewisse Unsicherheigegeniiber
dem Einfluss eines durchstromenden Gases bestehtAls Beispiel dient das Temperaturprofil bei einem
Sollwert der Manteltemperatur von 800 °C (Abbildung 17). Die umrandeten Punkte beschreibendie

gemessena Temperaturen an unterschiedlichen Stellen imerhalb der QuarzglasKapillare (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 9cm. Innerhalb des Katalysators herrscht ebenfalls ein axialer Temperaturgradient,
welcher zwischen 785 °C am Eintritt und 777 °C am Ubergang zurDownstreamKapillare eine Differenz
von 8 °C umfasst.Im Vergleich zum Sollwert von 800 °C betréagt die Differenz bis zu 23°C, weswegen
eine Annahme der konstanten Temperatur auf der KatalysatorOberflache fir die Darstellung innerhalb

der Simulation nicht passend wére.

8 0r——T—T7T T 7T T T T T

800

790

T/°C

780 Polynom

770

| © Messpunkte|

760 Lt v o0 b1y
0O 2 4 6 8 10 12 14 16

x/cm

Abbildungl?7: Gemesseneaxiales Temperaturprofil (grine Punkte) und diezugehoérigePolynom zweiten Grades (durchgezogene

Linie). Blau symbolisiert die Strecke in dera€zglasKapillare und grau den Katalysatorraum.

Als formelbasierte Beschreibung de Temperaturprofils wird daher ein Polynom zweiten Gradesermittelt
(grine Linie), welches Gleichung5.1 darstellt. Die Variable x beschreibt die axiale Position. Die

Gleichung wird an der au3eren Kante des Modells angelegt (Abbildungl15).
T- IR047Av5 KR ) 6. Av6k) /. 17*4 (R*=0,991) (5.1)
Um die Kriterien der Eintrittsposition zu validieren, wird eine Beispielsimulation im Folgenden

beschrieben und diskutiert. Die gewahlten Randbedingungen entsprechen den in Tabelle7

(Kapitel 4.5.2) aufgefiihrten Werten.
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5.1.1. Stromungsprofil am Eintritt in den Reaktorraum

In Abbildung 18 ist die Kontur der Stromungsgeschwindigkeit innerhalb der Fluid -Doméane dargestellt.
Zur Verdeutlichung der Kontur wird lediglich ein Bereich der letzten ca. 3cm des Modells gezeigt
Zudem werden die festen Domanen in den bereits eingefihrten Farben (blau: Kapillare; grau:

Katalysator) neutral eingefarbt. Das Fluid stromt von links nach rechts.

Stromungsgeschwindigkeit/ ms

B

Q A ] Q ]

QOF Q- [0 3 \Qb Kl \o:,o"

 — S—
Ocm 0,5cm 1,0cm | ©

Abbildungl8: Ausschniteiner Kontur der Strémungsgeschwindigkeit innerhalb der FIdisnane mit einer Strdmungsrichtung von links
nach rechts. Die Domane in blau stellt @earzglagkapillare und die grau gefarbte Doméne den Katalysator Bidingungen der
Simulation Tin = 250°C;uin = 3,9m s1; Xnns= 0,1X02= 0,1875xa, = 06925; Xpe = 002; Ty = 800°C(Polynomin Gleichung 5.1)

Abbildung 19 bestatigt die Annahme eines laminaren Stromungsprofils In dieser sind die radialen
Profile an verschiedenen axialenPositionen gezeigt Der grine Graph verdeutlicht die Inlet-Bedingung
einer Pfropfen-Stromung in das Modell. Die Wahl dieser Stromungsartist womaoglich nicht akkurat, da
das Fluid zwischen dem statischen Mischer und ModeHinlet eine gerade Strecke von mehreren
Zentimetern zuriicklegt. Eine Ubergangsform zwischen Pfropfen und laminarer Stromung wére daher
realistischer, jedoch nicht einfach messbaroder mit einer Simulation zu ermitteln . Somit eignet sich die
Wahl der Pfropfen-Stromung als Darstellung eines Extremfalls Dass trotz dessen eine laminare
Strémung am Eintritt in den Reaktorraum zu erwarten ist, zeigt 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.
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Abbildungl9: Aus Abbildungl8 entnommene radiale Stromungsprofile bei unterschiedlichen axialen PositioneDie radiale
Koordinater 6 SA OKNBAG G RSy ! oaidl ¢ROYzNG avedid timiizey SatEtnkiid Bfroptedtromung.
aE160Y4& A&l RIA& { (NI Ydzy 3aLINE TBelingingefder SithufatioNT, & Z50°G;yf = RBnySL; sz 0111 2 NN
Xo2= 0,1875xar = 06925; Xre = 002; Ty = 800°C(Polynomin Gleichung 5.1)

Eine Variation der mittleren Stromungsgeschwindigkeit zwischen 6 und 9m s (bei Tma = 800 °C) zeigt
ebenfalls laminare Stromungsprofile am Eintritt in den Reaktorraum (Abbildung 76). Daher kann die

gewahlte Reaktorldnge als validiert angesehen werden
5.1.2. Temperaturprofil der fluiden Phase im Reaktorraum

Die Temperatur innerhalb des Reaktorraums ist aus mehrfacher Sicht fir die Reaktion bestimmend.
Einerseits ist es wichtig zu evaluieren, ob das Reaktionsgemisch in der Vorheizstrecke ausreichend
geheizt wird bzw. die Verweilzeit genigt, um das Gasinnerhalb der Kapillare auf die Temperatur der
Reaktorwand zu heizen. Andererseits fuhrt das Kriterium des Teilumsatzesdazu, dass ein Teil des Gases
nicht zur Katalysator-Oberflache diffundiert und so nicht katalytisch reagiert. In der Hinsicht wére es
jedoch denkbar, dassmdgliche Gasphasenreaktionen bzw.Folgereaktionen stattfinden. Daher ist die
Temperatur des “durchschlipfenden8 Gases ebenfalls von Interesse, speziell bei der spéateren

Differenzierung zwischen Oberflachen und Gasphasenaktivitét.

Abbildung 20 zeigt einen ca. 3cm langen Ausschnitt einer Temperatur-Kontur bei den in Tabelle 7
aufgelisteten Bedingungen Die Dimensionierung des Bildausschnittsgleicht der vorherigen Kontur zur

Stromungsgeschwindigkeit (Abbildung 18). Die schwarzen Linien zeigen die Grenzen zwischen den
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einzelnen Domanen, wobei sich die KatalysatorDoméanerechts oben, die KapillarenrDomane links oben
und die Fluid-Domé&ne unten befindet. Die Temperatur wird ebenfalls innerhalb der festen Domé&nen
dargestellt. Dies dient der Uberprifung des auRen angelegten Temperaturprofils zur eigentlichen
Randbedingung, die Innenwand der QuarzglasKapillare und die Reaktorwand des Katalysators Nach
Abbildung 20 ist kein radiales Temperaturprofil innerhalb der festen Doméanen zu erkennen. In der
fluiden Doméne bildet sich ein radialer Temperaturgradient, der jedoch erst innerhalb des Reaktorraums
auftritt . Dieser ist auf den axial gemessenen Temperaturgradiergn im Reaktor-Aufbau zurtickzufiihren.
In diesem Abschnitt scheint das Fluid zu einem gewissen Grad gekuhlt zu werdenDie Kontur kann
keinen deutlichen Aufschluss uber die Fluidtemperatur am Eintritt in den Reaktorraum liefern. Es kann

obgleich festgestellt werden, dass die Temperatur relativ homogen ist.

Temperatur / °C

rr———

O \2) ) 2] N el O \a]
,\Q ,\'\ /\"b /\‘)‘ /\b /\'\ /\Q ‘bb

—:—:
0cm 0,5cm 1,0 cm | ¢

Abbildung20: Ausschnitteiner Kontur der Temperatur zwischen 700 und 805 Die schwarzen Linien differenzieren die einzelnen
Domanen (oben linkQuarzglaKapillare oben rechts: Katalysator; unten: Fltbdmane).Bedingungerder Simulation T, = 250°C;
Uin = 3,9M s1; Xarz= 0,1;X02= 0,1875xar = 06925; Xpe = 002; Tmy = 800°C(Polynomin Gleichung 5.1)

In Abbildung 21 sind radiale Temperaturprofile bei unterschiedlichen axialen Positioren aufgetragen.
Das Profil am Inlet (grine Linie) zeigt dabei das erwahnte Minimum . Durch den vorgebauten Flansch
am Stahlzylinder (Abbildung 10) ist es zwar wahrscheinlicher, dass die Inlet-Temperatur grof3er als
250 °C ist Dies bestatigen experimentelle Temperaturmessungen wahrend des bei gleichen
Bedingungen durchgefiihrten Experiments, die Temperatuen von tber 380 °C am Flanschdetektieren.
Zur Validierung der Reaktordimensionierung wird trotz dessendasMinim um von 250 °Ceingesetzt Mit
steigender axialer Position homogenisiert sich die radiale Tenperaturverteilung bis zum Eintritt in den
Reaktorraum (x = 16 cm) und beschreibt somit eine radiale Erwarmung des Fluids Die Simulation
ergibt am Eintritt keine signifikante Temperaturdifferenz zwischen Reaktorwand und der

Rotationsachse
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Abbildung21: a) Aus Abbildung20 entnommene, radiale Temperaturprofile bei unterschiedlichen axialen Positinn®ie radiale
Koordinater 6 SAOKNBA GG RSYy | 640l ¥ &OVYiadzNa ewoi2l TémpersbaNdedMess3roaBEY a4 A a G R
Temperaturprofil bei Eintritt in den Reaktorraumbbildungb) ist eine VergréRerung des Graphen bei Temperaturen zwischen 770 und
810 °C und enthélt die radialen Temperaturprofile der Positioneani216cm und 17,5m. Bedingungerder SimulationTi, = 250°C;

Uin = 3,9mM ST xnHz= 0,1;%02= 0,1875Xar = 06925; Xpe = 002; Tmy = 800°C(Polynomin Gleichung 5.1)

Abbildung 22 zeigt zwei axiale Temperaturprofile. In griin ist die Wandtemperatur der festen Doméne
und in blau die Temperatur des Gases weniger als 0,0dInm unterhalb der Wand dargestellt. Hier wird
deutlich, dass die Temperaturen ab x= 14 cm quasi gleichsind (3T = 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 bestétigt.
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Abbildung22: a) Simulativ bestimmte axial@emperaturprofile der auReren Randbedingung (griin) und der Fluidtemperatur (blau)
0,01 mmin radialer Richtungon der Reaktorwand entfernfn der KatalysateOberflache (grau unterlegfjndet die Reaktiorstatt. b)

ist einvergroRerterAusschnittdesrelevanten Bereich(gestrichelter Kasten in Abbilduy Bedingungerder SimulationTi, = 250°C;

Uin = 3,9mM sT; Xnpz= 0,1;%02= 0,1875%ar = 06925; Xne = 002; Tmy = 800°C(Polynom aus Gleichung 5.1)

Der Temperaturanstieg der Fluidtemperatur bei 16 cm entsteht durch die Reaktion des Fluids an der
Katalysator-Oberflache. Da der Temperaturanstieg bei dem hier gesetzten Durchsatz von ca. 55s h?
lediglich 4 °C betragt, kann eine Temperaturkontrolle durch die Heizpatronen angenommen werden.

Der Temperaturgradient innerhalb der Katalysator-Domane ist in Abbildung 77 (Anhang K) dargestellit.

Eine experimentelle Variation der Vorheizungstemperatur zwischen 250 und 350 °C bei sonst gleichen
Bedingungen zeigte zudem keine Anderungen des Umsatzes oder des Selektivitatsprofils
(Abbildung 78). Das Ergebnis i$ in AnhangL vermerkt, da experimentelle Ergebnisse desReaktor-
Aufbausnoch nicht eingefiihrt sind. Somit ist die Vorheizung des Gases im Hinblick auf den Reaktorraum

kein Einflussfaktor und muss fir die Interpretation folgender Ergebnisse nicht berlcksichtigt werden.

5.2. Thermische Stabilitat relevanter Stickstoffspezies

Aus Kapitel 2.1.3 der Stand der Technik geht hervor, dass Ammoniak, Stickstoffmonoxid und Lachgas
im relevanten Messbereich Zerfallsaktivitdten aufweisen kdénnen. Wahrend Ammoniak bei deutlich
moderateren Temperaturen (ab ca. 550 °C)?" zu Stickstoff und Wasserstoff zerfallt, sind Stickstoff-
monoxid (ab ca. 900 °C)*¥ und Lachgas(ca. 800 °C)*¥ thermisch stabiler. Da die Temperatur bzw. ein
Zerfall jedoch von unterschiedlichen Parametern wieProzessduck, Verweilzeit und Zusammensetzung

abhangt, wird die thermische Stabilitat fur den ausgewéhlten Messbereich(Tabelle 5) untersucht.
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Dementsprechend kann evaluiert werden, ob Zerfallsreaktionen fur die Einordnung mdéglicher Neben

oder Folgereaktionen wahrend der Ammoniak-Oxidation im Reaktor relevant sind.

5.2.1. Thermische Stabilitat des Ammoniaks

Abbildung 23 stellt die Ergebnisse einer thermischen Stabilitditsmessung von 10/0l.-% Ammoniak in
Argon dar, wobei Abbildung 23a die Volumenanteile von Argon, Ammoniak und dem Produkt Stickstoff
zeigt. Zwar ist Wasserstoff ebenfalls ein Produktder Zersetzung und mit einem Massezu-Ladung-
Verhaltnis von 2 detektierbar, auf dieses wird aufgrund fehlender Relevanz fur die Ammoniak-Oxidation

nicht kalibriert . Daher wird der Zersetzungsgrad an der Bildungdes Stickstoffs gemessen.

Bei Betrachtung der Volumenanteile fallt zunéchst auf, dass der Anteil an Argonvon 90,1 auf 90,6%
steigt. Dies lasst sich anhand der Rechenroutine erklaren, da zum Zeitpunkt der Messung Helium noch
nicht als interner Standard eingefuhrt war. Die Abbildung 23a zeigt, dass der Volumenanteil des
Ammoniaks mit steigender Manteltemperatur sinkt und gleichzeitig der Anteil an Stickstoff steigt. Diese
gegenlaufigen Trends lassen auf einen kontinuierlichen Anstieg des Zersetzungsgrads schlieBgwelcher
durch Abbildung 23b bestétigt werden kann. Basierend auf der StickstoffBildung wird der Umsatz an
Ammoniak aufgezeigt, welcher mit bis zu Uber 10% bei einer Manteltemperatur von 900 °C als
signifikant interpretiert werden kann. Dass es sich ausschlieB3lich um eire thermische Zersetzungin der
Heizstreckehandelt, zeigt der Referenzpunkt bei 350 °C.Die fehlende Detektion von Stickstoff zeigt zum
einen an, dass die Abgasstrecke nach dem Katalysator keine katalytische Aktivitat im Hinblick auf eine
Zersetzung des Ammoniaks besitztZum anderen bedeutet dies,dassAmmoniak im Niedrigtemperatur -
Bereich thermisch stabil ist und unter den gewahlten Bedingungenzwischen 350 und 800 °C anfangt zu

zerfallen.
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Abbildung23: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorAbbildunga) umfasst dieVolumenanteile der relevanten Spezies und b)

AmmoniakUmsatz in Bezug auf dianteltemperatur in einem Bereich von 800 bis 9@ Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine

diente eine Manteltemperatur vor850°C.Die Elementbilanzen von H, N und Ar schlieBen +ii#%. Messkedingungen . nuz= 10%;

» Ar = 90%;Tyor = 39 °C; Ty = 350,800900 °C;pop = 4bar; Ukatxgooc= 8M ST; Ukar3s0°c= 5m s1; £+, = 50,2659,08Ls hL.

Die genaue Temperatur, ab der Ammoniak zerféallt, wurde nicht exakt ermittelt. Zwar wurde eine
Vergleichsmessung mit 600°C als Startemperatur durchgefiihrt, jedoch wurde bei dieser Temperatur
bereits ein Ammoniak-Umsatz von 1,8% gemessen(Abbildung 79). In transienter Messungscheint eine
Manteltemperatur von 415 °C der Punkt einsetzender StickstoffBildung zu sein. Da hier jedoch keine

Stationaritat eingestellt wurde, ist die Temperatur lediglich als Richtwert zu sehen

Aufgrund der vorhandenen Aktivitat ist eine Differenzierung zwischen katalytischer Reaktion und
Blindaktivitdt insofern interessant, dass ein thermischer Zerfall innerhalb der Heizstrecke vor dem
Katalysator bei der Einordnung der Messdaten beriicksichtigt werden miusste Dies kdnnte zu einer
erhohten Stickstoff-Selektivitat wahrend der Ammoniak-Oxidation fiihren und die Zusammensetzung
vor dem Katalysator verfalschen. Daher wird die Aktivitdt im Blind reaktor-Aufbau ohne Katalysator
mittels separate Messung tuberprift. Deren Ergebnisse sind inAbbildung 24 in Form der berechneten

Volumenanteile zusammengefasst.

Die Volumenanteile der relevanten Komponenten Ammoniak und Stickstoff zeigen keine fallenden bzw.
steigenden Trends auf, weswegenvon keiner Blindaktivitat bezuglich des thermischen Zerfalls von

Ammoniak in der Quarzglas-Kapillare auszugehen ist. Dies deckt sich ebenfalls mitden Ergebnissen
anderer Arbeiten wie beispielsweise von TRAVERSAG der keine homogene Zersetzung des Ammoniaks

bei Temperaturen unter 900 °C feststellen konnte Oberhalb der Temperatur sei zwar eine Aktivitat zu
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erkennen, die gewahlten Verweilzeiten der Arbeit von TRAVERSAGCsInd jedoch um ein Vielfachesgrof3er.

Ein direkter Vergleich ist so nicht moglich. 4
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Abbildung24: Messung im BlindreaktorAufbau ohne KatalysatorVolumenanteile der relevanten Spezies in Bezug auf die
Manteltemperatur in einem Bereich vorb0 bis %0 °C.Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine dieeine Messung be350°C
Manteltemperatur Diese Messung beinhal®et2Vol.-% He als internen Standardie Elementbilanzen schlieBen mit2%.
Messbedingungen nxz= 10%; ar= 88%; He= 2%;Tvor = 250°C;Tmy = 350,756950 °C;pop = 4bar; Ukatwrso.c= 8M S; Ukat,350°c= 5m s%;
+,=48,5-59,8 Lsh.

Dadurch kann der vorherig gemessene Umsatz an Ammoniak ausschlie3lich auflie Reaktion an der
Katalysator-Oberflache zurtickgefuhrt werden. Dies wirde bedeuten, dass die thermische Stabilitat des
Ammoniaks als Reaktion fur die Auswertung der Ammoniak-Oxidation relevant wéare. Da diese Reaktion
jedoch im Verhaltnis zu Reaktionen mit Sauerstoff laut KRAEHNERTet al. kinetisch langsamer ablauft,

kann sie fur die Beurteilung weiterer Ergebnisse vernachlassigt werden!*?

5.2.2. Thermische Stabilitat des Stickstoffmonoxids

Der Einfluss einer méglichen thermischen Instabilitat des Stickstoffmonoxids unterscheidet sichvom
Ammoniak. Wahrend Ammoniak in der Oxidationsreaktion als Edukt vorliegt, wird Stickstoffmonoxid
erst an der KatalysatorOberflache gebildet. Daher wére eine Zersetzung lediglich im Reaktorraum von

Bedeutung.

Ob dieser Punkt relevant ist, zeigt die Messung mit 10Vol.-% Stickstoffmonoxid in Argon. Die

Volumenanteile sind in Abbildung 25 zusammengefasstdargestellt. In dieser sind keine merklichen

57



Anderungen der gemessenerZzusammensetzungzwischen 800 bis 900 °C zu erkennen. Die Ergebnisse
lassen darauf schlieBen, dass weder Sauerstoff noch Stickstoff als Produkt entsteherDadurch ist
festzuhalten, dass Stickstoffmonoxid im gewdahlten Parameterbereich stabil ist und keine Stickstoff
Bildung hervorruft . Eine Messung des Stickstoffmonoxig mit gleichem Volumenanteil im Blind reaktor-
Aufbau ohne Katalysator zeigt ebenfalls keine Hinweise auf eine thermische Instabilitat bis 950 °C
(Abbildung 80 in Anhang M).
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Abbildung25: Messungm ReaktorAufbau mit Katalysatololumenanteileder zur Messung eines StickstoffmonoXierfalls relevanten
Komponenten in Bezug auf didanteltemperatur zwischen800 und 900°C. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine diezine
Messung bei350°C Manteltemperatur Die Elementbilanzen von N, O und Ar schlieRen #i%. Messbedingungen. no = 10%;

> Ar= 90%;Tyor = 350°C; Ty = 350,800900 °C;pop = 4bar; Ukatxgoo.c= 8M S2; Ukat,350°c= 5m st; +, = 50,2659,08Ls hrL.

Die Arbeit von TRAVERSACdient hier wiederum als Referenz. In dieser konnte keine Aktivitdt ohne
Anwesenheit von elementarem Wasserstoff im hier aufgezeigten Messbereichfestgestellt werden.*4
Dementsprechendwurde eine Messung mit aquimolarem Anteil an Ammoniak im Blindreaktor-Aufbau
durchgefiihrt. Diese zeigt ebenfalls keine Zersetzung von Stickstoffmonoxid auf (Abbildung 81 in
Anhang M). Daher kann Stickstoffmonoxid im gewdahlten Messbereich als thermisch stabil und die

Reaktion als irrelevant fiir die folgende Auswertung angesehen werden

5.2.3. Thermische Stabilitat des Distickstoffmonoxids

Die thermische Stabilitdt desLachga®sist in der Betrachtung der Ammoniak-Oxidation von besonderem

Interesse, da diese unter anderem fur die sekundére Emissionsminderung im industriellen Ammoniak
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Brenner genutzt wird. Daher wird der thermische Zerfall hier vertiefend betrachtet, wobei die
Reinkomponente als Erstesvermessenwird. Die Messergebnisse im Temperaturbereich zwischen 800

und 900 °C sind in Abbildung 26a und 26b zusammengefasst

Abbildung 26a zeigt die Volumenanteile der relevanten Spezies, einschlief3lich de méglichen Produkte
Stickstoff und Sauerstoff. Bei Betrachtung des Referenzpunkts 35C°C fallt auf, dass 0,1% Stickstoff im
Produktstrom vorhanden ist. Dies wirde auf eine Reaktion des Lachgases zu Stickstoff und Sauerstoff
und eine Aktivitat bei niedrigen Temperaturen schlieRen Jedochwiderspricht dabei die Tatsache, dass
kein Sauerstoff detektiert wird. Daher liegt die Vermutung nahe, dass der Anteil Stickstoff ein Artefakt
der Auswertung sein kdnnte. Die Hypothesewird dadurch gestitzt, dass die Messung ohne Helium als
internen Standard durchgefihrt wird. Dies fiihrt dazu, dass der Anteil an Stickstoff durch den geringen
Anteil lediglich einen qualitativen Nachweis li efern kann. Die steigendenVolumenanteile des Stickstoffs
und Sauerstoffs weisen dennoch darauf hin, dass sich Lachgas zersetzt und deUmsatzgad mit der
Temperatur steigt. Dass es sich um die Reaktion des Lachgasesd nicht um Verunreinigungen handelt,
zeigt zudem das Verhéltnis des neu gebildeten Sauerstoffs zum Stickstoff, welches stdchiometrisch im

Verhéltnis 1:2 steigt.

Abbildung 26b zeigt den Umsatz an Lachgas in Abhangigkeit deManteltemperatur. 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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Abbildung26: Messungm ReaktorAufbau mit Katalysatora) Volumenanteile der relevanten Spezies und b) Lacbgasatz in Bezug
auf die Manteltemperatur in einem Bereich von 800 bis J@AIs Referenzpunkt der Auswertungsroutine dieeine Messung bei
350°C Manteltemperatur Die Elementbilanzen von N, O und Ar schlieRen #it6. Messbedingungen. n2o = 10%;. ar = 90%;

vor = 350°C;Tmt| = 350,80(—DOO°C;pop = 4bar; Ukat,x800°C= 8m Sl; Ukat,350°C— 5m Sl; t,= 50,2059,08|_S hl.

Aufgrund dieser Ergebnisse ist eine Differenzierung zwischen katalytischer und homogen thermischer
Zersetzungvon Bedeutung. Dafiir wurden 10 Vol.-% Lachgas bei gleicher Verweilzeit im Blindreaktor

Aufbau vermessen.Die Messergebnisse sind inAbbildung 27 gegen die Ergebnisse de Messung mit

Katalysator aufgetragen. Die schraffierte Flache stellt dabei den Umsatz im BlindreaktorAufbau dar. Die

Balken der ausgefiiliten und schraffierten Flache ergeben kumulativ den Gesamtumsatz nach
Abbildung 26b. Aus dem Balkendiagramm ist zu lesen, dass keine Blindaktivitat im Setup bei einer
Manteltemperatur von 800 °C oder geringerherrscht. Daher ware der Umsatz des Lachgases bei 800C
auf die katalytische Zersetzung zuriickzufihren. Eine Blindaktivitdt in Form einer homogenen

Zersetzungist erst bei 850 °C mit einem Umsatzvon 0,1% zu verzeichnenund steigt bei 900 °C auf 0,4%
(Tabelle 8).
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Abbildung27: KumulativerLachgad)msatz in Bezug auf didlanteltemperatur zwischen 800 und 90C. Die schraffierte Flache
beschreibt den Anteil an BlindaktivitdDie Elementbilanzen von He, N, O und Ar der Bfiegsung schlieBen mi10% Die
Elementbilanzen der Messung im Reakforfbau mit Katalysator schlieRen mic% Messbedingungen. nzo = 10%;. ar = 90%;
Tvor = 350°C; Ty = 350,808900°C;pop = 4bar; Ukar = 8m s?. Blindaktivitdtsnessung. n2o= 10%;. ar = 88%; we = 2%;Tvor = 250°C;
Tt = 350,806900°C;pop = 4bar; Ukatsgoo-c= 8m st; £+, = 50,2059,08L h'l.

Eskann festgehalten werden, dassLachgasauch in der Gasphasezersetzt wird, der thermische Zerfall
des Lachgasesinter Inertgas jedoch groftenteils katalytisch verlauft. Der katalytische Anteil belauft sich
unter den gewéahlten Bedingungen auf 91% bei 850 °C und 79% bei 900°C.

Tabelle8: LachgadJmsatz unterteilt in Gesammsatz, an der Oberflache und Bliedktor-Aufbau ohne Katalysatombei
Manteltemperaturenvon 800, 850und 900°C.

Mantelt emperatur | Gesamt-Umsatz | Umsatz an Oberflache | Umsatz im Blind -Aufbau
T / °C Xn20,ges | %0 Xn20,0bertl 1 % Xn20,piind | %0
800 0,4 0,4 0
850 11 1,0 0,1
900 1,9 1,5 0,4

Eine Einordnung, ob der thermische Zerfall der Reinkomponente fir dieses Setup eine zu
bertcksichtigende Rolle in der Ammoniak-Oxidation spielt, wird aus zwei unterschiedlichen Sichtweisen
betrachtet. Zum einen ist der Punkt der Uberwiegend katalytischen Zersetzunginteressant, die durch

Diffusion des Lachga®s zur Katalysator-Oberflache nach vorheriger Bildung angetrieben wére. Es ware
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nach dem Ergebnis her denkbar, in diesem Reaktorkonzept jedoch nicht definitiv messbar, da kein lokal
aufgeltstes Konzentrationsprofil innerhalb der Reaktorraums gemessen wurde Zudem kdnnte die
Relevanz des thermischen Zerfalls an der Reaktorwand geringer als mdglicheFolgereaktionen,
beispielsweise mit Ammoniak zu Stickstoff, sein. Dieser Punkt wird in Kapitel 5.6.1 nochmals

aufgegriffen.

Zum anderen ware die Berlcksichtigung der LachgasZersetzung in der Gasphase Da der Umsatz
maximal 0,4% bei 900 °C Uber die gesamte thermisch relevanteStrecke und nur auf den Reaktorraum
bezogen ca. 0,04%betragt, aus den Verweilzeiten in Kapitel 4.4 berechnet, ist die Relevanz marginal
Demnach kann die in der Gasphaselokalisierte Zersetzung mit Bezug auf die Ammoniak-Oxidation

vernachlassigt werden

Dies gilt zunachstnur fur die Reinkomponente in einem ansonsten inerten GasgemischDie thermische
Stabilitat des Lachgasesin Anwesenheit einer anderen Komponente wie Stickstoffmonoxid oder
Sauerstoffist ebenfalls von Interesse Daher wurden entsprechende Messungemmit jeweiligem Zusatz
von Sauerstoff und Stickstoffmonoxid vorgenommen. Aufgrund der Forderungsbereiche der
Massedurchflussregler wirden unterschiedliche Volumenanteile gewahlt. Der Volumenanteil des
Sauerstoffs betrug 18,75 Vol.-%, fur Stickstoffmonoxid 6 Vol.-%. Der LachgasAnteil wurde bei
10 Vol.-% konstant gehalten. Zudem wurden die Messungen mit 2Vol.-% Helium als internem Standard

durchgefuhrt. Der Temperaturbereich wurde durch Messpunkte bei 750 und 950 °C erweitert.

Abbildung 28 umfasst die jeweiligen LachgasUmséatze im Vergleich zur vorherig gezeigten Messung
ohne CoFeed Die turkisfarbenen 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
ahnlichen Verlauf und liegen relativ nah beieinander, weswegen kein signifikanter Einfluss von
Stickstoffmonoxid oder Sauerstoff auf das Lachgaszu erkennen ist. Die Unterschiede sind auf den
Vergleich dreier Messungen untereinander zu erklaren. Die fortlaufende Restrukturierung des

Katalysators verandertden Reaktor-Aufbau und kann dadurch zu unterschiedlichen Umsatzen fuhren.
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Abbildung28: Messungn im ReaktorAufbau mit KatalysatorVergleich der Lachgdsmsétze in Bezug auf dManteltemperatur in
einem Bereich von 750 bis 98C bei a) Lachgas oh@mFeedin Turkis, b) mit NO in Schwarz und c) miti©ORot alsCoFeed Als
Referenzpunkt der Auswertungsroutine diergine Messung beB50°C Manteltemperatur. Die Elementbilanzen schlieRen miB%.
MessbedingungenTyor = 350°C; Ty = 350,750950 °C;pop = 4bar; Ukatssoe.c= 8M S Ukat,3s0°.c= 5m s1; £, =48,1659,08 Ls h'l. OhneCo-
Feed . n2o= 10%; A= 90% NO o-Feed . n20= 10%; no= 6%;. ar=84%/ O, Co-Feed . n2o= 10%; o2 = 18,75%; ar = 69,25%
., He=2%

Aus der Literatur geht hervor, dass Ammoniakdie LachgasZersetzungkatalysiert.l'* Dies wurde zwar
mithilfe ein er Messung bei gleichen Bedingungen mit 10 Vol.-% Ammoniak im Feedversucht zu
untersuchen. Die Auswertung der Ergebnissewar hierbei erschwert, da die thermische Instabilitat des
Ammoniaks im gesetzten Temperaturbereich(Kapitel 5.2.1) ebenfalls zu einer Stickstoffbildung flhrte.
Zudem war eine Berechnung der Zersetzungsgrade durch Ammoniakund Lachgasverbrauch aufgrund

der Elementbilanzen nicht moglich, da dieseUnsicherheiten bis zu£20% aufweisen.

Durch die nachweislich fehlende Blindaktivitdt des Ammoniaks (Kapitel 5.2.1) kann eine Messung im
Blindreaktor-Aufbau Aufschluss Gibereinen méglichen Effekt des Ammoniaks auf die LachgasZersetzung
liefern. Diese Messung warde mit einem Lachgaszu-Ammoniak-Verhéltnis von 1:1 im Temperatur-
bereich zwischen 750 und 950 °C durchgefihrt.

Abbildung 29 stellt den Vergleich des LachgadJmsatzesmit der Reinkomponente dar. Die” mddc | c |
Dreiecke beschreiben den Lachgat/msatz des Experiments ohne Ammoniak (vgl. zuAbbildung 27), die
ausgefullten Symbole sind der Messung mit Ammoniak als Co-Feedzugeordnet Die Messwerte mit
Ammoniak bei 350, 750 und 800 °C stimmen mit der ReferenzMessung Uberein und zeigen keine

Aktivitat des Lachgases Dies andert sich ab einerManteltemperatur von 850 °C, bei der der Umsatz um
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das drca Sechdache auf 0,5% steigt Der Umsatz ist bei 900 und 950 °C ebenfalls ein Vielfaches (5:1)

im Vergleich zur Messung der Reinkomponente.
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Abbildung29: Messungnim BlindreaktorAufbau ohne Katalysatovergleich der Lachgd$msétze in Bezug auf didanteltemperatur
in einem Bereich von 750 bis 9%0 bei a) Lachgas oh@eFeedn ausgehdlten Symbolen und b) mit NisCoFeedn vollen Symbolen.
Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine deeaine Messung be350 °CManteltemperatur. Die Elementbilanzen schlieBen n#i5%.
MessbedingungenTyor = 250°C; Ty = 350,750950 °C;pop = 4bar; Ukatssoec= 8M S Ukat,3s0:.c= 5m s1; £+, = 48,5-59,08 Ls h'l. OhneCo-
Feed . n2o= 10%; ar= 88%; ne= 2% / NHCo-Feed . n2o= 5%; nHz= 5%; ar= 88%; ne= 2%.

Dass die StickstoffBildung alleinig in der LachgasZersetzung begriindet ist, wird durch die Betrachtung
der Volumenanteile deutlich (Abbildung 30). Hier ist der Abfall des LachgasAnteils im Vergleich zum

konstanten Ammoniak-Anteil deutlich zu erkennen.
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Abbildung30: Messungim BlindreaktorAufbau ohne KatalysatoWolumenanteile der relevanten Komponenten déessung von 5%
N2O und 5% NEim Reaktionsgemisclin Bezug auf dieManteltemperatur zwischen750 und 950°C. Als Referenzpunkt der
Auswertungsroutine diem eine Messung beB50°CManteltemperatur. Die Elementbilanzen schlieRen mib%. Messbedingungen

» N20 = 5%;: NH3 = 5%;: ar = 88%;: He = 2%;Tvor = 250°C; Ty = 350,756950°C; pop = 4bar; Ukaxgsocc= 8M ST, Ukatasooc= 5m s?;
+,=48,16-59,8 Lsh'L.

Dadurch ist der Aspekt aus der Literatur bestétigt, dass Ammoniak einenpositiven Effekt auf die
thermische Zersetzung des Lachgses hat. Diese katalytische Eigenschaft wird bei der Diskussion

folgender Ergebnisse aufgegriffen und die Wahrscheinlichkeit diskutiert

5.3. Experiment unter Teilumsatz

Nach der Studie zur thermischen Stabilitdt relevanter Stickstoffspezies wird nun der Fokus auf die
Vermessung der AmmoniakOxidation gelegt. Das Ubergeordnete Ziel dieser Arbeit ist esmithilfe des
Reaktor-Aufbaus quantitativ belastbare Ergebnisse beziglich des Ammoniakimsatzes und der
Selektivitaten zu generieren. Dafiir dient unter anderem ein ReferenzExperiment, welches eine
Uberpriifung der Ergebnisvaliditat Uber einen langeren Zeitraum zwischen Messreihen darstellt.

Zundachst wird Uberprift, ob der Reaktor-Aufbau Messungen unter Teilumsatz ermdglicht.
5.3.1. Ergebnis de ReferenZ£&xperiments
Das Ergebnis einer ReferenzMessung wird hier exemplarisch erlautert. Die dafir ausgewéhlten

Bedingungen sind in Tabelle 6 (Kapitel 4.4) aufgefiihrt. Zun&chst werden die Elementbilanzen als

Beurteilung der Rechenroutine betrachtet.In diesem Fall schlieBen die Elementbilanzen mit £10%, was
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einer vergleichsweise hohen Abweichung entspricht Die Extremfalle stellen die Elementbilanzen der
inerten Gase Argon und Helium dar. Da alle anderen Elemente in einem Toleranzbereich von +5%

liegen, kdnnen die Ergebnisse als belastbar agesehen werden

Abbildung 31 stellt die Volumenanteile aller relevanten Gase deProzesstroms in Abhangigkeit der Zeit

dar, wobei eine Schwelle von 3Vol.-% die Gase aufteilt. Bei der Betrachtung fallt zunéchst auf, dassdie

Volumenanteile konstant verlaufen und somit die Messungstationar ist. Ammoniak liegt zu 3,4 Vol.-%

vor (Tabelle 9) und weist auf eine Reaktion unter Teilumsatz hin. Dieses wird zudem durch einen

Wasseanteil von 9,0% und einen Sauerstoffanteil von 12,1% unterstitzt. Letzteres wurde im Feedmit

einem Anteil von 18,75 Vol.-% eingesetzt. Das Hauptprodukt der Messung ist Stickstoffmonoxid,

welches 4,5Vol.-% des Prozessstroms ausmacht. DesseRolgeprodukt Stickstoffdioxid wird auf

0,3 Vol.-% berechnet Aufgrund der Messung von Stickstoff und Lachgas iszudem von Nebenreaktionen
innerhalb des Reaktorsetups auszugehenwobei deutlich mehr Stickstoff (0,5 Vol.-%) als Lachgas
(0,1 Vol.-%) detektiert wird.
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Abbildung31: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorGemessene Volumenanteile einégeferenzExperimentsbei 800°C als
Manteltemperatur.Abbildunga) beinhaltet alle Komponenten mit einem Anteil iber 3% und b) darubierElementbilanzen schlieen
mit £10%.Messbedingungen nwz= 10%; 02= 18,75%; ar = 69,25%; ne = 2%;Tvor = 250°C;Tmy = 800°C;pop = 4bar; ukar = 8msi;
+,=54,89h.

Tabelle9: Gemittelte Volumenanteiledes ReferenzExperimentdei einer Manteltemperatur von800°C.

3Ar/%

302/ %

3120/ %

3no /%

3nH3 [ %

3He/%

3n2/ %

3no2 [ %

3n20 [ %

67,9

12,1

9,0

4,5

3,4

2,2

0,5

0,3

0,1
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Um die Produktverteilung naher zu beleuchten und einen Vergleich zu erwartbaren Selektivitdten ziehen
zu konnen, wurden diese und der Umsatz an Ammoniak berechnet Als Grundlage dafir dienten die
Stoffmengenstrome des Prozessstrons. Die Selektivitdten von Stickstoffmonoxid und Stickstoffdioxid
wurden in einem Wert (NOyx) zusammengefasst, da Ersteres als Intermediat fir die Reaktion zu
Letzterem auftritt . Zudem lag der Fokus auf der Bildung von Stickstoffmonoxid, da die Oxidation zu
Stickstoffdioxid nicht an der Katalysator-Oberflache, sondern in der Gasphase nach dem Reaktor

stattfindet. Die Ergebnisse sindn Abbildung 32 dargestellt.

Zunachst beweist der Ammoniak-Umsatz von 66,2%, dass das Reaktorkonzeptund die gewéhlten
Bedingungen fur Teilumsatz-Messungen geeignet sind. Der Umsatz liegt sogleich im angestrebten
Bereich zwischen 50 und 70%, wodurch breite Parametervariationen wie beispielsweise der Verweilzeit
mdoglich sind. Die kumulierte NOk-Selektivitat belauft sich auf 79,6% und bestatigt dadurch diese als
Hauptprodukte der Reaktion. Wichtig sind hier jedoch die Selektivitditen zu den Nebenprodukten
Stickstoff und Lachgas Wahrend die Selektivitat zu Lachgas 4,7% aufweist,betragt sie fur Stickstoff
15,7% und ist dadurch deutlich hdher als erwartet. Die Selektivitat zu Stickstoff ware literaturbezogen
auf unter 5% zu schatzen® Die Vermutung lage folglich nahe, dass Nebenreaktionen auRerhalb des

Reaktorraums stattfinden und zu einer erhéhten Stickstoff-Bildung fihren kénnten.
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Abbildung32: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorStoffmengenbasiertetJmsatz an Ammoniak und Selektivitatdar NQ-
Gase Stickstoff und Lachgas wahreddr ReferensMessungbei 800°C.Die Elementbilanzen schlielen nit0%.Messbedingungen
» NH3= 10%; 02= 18,75%; ar= 69,25%; He= 2%;Tvor = 250°C; T = 800°C;pop = 4bar; Ukar = 8m s; £, = 54,89 hl.
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Als Anhaltspunkt wird die Messung mittels Simulation bei gleichen Bedingungen Uberprift, deren
Ergebnis zum Teilin Kapitel 5.1 bereits beschrieberwurde. Hier wird lediglich der Umsatz an Ammoniak
aufgezeigt Zwar geht aus der Literatur hervor, dass das Selektivitatsmuster der Reaktiommithilfe des
Modells nach KRAEHNERT und BAERNS nichtzutreffend dargestellt werden kann.!?2 Der Umsatz an
Ammoniak lasst sich jedoch durch die Simulation belastbar vorhersagen Dieser wird aufgrund der
Stofftransportlimitierung durch die Diffusion zur Katalysator -Oberflache beschrieben wodurch die
Kinetik an der Oberflache nicht geschwindigkeitsbestimmend ist. Eine Vergleichssimulation mit einer
Reaktion pseudo erster Ordnung bestatigt diese AnnahmeDie entscheidenden GrofR3en sinddaher,
neben der Temperatur und Konzentration, die binéaren Diffusionskoeffizienten. In dieser Arbeit wird auf

das CHAPMAN-ENSKOG Theorem zuriickgegriffen (Parameter in Anhang H aufgelistet) .12

Die Simulation ergibt einen integralen Ammoniak-Umsatz von 57,7%, somit um 8,5% kleiner als der

experimentell bestimmte Umsatz (Tabelle 10).

Tabellel0: ExperimentelbestimmterUmsatz an Ammoniak im Vergleich zur Simulation bei gleichen Bedingungen.

XNH3,exp XNH3,sim Differenz

66,2% 57,7% 8,5%

Die mdglichen Ursachen des erhdhten Umsatzes und der signifikant groReren StickstofSelektivitéat

werden in Kapitel 5.3.3 naher ausgefihrt und diskutiert.

5.3.2. Parametervariationen

Zunachst wird Uberprft, ob das Reaktorkonzept die Variation isolierter Parameter wie der Temperatur,
des Prozessdrucls, der Stromungsgeschwindigkeit und des Ammoniakzu-SauerstoffVerhaltnisses

ermoglicht und Trends innerhalb der Ammoniak-Oxidation herausgearbeitet werden kénnen.

Temperatur

Als Ersteswird eine Variation der Reaktionstemperatur beschrieben und diskutiert. Aus Kapitel 5.1 geht
hervor, dass dieTemperatur an der KatalysatorOberflache nicht direkt gemessen werden kann bzw. ein
axialer Temperaturgradient herrscht. Daher wird der Sollwert des Manteltemperatur-Reglers als
Referenzwert genommen. Diesa wurde zwischen 750 und 900 °C in 50 °G-Abstanden bei konstanter

Zusammensetzung von 10Vol.-% Ammoniak, 18,75 Vol.-% Sauerstoff, 2Vol.-% 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 gewahrleisten.

Abbildung 33 umfasst die Volumenanteile der Temperatur-Variation, wobei lediglich die stationéaren
Werte der jeweiligen Stufe gezeigt sind. Die Schwelle von 3Vol.-% 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 ndamen entgegen dem Trendab.
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Abbildung33: Messungim ReaktorAufbau mit Katalysatora) Gemessene Volumenanteile Gber 3% einer Temperafaniation einer
Manteltemperatur zwischen 750 und 90C.Abbildungb) beschreibt alle Volumenanteile unter 3%. Blementbilanzen schlieRen mit
+7%.Messbedingungen nxz= 10%; o02= 18,75%; ar = 69,25%; He = 2%;Tvor = 250°C; Ty = 750900°C;pop = 4bar; ukat = 8m s,
+,=50,2057,56Ls h.

Diese Tendenzwird durch die berechnetenSelektivitaten bestétigt, die zusammen mit dem Ammoniak-
Umsatz fur die vier Messgufen in Abbildung 34 aufgelistet sind. Der Ammoniak-Umsatz und die NO,-
Selektivitat steigen mit der Temperatur. Die Selektivitat des Lachgasesind des Stickstoffsnehmen mit

der Temperatur ab.
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Abbildung34: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorDie Abbildung zeigt didmmoniakUmsitzeund Selektivitditsmuster eime
TemperaturVariation bei Manteltemperatuien zwischen 78 und 900°C Die Elementbilanzen schlie3en mit%. Messbedingungen

» NH3= 10%; 02= 18,75%; ar= 69,25%; He= 2%;Tvor = 250°C; Ty = 750900 °C;pop = 4bar; Ukar = 8m st; £, = 50,2057,56Ls h-l.

Zur Einordnung der experimentellen Ergebnisse werden diese mit Simulationen der einzelnen
Reaktionsstufen verglichen(Tabelle 11). Der Umsatz und die Selektivitaten zuden NOy-Gasen Stickstoff
und Lachgas zeigen die gleichen Trends aufDie Differenz zwischen experimentellem und simulativem
Umsatz variiert zwischen 3,2% bei 750 °C und 11,4% bei 900 °C. Wie bereits bei der ReferenzMessung
angedeutet, wird experimentell ein hdherer Umsatz gemessen.Mdgliche Griinde daflr werden im

Anschluss an dieses Kapitel diskutiert.

Im quantitativen Vergleich fallt auf, dass die Selektivitat zu NOy deutlich geringer ausfallt. Dementgegen
ist die Selektivitat zu Stickstoff korrespondierend grol3er. Dass diese trotrdem sinkt, zeigt die héhere
Selektivitdat zu Stickstoffmonoxid bei hdéheren Temperaturen an. Dies kann jedoch auch an der
Verweilzeit innerhalb der Strecke nach dem Katalysator liegen. Die Verweilzeit nimmt namlich aufgrund
des steigenden Volumenstroms ab Dadurch wirde die Reaktionszeit der Nebernreaktionen verkirzt
werden und die Bildung von Stickstoff verringert. Wahrscheinlich ist eine Kombination aus beiden
Effekten. Lachgas hingegen zeigt die groRte Ubereinstimmung zur Simulation.Bei 900 °C betragt die
Differenz lediglich 2,8%.
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Tabellell: Berechnete AmmonialkUmsitze und Selektivitden der TemperatwVariation beiManteltemperaturen zwischen 750 und

900°C Im Vergleich dazu sind déemittelten Werteaus der Simulation bei gleichen Bedingungefgetragen

Ty XNH3,exp XNH3,sim SNox.exp SNo,sim Sh2,exp Sn2,sim SN20,exp SN20,sim
/°C ! % ! % ! % ! % ! % [ % [ % ! %
750 58,5 55,3 62,2 98,4 26,3 4,220°3 11,5 1,6
800 63,3 57,7 68,0 98,9 23,7 2,103 8,4 11
850 68,1 59,2 74,9 99,2 19,8 1,1203 5,4 0,8
900 73,5 62,1 77,2 994 19,3 0,620°% 3.4 0,6

Dadurch kann abschlieBend festgehalten werden, dass die TemperatufVariation zwischen 750 und

900 °C literaturkonforme Trends fiir das Selektivitatsmuster und den Umsatz an Ammoniak aufweist!!!

Prozessdruck

Die Druck-Variation erfolgte zwischen 2 und 5 bar. Die Zusammensetzungwar gleich der Temperatur-
Variation. Die Temperatur wurde konstant bei einer Manteltemperatur von 800 °C gehalten. Die
Verweilzeit innerhalb des Reaktorraums blieb wahrend der gesamten Messung konstant Der

Volumenstrom wurde dementsprechend zwischen27,44 und 68,60 Ls h'! angepasst.

Die Volumenanteile der Edukte Ammoniak und Sauerstoff sind bei hdheren Driicken gréRer und zeigen
einen geringeren Umsatz an (Abbildung 35). Gleichzeitig steigt Lachgas und lasst im Kontext des
parallelen Abfalls an Stickstoffmonoxid darauf schliel3en, dass die Selektivitat fur Lachgas behtheren
Driicken groRer ist. Stickstoffdioxid steigt ebenfalls an. Der Volumenanteil des Stickstoffs fallt im

Vergleich zwischen 2 und 5bar, zeigt jedoch keinen Unterschied bei 3 und 4bar auf.
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Abbildung35: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorAbbildunga) zeigt die genessena Volumenanteile iiber 3% einer Druck
Variation zwischen 2 und Bar. b) beschreibialle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schlieRetd¥tMessbedingungen

» NH3= 10%; 02= 18,75%; ar= 69,25%; He= 2%;Tvor = 250°C; Ty = 800°C;pop = 25 bar; Ukar = 8m st; £, = 27,4468,60Ls h'L.

Dies ist jedoch bei der Betrachtung der Selektivitaten in Abbildung 36 nicht der Fall. Die Stickstoff-
Selektivitat bleibt bei rund 19% konstant und besitzt bei 3 bar ein lokales Minimum von 18%
(Tabelle 12). Dem gegeniiber steigt dieNO«-Selektivitat um 1% an, fallt danach wieder leicht ab. Zum
einen kann dies an der Rechenroutine liegen.Da Helium jedoch alsinterner Standard verwendet wurde,
ist dies als unwahrscheinlich zu erachten Zum anderen kdnnten auch Folgereaktionen dazu fuhren.
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 kénnte fir
eine erhohte Bildung von Stickstoff fihren. Die LachgasSelektivitat zeigt wiederum einen klaren Trend
und steigt mit zunehmenden Druck von 3,5 auf 5,2% an. Der Ammoniak-Umsatz verlauft, wie bereits

vermutet, dazu antiproportional.
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Abbildung36: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorDie Abbildung zeigt didmmoniakUmsitzeund Selektivitditsmuster eime
DruckVariation zwischen 2 und Bar. Die Elementbilanzen schlieRen mi6%. Messbedingungen. nuz = 10%;. 02 = 18,75%;
» Ar=69,25%; He= 2% Tvor = 250°C; Tmy = 800°C;pop = 25 bar; ukar = 8m s1; +, = 27,4468,60Ls hl.

Die experimentellen Ergebnissedecken sich qualitativ mit der Simulation. Der Ammoniak -Umsatz sinkt,
die Selektivitat zu Stickstoffmonoxid ebenfalls und die LachgasSelektivitat steigt. Uber die Selektivitat
zu Stickstoff kann keine definitive Aussage getroffen werden, siebleibt jedoch in Experiment und
Simulation konstant. Der Umsatz an Ammoniak ist jedoch bei 2bar experimentell hdher als in der
Simulation. Dies ist vermutlich auf eine Messunsicherheit zurtickzufiihren. Wahrend der Messung war
die Einstellung der 2bar in der ersten Prozessstufe mit Schwierigkeiten verbunden da der
Druckunterschied zur zweiten Stufe ca. 0,4bar betrug. Dadurch kam es zu Schwankungen in der
Druckmessung, die durch regelméaRige Justierung ausgeglichen werden musste. Dabei kbnnte es zu einer
groReren Stromungsgeschwindigkeit im Reaktorraum gekommen sein, wodurch der Umsatz geringer

ausfallt.

Tabellel2: Berechnete Ammoniakdmsitze und Selektivitden der DruckVariation zwischen 2 und Bar. Im Vergleich dazu sind die

ermittelten Wertenaus der Simulation bgjleichen Bedingungesufgetragen

Pop XNH3,exp XNH3,sim Svox.exp Svo,sim S\z.exp Suz.sim SN20,exp SN20,sim
/ bar ! % [ % /% /% ! % [ % [ % | %
2 76,1 78,2 77,3 99,3 19,2 2,020 3,5 0,7
3 72,7 66,1 78,2 99,1 18,1 2,0203 3,7 0,9
4 67,9 57,7 76,3 98,9 19,3 2,120 4,5 11
5 65,1 51,4 75,8 98,8 19,0 2,1203 5,2 1,2
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Dennoch bildet die Variation des Prozessdrucks zwischen 2 und Sar die qualitativen Trends der

Selektivitaten im Hinblick auf NO x und Lachgasliteraturkonform ab. 1102

Stromungsgeschwindigkeit am Katalysator

Die dritte Variation bezieht sich auf die Stromungsgeschwindigkeit am Katalysator. Wie in Kapitel 5.1.1
angedeutet, wurde die mittlere Strémungsgeschwindigkeit als Bezugsparameter fur die Verweilzeit im
Reaktorraum genutzt. Bei 800 °C und einer mittleren Strémungsgeschwindigkeit von 8 m s betragt
diese 1,9ms und dient als Referenzpunkt fur die meisten gezeigten MessungenlUm den Einfluss der
mittleren Stromungsgeschwindigkeit auf den Umsatz an Ammoniak und das Produktprofil der Reaktion
aufzuzeigen, wurde diese zwischen 6 und 9m s! variiert. Die Manteltemperatur wurde konstant bei
800 °C und der Prozessdruck bei dar gehalten. Die Zusammensetzungles Reaktionsgemischglich den

vorangegangenen Messungen.

Aus den in Abbildung 37 dargesteliten Volumenanteilen kann abgeleitet werden, dass bei grof3erer
Stromungsgeschwindigkeit (somit kiirzerer Verweilzeit) der Anteil an Ammoniak und Sauerstoff hoher

und damit der Umsatz geringer ist (Abbildung 38).
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Abbildung37: Messungm ReaktorAufbau mit KatalysatorAbbildunga) zeigt die gmessena Volumenanteile tiber 3% einer Variation

der Stromungsgeschwindigkeit zwischen 6 und 8. b) beschreibt alle Volumenanteilster 3%. Die Elementbilanzen schlie3en mit

+6%. Messbedingungen. nyz = 10%;. 02 = 18,75%; ar = 69,25%; He = 2%;Tvor = 250°C; Tmy = 800°C;pop = 4bar; Ukat = 69 m s?;
+,=41,1661,74Lsh1,

Bei einer 1,5-fachen Erhéhung der Geschwindigkeit sinkt der Umsatz von 84,%6 auf 64,1% und zeigt

dadurch die Signifikanz des Parameters (Abbildung 38). Solch drastische Anderungen treten im
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Selektivitatsprofil dementgegen nicht auf. Die NOyx-Selektivitat steigt leicht um ca. 5%, wéahrend die
Stickstoff-Selektivitat um 4% fallt. Die LachgasSelektivitat sinkt ebenfalls, jedoch marginal von 4,8%
auf 4,3%.
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Abbildung38: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorDie Abbildung zeigt di@mmoniakUmsitze und Selektivitatsmuster eime
Variation der Strémungsgeschwindigkeit zwischen 6 undsd. Die Elementbilanzen schlieBen m@%.Messbedingungen nnz= 10%;

. 02= 18,75%; ar= 69,25%; He= 2%;Tyor = 250°C; Ty = 800°C;pop = 4bar; Ukar = 69 m st £,=41,1661,74Ls h.

Dies lauft entgegen dem simulativen Trend (Tabelle 13). Dieser gibt eine marginale Steigerung der
LachgasSelektivitat an. Die Stickstoff-Selektivitat der Simulationsergebnisse lauft ebenfalls kontrar zu
dem experimentell gemessenen Trend Dies gilt auch fur die Stickstoffmonoxid-Selektivitat. Eine
mdogliche Erklarung ware, dass die Folgereaktionen innerhalb der DownstreamStrecke zu signifikant
sind und dadurch geringe Selektivitatsanderungen am Katalysator nicht detektierbar sind Daftir spricht,
dass beispielsweise die Anderung der StickstoffmonoxieSelektivitat in der Simulation lediglich 0,1%

betragt. Der Umsatz an Ammoni& lie3e dies ebenfalls vermuten, da die Differenz zwischen Simulation
und Experiment nicht konstant bleibt, sondern mit der Stromungsgeschwindigkeit von fast 19% auf

knapp 10% sinkt.
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Tabellel3: Berechnete Ammoniakimsétze und Selektivitatater Stromungsgeschwindigkeit am Katalysator zwischen 6 und™ ims

Vergleich dazu sind die ermittelten Wertans der Simulation bei gleichen Bedingungen aufgetragen.

Ukat XNH3,exp XNH3,sim SNox.exp SNo,sim Sh2,exp Sn2,sim SN20,exp SN20,sim
/Imst ! % ! % ! % ! % ! % [ % [ % ! %
6 84,9 66,2 72,9 99,0 22,3 1,920 4.8 1,0
7 75,4 61,6 74,3 99,0 21,0 2,0203 4.6 1,0
8 67,9 57,7 76,3 98,9 19,3 2,120°3 45 11
9 64,1 54,3 77,5 98,9 18,2 2,203 4,3 11

Der Umsatz an Ammoniakstellt in der Variation der Stromungsgeschwindigkeiteinen erwartbaren Trend

dar, die Unterschiede in den Selektivitatsprofilen konnen jedoch nicht klar aufgezeigt werden.

Ammoniak -zu-Sauerstoff -Verhaltnis

Die vierte Variation bezieht sich auf die Zusammensetzungdes Reaktionsgemischsin dieser Messung
wurde der Anteil des Sauerstoffs zwischen 15 und 22,5Vol.-% variiert, um das Ammoniak-zu-Sauerstoff
Verhéltnis zu andern. 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 Stromungsgeschwindigkeit wurden nicht geandert und nach den in
Tabelle 6 aufgeflinrten Werten eingestellt. Entgegen den vorherig gezeigten Variationenwar hier kein

Helium als Standard eingesetzt worden.

Abbildung 39 beinhaltet die Volumenanteile der stationaren Zustande Generell fallt auf, dassder Anteil
an Ammoniak leicht sinkt und Wasser dementsprechendsteigt, was auf einen Anstieg des Ammoniak
Umsatzes bei hoherer SauerstoffKonzentration an der Katalysator-Oberflache hinweist. Stickstoff-
monoxid steigt zundchst marginal an, fallt jedoch bei 22,5 Vol.-% Sauerstoff leicht ab. Dementgegen
steigt der Anteil an Stickstoffdioxid an. Dies zeigt dass eine hthere SauerstofKonzentration nach dem
Katalysator die Bildung von Stickstoffdioxid fordert. Der Anteil an Stickstoff verzeichnet wiederum
keinen klaren Trend. Bei 15 Vol.-% Sauerstoff ist der Volumenanteil am hdchsten, fallt mit steigender
Konzentration ab, steigt jedoch leicht bei 22,5 Vol.-% Sauerstoff wieder an. Dies kénnte in Korrelation
mit dem leichten Abfall an Stickstoffmonoxid bei dieser Stufe stehen.Lachgas zeigtdementgegen einen

klaren Trend, in dem der Volumenanteil mit steigender Sauerstoff-Konzentration im Feedfallt.
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Abbildung39: Messungm ReaktorAufbau mit KatalysatorAbbildunga) zeigt die @messena Volumenanteile tiber 3% einer Variation
des Ammoniakzu-SauerstoffVerhaltnisses. b) beschreilatle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schlieBent5%.
Messbedingungen nwz= 10%; o02= 1522,5%; ar= 67,5-75,0%;Tyor = 350 °C; Ty = 800°C;pop = 4bar; Ukat = 8m s1; £, = 54,895 hl.

Der Blick auf den berechneten Umsatz an Ammoniak inAbbildung 40 bestétigt den vorherig postulierten
Trend. Die Selektivitat von Lachgas fallt wie vermutet mit steigender SauerstoffKonzentration ab. Die
NOy-Selektivitat steigt zunachst an Der Grad der Steigung nimmt jedoch, entgegen der Volumenanteile,

ab. Bei Stickstoff ist ein analogea Abnahmeverlauf zu verzeichnen.
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Abbildung40: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorDie Abbildung zeigt di@mmoniakUmsitze und Selektivitatsmuster eirre

Variation des Ammoniaku-SauerstoffVerhaltnissesDie Elemethilanzen schlieRen mit4%.Messbedingungen nuz= 10%; 02= 15

22,5%; ar=67,575,0%;Tyor = 250°C;Tmy = 800°C;pop = 4bar; ukar = 8m st; £, = 54,89 ht.
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Dies bestatigt sich ebenfalls bei den berechneterSelektivitatswerten in Tabelle 14. Die NOx-Selektivitat
erhoht 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-Selektivitat betragt zwischen 15 und 17,5 Vol.-% Sauerstoff noch
1,3%, zwischen 17,5 und 20 Vol.-% lediglich 0,4%. Ahnliches gilt fir die Stickstoff-Selektivitat, wobei
der experimentell bestimmte Trend nicht durchgangig verlauft, da der letzte gemessene Wert einen
marginalen Anstieg von 0,3% darstellt. Die Selektivitat zu Lachgaswiederum fallt in der Simulation
stetig ab und bestatigt 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, dasssich der Umsatz an der KatalysatorOberflache im gesamten Verlauf der
Messungnicht &ndert, wiirde dies auf einen Anstieg an Folgereaktionen mit Ammoniak und Sauerstoff

als Reaktand schliel3en.Eine definitive Aussage lasst sich noch nicht tatigen.

Tabellel4: Berechnete Ammoniakkmsétze und Selektivitdteder Variation desAmmoniakzu-SauerstoffVerhéltnissesim Vergleich

dazu sind die ermittelten Werteaus der Simulation bei gleichen Bedingungen aufgetragen.

302 XNH3,exp XNH3,sim Snox.exp SNo,sim SN2,exp Sn2,sim SN20.exp SN20,sim
| % 1 % | % 1 % 1 % 1 % | % 1 % | %
15 70,0 57,2 70,2 97,4 22,3 4,220°% 7,5 2,6
17,5 71,0 57,2 75,3 98,7 18,7 2,203 6,0 1,3
20 71,8 57,3 77,2 99,1 17,8 1,920°% 5,0 0,9
22,5 72,2 57,3 77,4 99,2 18,1 1,820 4,5 0,8

Im Vergleich zur Literatur zeigt die Messung die qualitativ gleichen Trends aufl’™® Bei geringerer
SauerstoffKonzentration ist die LachgasSelektivitdt hoher und die Stickstoffmonoxid -Selektivitat
kleiner. Bei hoherer Konzentration verlaufen die Trends in entgegengesetzter Richtung. Einzig die

Stickstoff-Selektivitat ist nicht exakt zu deuten.

5.3.3. Einordnung der Ergebnisse

Die Parametewariationen zeigen von der Literatur abweichende Stickstoff-Selektivitditen und erhohte
Ammoniak-Umsétze im Vergleich mit der Simulation. In diesem Abschnitt werden mdgliche Ursachen
erortert. Um jedoch fundiert Hypothesen aufzustellen und zu Uberprifen, wird d er gesamte Reaktor
Aufbau (Abbildung 41) in drei potenziell aktive Zonen aufgeteilt, die sich in zwei unterschiedlichen

Bereichen(blau und griin) befinden.
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DownstreamStrecke

Reaktorraum

Abbildung41: SchematischeCAD%:S A OKy dzy 3 RSa wSI1dG2N)12yT SLiiad 51 & o6f dz dzyY NI

Stahlmantel, Kapillare und Katalysatdohlz/linder. Der Reaktorraum mitsamt Katalysator ist fmeschwarer Umrandungangedeutet
DieDownstrearStrecke (griin) beinhaltet den Kuhler, die beiden Druckmessumformer und den ersten manuellen Drudiie @&

Zeichnung wurde voNMARcc&cHOPRrstellt und bereitgestellf101]

Der erste Bereich ist die Heizstrecke (blau), die innerhalb des Stahlmantels verlauft und auf
Temperaturen bis zu 950°C aufgeheizt wird. Diese Strecke enthélt zwei mdglicte aktive Zonen: die
Oberflache des Katalysators und die fluide Phase innerhalb der Kapillare und des KatalysatorsBei
ersterem konnte die Restrukturierung der Oberflache eine mdgliche Ursache des erhéhten Umsatzes
sein. In der Simulation wird von eine r glatten Katalysator-lInnenwand ausgegangen.Daher wird in den
folgenden Kapiteln eine Restrukturierungsstudie mithilfe von CFD-Simulation aufgezeigt. Zudem wurde
die Katalysator-Oberflache im Lichtmikroskop und mit REM/EDX untersucht. Eine Restrukturierung der
Oberflache konnte hypothetisch ebenfalls zu einer erhdhten StickstoffSelektivitat durch gebildete
Totzonen fuhren.

Die fluide Phase durch die Kapillare und den Katalysatorkdnnte aktiv fliir Gasphasenreaktionen sein und
sowohl den Umsatz als auch das Selektivitdtsmuster beeinflussen. Falls die hohen Temperaturen zur
Reaktion fuhren, wirde zudem die FeedZusammensetzung am Eintritt in den Reaktorraum verfalsch
werden. Daher werden Blindaktivitditsmessungen durchgefiinrt, um einen theoretischen Einfluss zu

untersuchen.

Der zweite Bereich ist die DownstreamStrecke nach dem Katalysator(grin) . Diese kann ebenfalls in
eine aktive Zone der Oberflache und eine der Gasphase aufgeteilt werden. Ersteres ist wesentlich
komplexer als in der Heizstrecke, da neben der Quarzglakapillare auch Stahlkomponenten (manueller
Druckregler, Druckmessumformer und Stiicke derRohrleitung) in der DownstreamStrecke vorhanden
sind. Die Leitungsstrecken sollten mit einer Sliziumdioxid -basierenden Beschichtung inert sein. Ein
weiterer Punkt ist der Austrag volatiler Platin-Spezies der Uber die Reaktionszeit in den Filtern

aufgefangen wird. Demnachwaére eine Aktivitat zur SCR-Reaktion denkbar, die am Platin-Austrag oder

79



an den Stahlkomponenten stattfinden kdnnte. Eine SNCRReaktion in der Gasphase ist aufgrund der
niedrigen Temperaturen unter 300 °C unwahrscheinlich®Y Um beide Zonen auf ihre Aktivitat zu
Uberpriufen, wird unter anderem eine Blindaktivititsmessung der DownstreamStrecke durchgefiihrt.
Eine Differenzierung zwischen Gasphasenund Oberflachenreaktionen ist in der DownstreamStrecke

nur bedingt mdglich und wird daher mithilfe Ublicher Temperaturwerte aus der Literatur diskutiert.

5.3.4. Blindaktivitat des ReaktotAufbaus

Zunachst wurde die Blindaktivitat der DownstreamStrecke fur ein reines Ammoniak-SauerstoffGemisch
mit Argon bestimmt. Die Messungumfasste dabei nicht nur die DownstreamStrecke sondern auch die
Zuleitung des Reaktionsgemischszum Reaktor. Die relevanten Bereiche sind in Abbildung 42 gelb

untermalt.
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Abbildung42: FlieRbilddes Reaktorkonzepts mit farblicher Untermalung der relevanten Leitur(getb) und Einheiten fir die

Bestimmungler Blindaktivitét.

Der mogliche Einfluss des Reaktorraums bzw. der gesamten Heizstrecke (blau) und des Kuhlewurde

minimal gehalten. Dazuwurde die Manteltemperatur des Stahmantels auf 60 °C eingestellt. Ansonsten
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wurden die gleichen Bedingungen wie bei einer ReferenzMessung angewendet, um einen Vergleich zu
ermoglichen. Der konstant gehaltene Volumenstrom des Gasgemischs sorgt dafiir, dass die
Verweilzeiten in der Vorheiz- und der DownstreamStrecke nicht verandert wurden. Dadurch war zwar
die Verweilzeit in der genannten Heizstrecke deutlich l&nger, aber unerheblich aufgrund der

Eliminierung jeglicher Katalysatoraktivitat .

Die aus den Rohionenstromen berechneten Volumenanteile sind inden Abbildungen 43a und 43b in
Abhéngigkeit der Zeit zusammengefasst Die wesentliche Erkenntnis ist an den Edukt-Speziesin 43a
ablesbar. Die Volumenanteile des Ammoniaks und des Sauerstoffs &ndern sich tber einenZeitraum von
Uber 1,5h nicht und verbleiben bei der Zusammensetzung von 10Vol.-% fir Ammoniak und
18,75 Vol.-% fur Sauerstoff. Daher lasst sichschlieRen, dass keine Reaktionweder in der Vorheizstrecke,
als auchin der DownstreamStrecke 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 zusammensetzungsabhéngigen Unsicherheit der

Kalibrierfaktoren (Kapitel 4.3.1) und I&sst nicht auf jegliche Art von Reaktion schlieRen
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Abbildung43: Messungm ReaktorAufbau mit KatalysatoiGemessene Volumenanteile einer Blindmessung bei eifearteltemperatur
von 60°C und einem Druck vonbar. Abbildunga) beinhaltet die relevanten Volumenanteile tber 0,1% und b) tnatérdes Werts. Die
Elementbilanzen schlieBen n#5%. Messbedingungen nwz= 10%; 02= 18,75%; ar= 71,25%]vor = 350°C; Ty = 60°C;pop = 4bar;
+,=54,89h.

Dadurch kann festgehalten werden, dassein Ammoniak/ SauerstoftGemisch keine Blindreaktion in der
Vorheiz- und der DownstreamsStrecke verursachtund am Katalysator-Austrag nicht reagiert. Wahrend

dies jegliche generelle Aktivitdt in der Zuleitung ausschliel3t, ist eine pauschale Aussage fur die
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DownstreamsStrecke nicht méglich. Entgegen der Zuleitung bestehtder Strom nach dem Katalysator
nicht nur aus Ammoniak und Sauerstoff als reaktive Spezies, sondern auchaus Produkten wie
Stickstoffmonoxid und Lachgas Um hier eine definitive Beurteilung tatigen zu kénnen, wird der Einfluss

nitroser Gase in Folgekapiteln(Kapitel 5.6.1 und 5.6.2) untersucht.

Der Aspekt der Blindaktivitat wird allerdings im Kontext der Gasphasenreaktion in der Heizstrecke des
Reaktors weitergefuihrt und untersucht (blau unterlegt in Abbildung 42). Hier ist es gleichermal3en
wichtig, zwischen der Reaktion von Ammoniak mit Sauerstoff und der Reaktion mit nitrosen Gasen zu
differenzieren. Der Begriff Blindaktivitat bezieht sich wie vorher auf ersteres, da es bei der Ammoniak
Oxidation die gesamte Heizstrecke umfasst. Die Reaktion nitrose Gase in der Heizstrecke wirde
lediglich eine Reaktion mit Ammoniak im Reaktorraum bei simultaner Bildung beinhalten. Dieser Aspekt

wird ebenfalls spater beleuchtet.

Um eine mdgliche Aktivitdt eines Ammoniak/Sauerstoff-Gemischs in der Heizstrecke zu untersuchen,
wurde eine Messung imBlindreaktor -Aufbau ohne Katalysatordurchgefuhrt. Die Messung umfasse 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 Lsh™.
Die Zusammensetzungdes Reaktionsgemischdlieb bei 10 Vol.-% Ammoniak, 18,75 Vol.-% Sauerstoff
und 2 Vol.-% Helium gleich. Argon diente wiederum als Balastgas. Die Referenmtufe stellte eine

Messung bei 750°C ohne die Anwesenheitdes Sauerstofis dar.

In Abbildung 44a sind die relevanten Volumenanteile dargestellt. Ein Trend fir die Bildung von
Stickstoff ist zu erkennen, dessen Volumenanteil proportional mit der Temperatur steigt Eine mdgliche
Blindaktivitdit des Ammoniaks durch thermische Zersetzung ist hier aufgrund der in Kapitel 5.2.1
gezeigten Ergebnisse aususchlieRen. Zudem bildet sich stochiometrisch 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 schlie3en
lassen wiirde Davon ist hier nicht auszugehen, dazunéchst kein Wasserals theoretisches CeProdukt
detektiert wird . Dieses wird erst ab einerManteltemperatur von 800 °C gemessen, alwelcher Stickstoff
stochiometrisch gebildet wird. Wahrscheinlicher ist es, dass es sich beim Stickstoffmonoxid um ein
falschliches Produkt der Rechenroutinehandelt. Da Sauerstoff ein Isotop bei m/z von 30 besitzt, kann
der gemessene lonenstrom als Stickstoffmonoxid berechnet worden sein. Diese Erkenntnis wurde bereits
in der vorherigen Messung der Blindaktivitat festgestellt. Zudem wére davon auszugehen, dass im Falle

einer Stickstoffmonoxid-Bildung ein temperaturabhéngiger Trend zu verzeichnen ware. Der
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Volumenanteil bleibt allerdings Uber den gesamten Temperaturbereichnahezu konstant. Eine Bildung

aul3erhalb der Heizstrecke kannzudem durch den vorherig gezeigten Versuch ausgeschlossen werden

Daher kann der Ammoniak-Umsatz alleinig auf die Bildung des Stickstoffs zurlickgefuhrt und dartiber
berechnetwerden (Abbildung 44b). Die Werte erreichen ein Maximum von 1,8% bei einem Sollwert der

Manteltemperatur von 950 °C.
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Abbildung44: Messung im BlindreaktorAufbau ohne KatalysatorAbbildunga) zeigt die g@messenea Volumenanteile einer
Blindmessung bei einevanteltemperatur zwischen 750 und 98C und einem Druck vonbér. b) beschreibden berechneten
AmmoniakUmsatz. Die Elementbilanzen schlieBenio.Die Referengufe in a)ist eine Messung des Ammoniaks ohne Anwesenheit
des Sauerstoffbei einer Manteltemperatur von 759C Messbedingungen. nuz = 10%;. 02 = 18,75%;, ar = 69,25%; e = 2%;

vor = 250°C; Ty = 750950°C;pop = 4bar; ukar = 8m st; £, = 48,1657,57Ls ht.

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 berticksichtigt wird?®! Bei 950 °C wirde dies
bedeuten, anhand der Verweilzeitenlinear umgerechnet, dass 1,6% Ammoniak in der Gasphase vor dem
Katalysator reagiert. In Relation zur ReferenzMessung bei einerManteltemperatur von 800 °C ist die
Aktivitat weitaus geringer. Der Umsatz wirde sich dabei bei 800 °C auf ca. 0,1% belaufen. Der
gemessene Anteil liegtsogleich unter der Unsicherheit der Elementbilanz fur Stickstoff von 4% . In der
Annahme, dass der Wert akkurat ist,kann ein Vergleich zu der in Tabelle 10 aufgefiihrten Differenz
zwischen Experiment und Simulation angestellt werden. Die dort aufgefihrt e Umsatzdifferenz belduft
sich auf 8,6%. Damit wirden die in der Blindaktivitdt gemessenen 0,1% lediglich einen Bruchteil

abdecken. Bei 900°C betragt die Diskrepanz zwischenExperiment und Simulation 14,1% (Tabelle 11),
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von denen 0,7% auf die Gasphasenreaktion zurtickgefuhrt werden kdnnte. Dies ware ein relativer Anteil

der Reaktion von ca. 5%.

Daher bleibt festzuhalten, dass eire durch Ammoniak und Sauerstoff getriebene Blindaktivitat innerhalb
der Heizstrecke vorhanden ist, jedoch nicht als Hauptursache fir den erhéhten 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 AmmoniakUmsatzes ausmachen.

5.4. Einfluss einer Restrukturierung des Katalysag@uf den Umsatz

Ein weiterer Punkt, der fUr die Differenz zwischen Experiment und Simulation beachtet werden muss
ist die prozessbezogene Restrukturierung des KatalysatorsAus der Literatur geht hervor, dass die

OberflachenvergréRerungzu einem erheblichen Anstieg des AmmoniakUmsatzes fihren kann!*®

5.4.1. GeometrischeStudie (CFBSimulation)

Daher wurde der Einfluss der Oberflache mithilfe einer CFD-Studie untersucht, wobei die Anderung der
Oberflachenzusammensetzung nicht berticksichtigt wurde Die Studie bezog sichausschlief3lich auf die
VergroBerung der Oberflache Daflr wurden Simulationen mit einer regelméafRigen Geometrie
(Kapitel 2.3) durchgefuhrt, da zu dem Zeitpunkt keine Informationen Uber die Oberflachen-

beschaffenheit des Katalysators vorlagen.

Die dafur gewéhlte Geometrie war hierbei von zentraler Bedeutung. Vorversuche innerhalb der
Arbeitsgruppe zeigten, dassauf einer glatten Oberflache mit Staupunkt-Stromung vornehmlich Rillen
entstehen?®? Diese Struktur ist im Falle des katalytischen Wandreaktors im Vergleich zu den
charakteristischen BlumenkohtStrukturen als wahrscheinlicher anzusehen da das Reaktorkonzept
aufgrund der parallelen Stromung Ahnlichkeiten aufweist. Zudem ware es denkbar, dassBlumenkohl-
Strukturen bei Strémungsgeschwindigkeiten bis zu 10 m s! abbrechen Bezogen auf diese Arbeit
sprechendafiir unter anderem schwarze Partikel, die in den Filtern der DownstreamStrecke aufgefangen
wurden. Es konnte nicht nachgewiesen werden, dasses sich hierbei tatsachlich um Katalysator

Ruckstande gehandelt hate. Diesgilt jedoch als plausibel.

Um abgebrochene Strukturen oder Rillen darzustellen, wurde ein Dreieck als Form gewéhlt Diese
wurden in radialer Richtung zur Stromung 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 Oberflaiche der KatalysatorDoméane

gesetzt und ragen so in den Stromungskanal hinein

Die implementierte Geometrie ist in Abbildung 45 dargestellt. Die Kantenlange de Dreiecke betragt in
diesem Beispiel 20Em und wurde insgesamtzwischen 10 und 250 Em variiert. Die Gr6Re 250 Em diente

als Extremfall, der eine mdgliche StaupunktStrémung am Eintritt in den Reaktorraum darstellen sollte.

Fluide Doméane
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Abbildungd5: Geometrische&onzeptdes Modellsir die Restrukturierungsstudie. Als Beispiel diegleichschenklige Dreiecke einer

Kantenlange von 28 Y @ie Abbildung zeigt einestchematischemusschnitt des Modells.

Da das Modell einen deutlich hoheren Rechenaufwanddurch das verfeinerte Gitter besaf3, wurde die
Einlaufstrecke in der Kapillare von 160 mm auf 10 mm gekirzt. Dies ist dadurch mdglich, da sichein
laminares Stromungsprofil bereits innerhalb der ersten 150 mm entwickelt ( Abbildung 19). Das Profil
wurde an der hypothetischen Stelle des ModeltEinlassesaus einer Simulation mit glatter Oberflache
(x = 15cm aus der ursprunglichen Simulation) entnommen und als Polynom in die Simulation
eingesetzt Das Erstellen eines Gitters mit Zacken kleiner 20 um fihrte dazu, dass eine Abwégung
zwischen Rechenaufwand und Feinheit desGitters eingegangen werden musge. Daher wurden die nicht
signifikanten Bereiche der Einlaufstrecke und der Kapillare nach dem Katalysator grober 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 Kantenlange feiner.

Ein Beispiel eines Gittersist in Anhang H vermerkt (Abbildung 75).

Die Simulationsbedingungen gleichen Tabelle 7 (Kapitel 4.5.2), ausgenommensind das Strémungsprofil
und die Temperaturen (Mantel und Inlet) von 800 °C. Einen Unterschied zu vorherig gezeigten
Simulationen bot zudem die Wahl des Stromungsmodells. Wahrend alle vorangegangenen Simulation

als rein laminar angesehen werden konnten, wurde hier das Modell k-5 -SST eingesetzt, um mogliche
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Turbulenzen durch die Dreieck-Struktur genauer darzustellen. Dazu zahte ebenfalls die
Referenzsimulation mit glatter Oberflache, um die Berechnung der Stromung als Einflussfaktor

auszuschlieRen.

Im Nachfolgenden steht die Simulation des Modells mit einer Kantenlange von 20 Em exemplarisch fir
die Studie. Zunachst zeigt das Strémungsprofil in Abbildung 46 den am Einlass festgelegten laminaren
Charakter. Zudem ist anzunehmen, dass die Dreiecke auf der KatalysatoiOberflache keine signifikante
Stoérung des Profils in Form von Turbulenzen generieren Das hier eingesetztek-5 -SSTModell ergibt
lediglich kleinere Turbulenzen im Stromungsschatten der Dreiecke(Abbildung 82 in Anhang N). Die
GroRRe der Dreiecke sorgt jedoch fur eine Verengung des Stromungskanals und dadurch fir eine

Beschleunigung des Fluids die mit steigender Kantenlange grofRer wird (Abbildung 83 in Anhang N).

)
Ocm 0,035 cm 0,070 cm [ ¢

Abbildung46: Kontur derStromungsgeschwindigkeit innerhalb der fluiden Phase mit Fokus auf die ersten 2 mm des Reakt@esums.
Modell beinhaltet Dreiecke einer Kantenldnge von @@. Die Kapillare ist in blau und der Katalysator in grau neutral eingefarbt.

Bedingungen degimulation Tin =800 °C;xnHz= 0,1;X02= 0,1875xXar = 06925; Xe = 002; Ty = 800°C.

Die geraute Oberflache generiertzudem 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 stehtjedoch der ebenfalls beschriebene

Abschirmeffekt, bei dem der Stromungsschatten der ersten Struktur den Massentransfer auf die zweite
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Struktur und in den Kerben beeinflusst bzw. reduziert. Ubertragen auf diese Studie wiirde dies bedeuten,

dass die Reaktion in den Kerbenaufgrund des verringerten Massentransfers geringer ausgepragt ware.

Um beide Phanomene zu untersuchen, wirddie Reaktionsrate auf der Oberflache betrachtet, die in
Abbildung 47 als blaue Linie dargestellt ist Die Reaktionsrate besitzt zunachst periodische Maxima, die
an der Spitze eines jeweiligen Dreiecks herrschn. Die Reaktionsrate steigt auf der Frontseite eines
Dreiecks kontinuierlich an und féllt danach aufgrund des Strémungsschattensab. Vergleichbar ist dies
mit der Reaktionsrate auf der Drahtoberflache eines Katalysatometzes Die orthogonale Anstrémung
eines Drahtes generiert einen erhdhten Stofftransport an der Oberflache, weswegen ein maximaler
Umsatz bzw. ein Maximum der Reaktionsrate vorliegt. Wird der Anstromwinkel spitzer, fallt die
Reaktionsrate ab, bis der Strémungsschatten des Drahtes erreicht istDies lasst sich auf die lokalen
Maxima und Minima der Dreieck-Struktur Gbertragen: Liegt die Flache im Stromungsschatten sinkt die
Reaktionsrate lokal. Damit ist der Effekt der Abschirmung bestétigt. Dass die Reaktionsrate nicht gleich
null wird , zeigt eine Grundaktivitat 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 um Kantenlange der Fall (Abbildung 87 in
Anhang N). Daher ist die Zirkulation des Fluids in den Kerbenals eine signifikante Quelle fir den Umsatz

an Ammoniak auszuschlielRen
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Abbildung47: Reaktionsrateder Beispielsimulation (blau) mit einer Kantenlange von>20 | dzF R S NdDbefflache e &+ G
Abhé&ngigkeit der axialen LangeAlsVergleich dient hier die Reaktionsrate einer Simulation mit glatter Oberflache in grin. Der Fokus
liegt auf den ersten 0,Bam der jeweiligen axialen AuslenkunBedingungen deBSimulationen Ti, =800 °C;xynHz = 0,1;%02 = 0,1875;

Xar = 06925; Xre = 002; Tmy = 800°C.
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Tabellel5: Integrierte Reaktionsraten der Simulationen mit glatter Oberflache2fwe YKantenlange im Vergleich.

Glatt 20 pm
. PLr1/10°kmol st 9,409 9,416

Des Weiteren kann festgestellt werden, dassdie Reaktionsrate global in axialer Richtung sinkt.
Ubertragen auf den eingebauten Katalysator wére essomit denkbar, dass die Restrukturierung, analog
zu einem vermessenen Netzpaket, am Anfang starker ausgepragt ist und mit der axialen Lange 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
groRere Kantenléange fuhrt zu einem hoheren Umsatz an einzelnen Dreieck (Abbildung 87). Dem
einhergehendwird die Totzone aufgrund der Abschirmeffekts jedoch gré3er und verringert so die aktive
Oberflache auf der nachsten Kante.Abbildung 48 zeigt den globalen Einfluss der Kantenlange auf die
Reaktion. In 48a) ist der jeweilige Ammoniak-Umsatz der Simulationen bei Langen von 10 bis 250Em
aufgetragen, wobei der Wert bei 0 Em das Ergebnis derReferenzSimulation mit glatter Oberflache
darstellt. Da die integrale Reaktionsrate (Abbildung 48b) die gleichen Verhdltnisse zwischen den

Simulationen hervorruft, wird der Ammoniak -Umsatz als Bezug genutzt.

Der Umsatzsteigt von 58,8% bei 250 Em Kantenlange auf bis zu 60,1% bei 40Em. Danach nimmt dieser
wieder ab und sinkt bis auf 59,9% bei 10 Em. Demnach scheint es bei 4CEm ein Maximum an Aktivitat
zu geben Der Umsaz an der glatten Oberflaiche zeigt keinen signifikanten Unterschied zur
Simulationsreihe. Im Vergleich zum Maximum bei 40 Em ist der Ammoniak-Umsatz der Referenz
Simulation lediglich 0,2% kleiner und zeigt einen marginalen Unterschied zur Simulation mit 10 Em.
Demnach ist der umsatzsenkende Einfuss des Abschirmeffekts im Vergleich zum erhohten
Massentransfer auf die in Stromungsrichtung stehenden Kanten als nicht signifikant kleiner zu bewerten.

Die Studie wirde darauf hindeuten, dass sich beide Effekte global gegenseitig aufheben.

88



a) 65’0 i I i I i I IIII I i I N b) 9'8 i I i I i I IIII I i I
62,5 | 1 _ esf -
%)
J g J
< £ .
60,0 1 2 oapastTa -
z —
X -
. % .
< A
57,5 | - 92 | -
55.0 " | N | N | IIII | N | N 9'0 " 1 N 1 N 1 IIII 1 : 1 :
0O 25 50 75 225 250 275 0O 25 50 75 225 250 275
L/ mm L/ mm

Abbildung48: Ergebnisse der Restrukturierungsstudie mit FokusdauKantenlange der Dreieck@bbildunga) zeigt den Umsatz an
Ammoniak als Funktion der Dreieekantenldngd. b) beschreibt die integrierte Reaktionsratier die Katalysate®berflache.
Bedingungen deBimulatioren: Ti, =800 °C;xnrz= 0,1;X02= 0,1875xar = 06925; Xpe = 002; Ty = 800°C.

Der Trend innerhalb der Simulationen mit strukturierter Oberflache bleibt lediglich ein Hinweis, da die
Studie ebenfalls eine Abhéngigkeit des Umsatzes von der Feinheit desitters und der Konvergenz
aufzeigte. Bei letzterem wurden die Kriterien wahrend aller Simulationen konstant gehalten. Ersteres
wurde der GroRRe der Zackenim Verhaltnis angepasst,so dass die Feinheit des Gitters proportional zur
Kantenléange sieg und das Verhaltnis zwischen Zellenanzahl und Dreieclsgrdf3e gleichblieb. Dennoch
konnte ein Einfluss des Detailgradsbei gré3er Feinheit auf das Ergebnis festgestellt werden. Demnach
fuhrte eine 1,5-fache Erhthung der Zellenanzahltheoretisch zu einer Umsatzanderung von bis zu 0,2%
Die GrolRenordnung ist zwar als nicht signifikant anzusehen. Dennoch kénnte es den Trend innerhalb
der Studie beeinflussen Daher ist das aufgezeigte Maximum bei 40Em nicht gewichtbar als Maximum
zu interpretieren. Dennoch konnte die Simulationsstudie in sich einen Vergleich zur glatten Oberflache
herstellen und so aufzeigen, dass eine mdgliche Restrukturierung mit dreieckigen Formen eine Erhéhung

des Ammoniak-Umsatz von bis zu0,2% verursachen kann.

Im Folgenden bieten REM- und EDX-Aufnahmen des verbauten KatalysatorHohlzylinders Aufschluss

dartber, ob eine Struktur ausradialen Dreiecken realistisch ist.
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5.4.2. Untersuchung des restrukturierten Katalysators nach der Betriebszeit

Der KatalysatorHohlzylinder wurde nach einer Vielzahl von NH ;-Oxidation-Experimenten (Uber drei
Jahre) ausgebaut und untersucht. Zunédchstwurde der Katalysator durch ein Lichtmikroskop betrachtet.
Dazuwurde dieserlangs in zwei Stiicke (Drei- und Ein-Viertel) geséagt, sodassdie Innenflache betrachtet
werden konnte. Abbildung 49a zeigt das Drei-Viertel-Stiick des Hohlzylinders. Abbildung 49b ist eine
VergroRerung des Eintritts in den Kanal, an dem das Gas aus der Kapillare in den Katalysator flie3tDie

Stromungsrichtung des Gases verlief von links nach rechts

Zunachst wird deutlich, dass der Katalysator eine signifikant unterschiedliche Beschaffenheit zum
urspriinglich eingebauten Hohlzylinder ( Abbildung 11, Kapitel 4.1.2) aufweist. Die Lange desinneren
Kanals hat sich von 15 mm auf ca. 7 mm verkleinert (Abbildung 49a). Die urspriingliche Lange (blaue
Linie) ist anhand der glatten Oberflache, heller als der vorherige Abschnitt, noch zu erkennen Der
Katalysator ist jedoch auf beiden Seiten ausgehohlt, links starker als rechts. Zwei mogliche
Erklarungsansatzesind: Zum einen ware es denkbar, dasdMaterial des Katalysatorsauf der linken Seite
durch Reaktion kontinuierlich abgetragen wurde. Demnach hétte es einen Spalt zwischen Kapillare und
Katalysator gegeben, wodurch die Frontseite des inneren Kanalsktiv war, und Platin - bzw. Rhodium-
Austrag stattgefunden hat. AuszuschlieRen ist dies nicht Zum anderen wéare es mdglich, dass der
Katalysator durch die QuarzglasKapillaren zusammengepresst undder innere Kanal Giber die Zeit kleiner
wurde. Ein mdglicher Hinweis ist die GleichmaRigkeit der Kompression auf beiden Seiten. Der
Katalysator entspricht auf der rechten Seite ebenfalls nicht der urspriinglichen Tiefe der Einbuchtung.
AuBerdem zeigt Abbildung 49b, dass der Eintritt in den Reaktionskanal eine gepresse Struktur mit
atypischen Kanten aufweist. Zudem ist der Katalysator am oberen Rand gewdlbt.Dadurch ist eher von
einer Strukturdanderung durch Kompression auszugehen Die Kompression konnte ebenfalls den
trichterférmigen Eintritt in den Reaktionskanal begriinden. Beim Einbau des Katalysatoswar der Eintritt
orthogonal zur Frontalflache gebohrt worden (Abbildung 11). Dies ist nicht mehr gegeben.Womdéglich
wurden abgebrochene Quarzglassplitterdurch das Wechselnder Kapillaren an den Katalysator gepresst
und Ubten so mechanischen Druck auf die Frontseite ausDa die Kante am Eintritt des Kanals strukturell
schwécher ist, gab diese nachBeim Herausschneiden aus dem Stahimantel waren sogleich Bruchstiicke
von Quarzglasam Eintritt erkennbar und waren eingeschmolzen(Abbildung 88). Demnach bildete sich
beim Aufschneiden des Katalysators durch Entfernen de Splitter eine trichterférmige Struktur am

Eintritt.

Am Austritt des Kanals (rechte Seite) waren obgleich keine Glasstiicke zu erkennen und die Seite

vergleichsweisein Takt. Die kleinere Einbuchtung kénnte hier durch den Prozess des Aufschneides
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entstanden sein. Der permanente mechanische Druck kdnnte ebenfalls dazu gefuhrt haben, dass das
Katalysatormaterial am Austritt komprimiert wurde. Die Kombination beider Aspekte flihrte womaoglich

zu der Ausbuchtung.

Abbildungd9: Aufnahmen der inneren Struktur deBretViertelSticks des KatalysatofHohlzlinders. Abbildunga) zeigt eine
ganzheitliche Aufnahme des DidiertelStiicks, wobi die Strémungsrichtung von links nach rechts vertigist einevVergroRerungles

vorderen Eingangs in den Katalysakanal, aufgenommen mit einem Lichtmikroskop.

Daher stellt sich die Frage nach dem Zeitpunkt der Verformung. Vom Einbau des Katalysatorsin den
Stahlmantel bis zum Ende der Messreihergabe es ErklarungsansatzeErsteresist zumindest insofern als
unwahrscheinlich zu werten, dass der Stahlmantelmechanischen Stress auf den Katalysator ausgetibt
haben soll. Beim Einbau des Katalysators wurde keine Kraft von aul3en bendétigt, da die Mal3e passgenau
stimmten. Dennoch kénnte der Stahimantel in den Heizphasen Druck auf den Katalysator ausgeiibt
haben. Innerhalb der Betriebszeit wurden tber 150 Aufheiz- und Abkihlphasen bis zu Temperaturen
von 1000 °C durchgefuhrt. Dies konnte in der Kombination mit dem axialen Druck der Kapillaren zu
einer kontinuierlichen Kompression gefiihrt haben. Eine Aussageliber den Zeitpunkt lasst sichjedoch
nicht tatigen. Eine Verformung allein durch das Extrahieren und Aufschneiden des Katalysators ist als

unwahrscheinlich zu erachten, kénnte dennoch einen Einfluss auf die Struktur ausgetbt haben.

Unabhangig vom Zeitpunkt der Verformung ist festzuhalten, dass ein Vergleich der Simulatioren und
der experimentellen Messdaten nicht valide ist. Aufgrund der a posteriori erst gewonnenen Bilder und
Aufnahmen sind zudem die experimentell gewonnenen Selektivitats und Umsatz-Daten dieser Arbeit
mit einer Unsicherheit verbunden. Dies wird durch die REM- und EDX-Messungenan unterschiedlichen
Stellen der Katalysatorinnenwand unterstrichen, welche in Anhang O ausfihrlich erlautert und
diskutiert werden. An diesen sind grof3flachig Ruckstande von Silizium und Stahl zu erkennen, die auf
der Oberflache eingeschmolzen sind. Erstere sind auf Bruchstiicke der Quarzglasapillare

zurlckzufuhren, die in Form staubartiger Kristalle als Impfkristalle fir die Ablagerung von Platin und
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Rhodium dienen. Dies erklart, dass die Strukturen nicht vollstandig ausQuarzglas, sondernlediglich bis
zu 10 Gew.-% Silizium enthalten. Die Stahlriickstande konnen einerseits durch das Aufsédgen des
Katalysators entstanden sein Andererseits kdnnen sich Partikel des Stahimantels durch das wiederholte
Einsetzen der Kapillare geldst und auf der KatalysatorOberflache abgelagert haben.Abseits davon
konnten keine durchgangig vorhandenen Strukturen wie Rillen, Schuppen oder gar Blumenkoht
Strukturen identifizie rt werden. Damit verbleibt die vorangegangene CFBStudie allein ein Richtwert

zur Einordnung der Restrukturierung als Einflussfaktor.

5.5. Reproduzierbarkeit der Messergebnisse

Trotz der vorangegangenen Ergebnisse ist es dennoch interessgntdie Reproduzierbarkeit der
Messungen zu untersuchen Dafiir wurden die Ergebnisse derbereits eingefiihrten ReferenzMessung
aus mehreren Messreihen miteinander verglichen. Neben der Oberflachenbeschaffenheit des
Katalysators z&hlten fortlaufende Umbauarbeiten am Reaktokonzept, speziell in der Downstream
Strecke, zu moglichen Einflussfaktoren. Dies zeigt sich ebenfalls bei der Betrachtung der Ergebnisse
(Abbildung 50). Die Nummern auf der x-Achse entsprechen derLaufzahl der Messurg, welche hier als
Bezugsnamedient. Darunter ist der jeweilige Monat und das Jahrvermerkt. Die Abbildung umfasst den

Umsatz an Ammoniak und die Selektivitaten zu Stickstoff, Lachgas und derNOy-Gasen

Als Beispiel sind die Messungen mit den Laufzahlen 065und 070 zu nennen, die auf den Ammoniak-
Umsatz bezogen eine relative Abweichung von weniger als 1% aufweisenAuch das Selektivitdtsmuster
ist belastbar und Ubersteigt nicht 8% relative Abweichung zum gemittelten Wert. Die maximale
Abweichung bildet dabei die LachgasSelektivitat. Eine relative Ubereinkunft der Ergebnisse gilt
ebenfalls fir die Messungen 089, 091 und 092, die in sich geschlossen ahnliche Abweichungen wie die
vorherig genannte Reihe aufweisen. Die anderen beiden Messwertefir 078 und 088 umfassenjeweils
Testlaufe nach Umbau oder Uberarbeitungsphasen Zudem wurde zur Messung078 Helium als interner
Standard eingefihrt, weswegen eine groRere Abweichungzur Messung vor und nachher zu erwarten

war.
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Abbildung50: Messun@n im ReaktorAufbau mit Katalysator StoffmengenbasiertelUmsatz an Ammoniak und Selektivitdten zu
relevanten Produkten von mehrereReferenzMessungenuber einen Zeitraumvon 7Monaten Messbedingungen. nuz = 10%;
. 02= 18,75%; ar= 69,2571,23%; ( He= 2%)Tvor = 250350°C; Ty = 800°C;pop = 4bar; ukar= 8m s1; £, = 54,89 h.

Diesflihrt ebenfalls zu den Griinden, warum eine quantitative Belastbarkeit in diesem Reaktorkonzept
nur bedingt moglich ist. Neben der Kenntnis tber die Oberflachenbeschaffenheit des Katalysatorsirgt

der Platin-Austrag in die DownstreamStrecke eine Unsicherheit. Sowohl schwarze als auch weil3e
Ruckstande, die auf platinhaltige Substanzen schlie3en lasse, 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 QuarzglasKapillare direkt hinter dem Katalysator (Abbildung 51). Ein weil3er
Feststoff hatte sich @. 3 cm weit in die Kapillare gebildet. An diesem Punkt wurden bei der Messung der
axialen Profile noch Temperaturen zwischen 500 und 700°Cfestgestellt (Abbildung 70). Die Vermutung

liegt nahe, dass es hierbei um resublimiertes Platin handelt Ammoniumnitrat ist nicht méglich, da die

herrschenden Temperaturen weitaus hoher als die Zersetzungstemperatur von ca. 170C sind Des
Weiteren |6ste sich der Feststoff nicht in WasserEine weitere Hypothese wareaus den EDXMessungen
abzuleiten. In diesen konnte eine nicht unerhebliche Menge Silizium auf der Oberflache festgestellt
werden. Esist denkbar, dass QuarzglasPartikel durch den Katalysator auf die Oberflache der zweiten
Kapillare transportiert worden sind und dort abgelagert wurden. Eine stoffspezifische Analyse der

Ruckstande konntejedoch nicht durchgefihrt werden, weswegen lediglich Hypothesen verbleiben.
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Abbildung51: Spitze einer Quarzgld&pillare, die in direktem Kontaktach demKatalysator stand undéwuf der ein signifikanter

Temperaturgradieninnerhalb der g&hlzylinder unddesKuhles herrschte

Nichtsdestotrotz konnte eine Reproduzierbarkeit Uber einen gewissen Zeitraum erreicht werden
obgleich eine quantitative Belastbarkeit der Messergebenisse durch die aufgezeigten Unsicherheiten

nicht moglich ist.

5.6. Mdgliche Reaktionenvon NH mit N2O und NO

Trotz dessen wird der Einfluss von Lachgas und Stickstoffmonoxid als Reaktandengeprift. Die
Messungen kdnnenAuskunft dariiber geben, welche Reaktionen stattfinden. Zudem ist das Lokalisieren

der Reaktionen in den einzelnen Konzeptstrecka wichtig.

5.6.1. NoO-Zusatz

Zunachst wird der Fokus auf eine durch Lachgas katalysiere Ammoniak-Oxidation gelegt und diese
anhand einer Variation der Zusammensetzung im Reaktokonzept mit Katalysator beleuchtet. Als
Ausgangspunkt diente eine ReferenzMessungbei 800 °C und 4 bar. Die Zusammensetzung wirde im

Anschluss durch Zusatz vonl bzw. 2 und 3 Vol.-% Lachgas verandert. Die Volumenanteile der
Komponenten im Feedschwankten jedoch aufgrund von Unsicherheiten der Massedurchflussregler und
somit der Auswertung. Die genaue Zusammenstzung des Feedswurde 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. Ddurch ist diese

Messung lediglich qualitativ zu betrachten.

Die resultierenden Volumenanteile sind in Abbildung 52 dargestellt. In Konformitat zur Steigerung des
LachgasAnteils im Feedsteigt dieser ebenfalls in der Messung Der Volumenanteil an Argon sinkt
wahrenddessen Dariiber hinaus stellt Stickstoff die einzig merkliche Anderung dar. Mit steigendem
LachgasVolumenanteil steigt dieser fur Stickstoff ebenfalls. Die anderen Volumenanteile wie

Ammoniak, Sauerstoff und Wasser &ndern sich nicht und bleiben konstantFalls Lachgas einen Einfluss
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auf die Bildung von Stickstoff in Kombination mit Ammoniak haben sollte, miisste ein Anstieg des
Stickstoff-Anteils mit gleichzeitiger Abnahme des Ammoniaks erbunden sein Da letzteres nicht zutrifft ,
kann hier nicht von einem verstarkenden oder inhibierenden Effekt des Lachgasesuf den Ammoniak-
Umsatz ausgegangen werdenDie Zunahme des Stickstofs wird vielmehr durch den thermischen Zerfall
des Lachgases bewirktder in Kapitel 5.2.2 nachgewiesen wurde Die Anwesenheit des Ammoniakskann

die thermische Zersetzung des Lachgase&katalytisch fordern. Dies ist hier jedoch nicht definitiv

erkennbar.
a) 72— T T — b) 3.0 T T T T
N0F » _
i Ar > 1 B _
68 - > > 2,5
66 - v
T T 20 F -
16 -
S = . X
2 14 . 215} v 4
L2 ¢ ° ° e =~
o E 1,0 A
sf o9 o o e ! No, ¢ .
6 - N,
[ i 0,5 | -
3 ’ s s 0
2 NO ] I
0 [ ] ] ] ] ] 0,0 ] ] ] ]
0 0,7 1,3 1,9 0 0,7 1,3 1,9
/NZO,Feed 1% jNZO,Feed 1%

Abbildung52: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorAbbildunga) zeigt die gmessene Volumenanteile einer Ammoniak
Oxidation bei eineManteltemperatur von 800C und einem Druck vonb&r mit zusatzlichem Lachgas kaedzwischen 0,7 und 1,9%.
b) beschreibtalle Volumenanteile unter 3%. Die Elementbilanzen schlie3er1O%.Messbedingungen. nuz = 16010,1%; . n2o = 0-

1,%%;. 02= 18,7518,900;. ar=67,2-69,25%; He= 2%;Tvor = 250°C;Tmu = 800°C;pop = 4bar; ukat = 8m s1; +, = 54,89 hl.

Die Inaktivitat des Lachgases in Bezug aukine Reaktion mit Ammoniak zu Stickstoff lasst sich ebenfalls
durch die Blindaktivititsmessung, dargestellt in Abbildung 53, bestatigen In dieser wurden jeweils
5 Vol.-% Lachgas und Ammoniakund ein molarer Uberschuss an Sauerstoff (12/ol.-%) in Argon und
Helium vorgelegt. Entgegen de vorherig gezeigten Messungwurde nicht der Anteil an Lachgas, sondern
die Temperatur zwischen 750 und 950 °C variiert. In einem letzten Schritt wurde bei 950 °C dem
Reaktionsgemischder Sauerstoff analog zur Messung in Kapitel5.2.3 (Abbildung 30) entzogen. Ein
Indikator, ob eine Reaktion von Lachgas mit Ammoniak zu Stickstoff stattfindet, ware Wasser alsCo-
Produkt. Diesesist jedoch nicht vorhanden. Der Anstieg des Stickstof§ mit der Temperatur ist wiederum
auf den thermischen Zerfall des Lachgases zuriickzufihrenDemnach besitzt Lachgas keine katalytische

Aktivitat im Kontext der Ammoniak -Oxidation bis zu Temperaturen von 950 °C.
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Abbildung53: Messungm BlindreaktorAufbau ohne Katalysatobie Abbildung zeigt dieegnessena Volumenanteile eines Ammoniak
Oxidationsexperiments im Blindreakt®etup mit 5/0l-% Lachgas irfreed Die Manteltemperatur wurde zwischen 750 und 951C
variiertundder Druck auf dar eingestellt. Die letzthlessstufe wurde ohne Sauerstgfémessen unéstin Anlehnung ambbildung30.
Die Messung bei 350CManteltemperatur dient als ReferenDie Elementbilanzen schlieBen atB%.Messbedingungen. nwz= 5%;
. N20= 5% 02= 012%;. Ar = 7688%;. He = 2%;Tvor = 250°C; Ty = 350,750950°C;pop = 4bar; Ukagxgsoec= 8M S Ukar,3s0°c= 5m s,
+,=48,5-85,00L h.

5.6.2. NO-Zusatz

Aus Kapitel 2.1.3 geht hervor, dass dieexperimentell gemessenerStickstoffselektivitdten von bis zu 26%
auf eine Reaktion des Ammoniaks in Form der SCRbei moderaten oder SNCRbei hohen Temperaturen
zuriickgefihrt werden koénnten. In dem Zusammenhangbestérkt der kumulativ geringe Volumenanteil

der NOx-Gaseinnerhalb der Messungn die Vermutung, dass Stickstoffmonoxid als Reaktand auftritt

Dies wurde durch einen Co-Feedvon 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
Uberpruft. Hier war jedoch eine Restriktion der Férderung von Stickstoffmonoxid in Kohéarenz zur
Messung im vorherigen Kapitel aufgetreten. Beide Messungen wurdenrhintereinander durchgefuhrt,

wobei der Massedurchflussregler fur Stickstoffmonoxid und LachgasVerschmutzungen aufwies. Daher
wurden die Volumenanteile 0,5%, 1,5% und 2,5% aus dem Messergebniestimmt. Demnach ist die
Messurg allein relativ in sich vergleichbar. Die Ubrigen Randbedingungen der Messung entspachen

einer ReferenzMessung(Tabelle 6).
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Die gemessenen Volumenanteile sind imAbbildung 54 aufgefiihrt. Als Referenz dient die ersteMessstufe
bei 0% Stickstoffmonoxid im Reaktionsgemisch die das Ergebnis eing Referenzstufe widerspiegelt. Ein
Vergleich mit 0,5% Stickstoffmonoxid im Reaktionsgemisch liefert bereits Aufschluss Uber dessen
Aktivitat 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,st
die selektive Reduktion als Reaktionspfadfir die Stickstoffbildung bestéatigt. Ob es sich hier um die SCR
oder SNCR handelt, ist anhand dieser Messung nicht differenzierbarDenkbar waren beide Reaktionen:
Die Manteltemperatur konnte eine Reaktion nach SNCR hervorrufen. Die eingebauten Stahk
komponenten (Bsp.: manueller Druckregler) innerhalb der DownstreamStrecke kdnnten wiederum die

SCRkatalysieren. Die Differenzierung wird im fortlaufenden Kapitel nochmals aufgegriffen .

Neben der selektiven Reduktion zu Stickstofffallen zwei weitere Aspekte bezlglich der Lachgas und
Stickstoffdioxid -Bildung auf: Der Anteil an Lachgas steigtrelativ, wenn auch in der Gesamtheit gering,
um ca. 40% bei 2,5% Stickstoffmonoxid. Der Trend ist literaturkonform nach KRAEHNERT?”! Im Kontext
der selektiven Reduktion des Stickstoffmonoxidswird diese Erkenntnis jedoch nicht weiter beleuchtet.
Der andere Punkt ist die erhéhte Bildung von Stickstoffdioxid in der DownstreamStrecke mit steigender
NO-Konzentration im Reaktionsgemisch Ein gleichm&Riger Anstieg zwischen Stickstoffmonoxid im
Reaktionsgemischund Stickstoffdioxid am Ende des Reaktokonzeptsist nicht zu erkennen. Eine genaue
Begrindung dafir ist nicht moglich, da sich die Bedingungen innerhalb der DownstreamStrecke durch
die unterschiedliche Zusammensetzung des Gases nach dem Katalysator anderrZzudem kann
Stickstoffdioxid i m Kontext der selektiven Reduktion zu Stickstoff ebenfalls als Reaktand und Sauerstoff
Donor fungieren. Daher ware eine Quantifizierung erstrebenswert, d@ne Differenzierung der
Reaktionspfade Uber Stickstoffmonoxid oder Stickstoffdioxid jedoch mit diesem Reaktorkonzept nicht
zu realisieren. Der Grund dafur ist die zweitstufige Bildung des Stickstoffs Uber Stickstoffdioxid als
Intermediat, die stochiometrisch nahezu identisch zur Stickstoffmonoxid -basierten SCR verlauft Eine
isolierte Variation der einzelnen Reaktionsstufen, die NO-Oxidation und die selektive Reduktion des
Stickstoffdioxids, ware zwar theoretisch durch die thermisch unterschiedlichen Reaktionsbedingungen
denkbar, eine entsprechende Unterteilung der DownstreamStrecke als Ort der Reaktion jedoch nicht
umsetzbar. Daher werden beide Reaktionspfade gemeinsam betrachtet und die Datenpunkte beider NQ

Gaseweiterhin zusammengefasst
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Abbildung54: Messungim ReaktorAufbau mit KatalysatorDie Abbildung zeigt dieegnessena Volumenanteile eineCoFeed
Experiments mit Stickstoffmonoxid zwisch@® und 2,5 Vol-% bei ansonstenReferenzbedingunge(rabelle6). Abbildunga) umfasst
die Volumenanteile deEdukteund Wasserb) beinhaltet dieProdukte Stickstoff, Stickstoffdioxid und LachgasMssteltemperatur
wurden 800°C und als Prozessdruclodr eingestellt. Die Elementbilanzen schlieBen f1i0%.Messbedingungn: . nuz= 1610,1%;

> n20= 02,5%; 02= 18,7518,89)0;. ar= 6678-69,25%; He= 2%;Tvor =250 °C;Tmu = 800°C;pop = 4bar; Ukat = 8m s1; +, = 54,89 h.

Aufgrund der Folgereaktionen kann kein inhibierender Effekt des Stickstoffmonoxids auf die primére
Ammoniak-Oxidation festgestellt werden. Dies zeigt sich bereits in einer kumulierten NO.-Selektivitat,
die in Abbildung 55 fir die eben beschriebene Messung aufgezeigt istn dieser ist die steigende Prasenz
der selektiven Reduktion mit zunehmendem Stickstoffmonoxid-Anteil im Feedebenfalls anhand der
abfallenden NOy- und gleichzeitig steigender Stickstoff-Selektivitat zu erkennen. Der steigende Umsatz
unterstreicht nochmals Ammoniak als Reaktand.Die Variation des Stickstoffmonoxids hat auf Lachgas

nahezu keinen Einfluss, weswegen die Selektivitat richt signifikant steigt.
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Abbildung55: Messungm ReaktorAufbau mit KatalysatoiDie Abbildung zeigt di@mmoniakUmsitzeund Selektivitéen einesCoFeed
Experiments mit Stickstoffmonoxid zwisch@esb und 2,5Vol-% bei ansonstenReferenzbedingunge(ilrabelle6). Die Elementbilanzen
schlieRen mit:10%.Messbedingungen nus= 1010,1%; n20= 0-2,5%; o2= 18,7518,85%; ar=66,7869,25%. ne= 2% Tvor= 250°C;
Tt = 800°C;pop = 4bar; Ukat = 8m st; £, = 54,89 hl.

Nach dem qualitativen Beweis der selektiven Reduktion innerhalb des ReaktoiSetups ist die quantitative
Bestimmung fur die Evaluierung der Rechen und Kalibriermethode interessant Das Ziel ware, die
stattfindenden Folgereaktionen auf3erhalb des Reaktorraums quantitativ zu bestimmen undvon den
Ergebnissen der KatalysatoiExperimente abzuziehen Dieses Experiment eignet sich nicht fir diesen
Ansatz, da de unterschiedliche Eingangskonzentration eine quantitative Bestimmungbasierendauf den
Umsatzen verzerrt. Zudem ist die Herangehensweise aufgrund derUnsicherheiten durch die Funktion

des Strickstoffmonoxids als Produkt und Reaktand nicht zielfiihrend.

Der Auftritt des Stickstoffmonoxids als Intermediat lasst sich durch eine Messung im Blindreaktor -
Aufbau ohne Katalysator unterbinden und ermdglicht eine isoliertere Betrachtung der selektiven
Reduktion. Dafir wurde ein aquimolares Gemisch aus Ammoniak und Stickstoffmonoxid eingesetztDer
Sauerstoff wurde im Uberschuss vorgelegt, gleich vorherig gezeigten MessungerDie Manteltemperatur
wurde zwischen 400 und 950 °C variiert, der Volumenstrom bei 54,9 Lsh* und der Druck bei 4 bar

konstant gehalten.

Die Volumenanteile sind in Edukt- (Abbildung 56a) und Produkt-Spezies 66b) aufgeteilt. Bei
Betrachtung der ersten Messstufebei 400 °C wird deutlich, dass eine Grundaktivitat im Reaktorkonzept
vorherrscht. Der Anteil an NOy-Gasensinkt von 5 Vol.-% im Feedauf 3,7 Vol.-%. Der gleichzeitige Anstieg

von Stickstoff und Wasser lasst auf dieselektive Reduktion als bevorzugte Reaktion schliel3en Der Anteil
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an Ammoniak von 5 Vol.-% bleibt zunéchst konstant, die Bildung des Wassers ist jedoch nicht ohne
Beteiligung des Ammoniaks moglich Dies unterstreichen die Elementbilanzen, speziell des Wasserstoffs,
die eine Abweichung von bis zu 20% aufweisen (Abbildung 92). Zwei Kontrolimessungen wiesen
ahnliche Schwierigkeiten mit der Bilanzierung des Wasserstoffs auf, weswegen es sich hier mehr um
eine systematische als eine medsezogeneUngenauigkeit handelt. Im fortlaufenden Kapitel wird dieser
Punkt nochmals aufgegriffen und néher beleuchtet Nichtsdestotrotz liefert die Detektion des Wassers
einen qualitativen Beweis der selektiven Reduktion. Dass es sich hierbei ausschlie3lich um die SCR und
nicht zudem um die SNCR handelt, zeigt die Stagnation der Volumenanteile im niederen
Temperaturbereich bis 600 °C. Die SNCR ware nur innerhalb der Heizstreckeim Reaktor denkbar, setzt
aber noch nicht signifikant ein. Eine genaue Aussage lasst sich hier nicht tatigen, da die
Stickstoffmonoxid-Bildung via Ammoniak als konkurrierende Reaktion auftritt . Dies ist am Vergleichder
Volumenanteile von Ammoniak und Stickstoffmonoxid zu erkennen. Wahrend Ammoniak kontinuierlich
sinkt, stagniert der Anteil an Stickstoffmonoxid bis 700 °C. Erst danach scheint die Bildung von

Stickstoffmonoxid langsamer als der Verbrauch tber die SCR in Kombination mit einsetzende SNCRzu

sein.
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Abbildung56: Messungim BlindreaktorAufbau ohne KatalysatoDie Abbildung zeigt di¥olumenanteile eineManteltemperatur

Variation zwischen 400 und 98C mit 5%Ammoniak, 5%Gtickstoffmonoxid und 12%auerstoff inFeed Zudem wirden 2% Helium und

Argon als Béstgaszugefiihrt.Abbildunga) zeigt die relevanten Volumenanteile der zugefiihrten Stoffe, b) beinhaltet das entstehende

Wasser, Stickstoff und Lachgas. Die Elementbilanzen schliaet?0% (Abbildung92). Messbedingungen. nws = 5%;. no = 5%;
2 02= 12%; ar= 76%; He= 2%;Tvor = 250°C; Ty = 408950 °C;pop = 4bar; +, = 54,89 h.
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Aus der Messung lassen sich zwei grundlegende Fragen ableiten
1. Was fir eine Rolle spielt die SNCR in Messungen des katalytischeWWandreaktors?

2. Handelt es sich definitiv um die SCR in der Abgasstrecke und lieRe sich diesquantifizieren?

1. Was fir eine Rolle spielt die SNCR in M_essungen des katalytischen Wandreaktors ?

Die Messung weist auf, dass die SNCHReaktion zu Stickstoff ab einer Temperatur von650 °C innerhalb
der Heizstrecke auftritt. Die Frage besteht nun, inwiefern die Reaktion bei der Beurteilung vorherig
gezeigter Messungen mit katalytischem Wandreaktor bericksichtigt werden muss Vor dem
Reaktorraum spielt die SNCR keine Rolle, da kein Stickstoffmonoxidan der Stelle vorhanden sein kann.

Deswegen ware lediglich der Reaktorraum an sich von Bedeutung.

Als Beispiel dient dafiir die Messstufe 800°C des vorherigen Experiments.Dafiir 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 Gesamtverweilzeitergibt. Hiermit wird der
Ammoniak-Umsatz, auf den gemessenen Ammonialdnteil bezogen, aufgeteilt (Tabelle 16). Die
Abweichung der UmsatzWerte Xwnuzaow Wird aus den Elementbilanzen des Stickstoffs und des
Wasserstoffs berechnet. Zwei Annahmen werden getatigt, weswegen die berechneten Werte einen
Maximalfall darstellen. Zum einen wird davon ausgegangen, dass sich Ammoniak nudurch SNCR zu
Stickstoff umsetzt und soeinerseits die Grundaktivitét der SCR (bei 400 und 500 °C detektiert), als auch
die Bildung des Stickstoffmonoxids vernachlassigt wird. Zum anderen wird angenommen, dass die
Anderung der Zusammensetzung durch die SNCR keine Anderung deAktivitat 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 grof3 dem
theoretischen Umsatz im Reaktorraum ist. Dennoch kann die Messung als Richtwert gesehen werden,

um die Relevanz der SNCR innerhalb des Reaktdonzepts abzuschéatzen

Der Umsatz im Reaktorraum betragt 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.

Tabellel6: Ausden Stoffmengenstrémen berechnetedmsatzan Ammonialder vorherig gezeigten Messungjt Standardabweichung

bei einer Manteltemperatur von 80TC

Tma / °C Xnhz,ges | Y0 Xnhzabw [ % Xz kat | %
800 40,3 +2.9 3,1

101



Daher bleibt festzuhalten, dassdie SNCRnachweidich im Reaktorraum stattfinden kann, jedoch unter

Berlicksichtigung der Messunsicherheiten eine untergeordnete Rolle spielt

2. Handelt es sich definitiv um die SCR in der Abgasstrecke und liel3e sich diese quantifizieren ?

Ein wichtiger Aspekt ist die nachgewiesene Aktivitdat bei niedrigeren Temperaturen unter 600 °C
(Abbildung 56). Der stagnierende Volumenanteil bei gleichzeitiger Anwesenheit von Wasser wirde
gegendie SCR als Reaktionspfad zur Bildung von Stickstoff sprechenUm dies zu untersuchenwurde
eine weitere Messung durchgefiuhrt, bei der Stickstoffmonoxid, Ammoniak und Sauerstoff nacheinander
beigemischt wurden. Die dadurch entstehende FeedZusammensetzung entspach weiterhin 5 Vol.-%
Stickstoffmonoxid, 5 Vol.-% Ammoniak und 12 Vol.-% Sauerstoff mit 2 Vol.-% Helium. Als
Manteltemperatur wurden 350 °C gewahlt, um die SNCR zu unterbinden Im Gegensatz zuden 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 Hinzufiigen von 5% Ammoniak werden diese, gleichzeitig keine

Anderung des Stickstoffmonoxid-Anteils, detektiert. Dadurch, dass kein Stickstoff oder Wasser entsteht,
kénnen katalytische Zersetzungen der Reaktanden ausgeschlossen werdekrst bei einem Co-Feeddes

Sauerstoffs entstelen Stickstoff und Wasser (Abbildung 57b), wodurch die SCR als primare Reaktion
bestatigt wird.
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Abbildung57: Messungim BlindreaktorAufbau ohne KatalysatoAbbildunga) zeigt dieVolumenanteile eines Einfahrverfahrens mit
zunéchst 5%Stickstoffmonoxid und 2%elium in Argon. Nach Einstellen ainStationaritat wurden 5%Ammoniak, folglich
12%Sauerstoff zunfFeedhinzugefiigt.Abbildungb) ist eine VergroRerung der Volumenanteile von Stickstoff, Stickstoffdioxid, Wasser
und LachgadieManteltemperatur bérug tiber den gesamten Messzeitraum 880 und der Prozessdrucketd bei 4bar konstant. Die
relevanten Elementbilanzen schlieRen #%.Messbedingungn: . nwz= 5%; no= 5% 02= 12%; ar=76%;. He = 2%;Tvor = 250°C;

Tt =350 °C;pop = 4bar; Ukar = 8m s?; £, = 54,89 h.

Der umgesetzte Stoffmengenstrom desAmmoniaks sollte jedoch laut Reaktionsgleichung2.10 gleich
dem gebildeten Stoffmengenstrom des Stickstoffs seinDies ist nicht der Fall, wie die Auftragung der
Stoffmengenstrome in Tabelle 17 zeigt. Hier andert sich der gemessene Strom desAmmoniaks um
lediglich 0,13 mol min, wahrend Stickstoff mit 0,38 mol min gebildet wird. Zudem sinkt der
Stickstoffmonoxid-Strom um 1,05 mol min-, weswegen kein stochiometrisches Verhaltnis zwischen den
drei Spezies abgeleitet werden kann.Eine Verfalschung der Ergebnisse durch etwaige andere Reaktionen

des Stickstoffmonoxids ohne die Bildung von Wasser sind nicht denkbar
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Tabellel7: Volumenanteileund Stoffmengenstrémeder dritten Stufe der inAbbildung57 gezeigten MessungDie relativen
Abweichungen wurden aus den Elementbilanzen errecbiet Abkiirzung F steht faFeediund E fuoEndet Die Anmerkungd bezieht

sich daraufdass nur Stickstoffmonoxid und kein Stickstoffdioxid beigemischt wird.

NH3 NO« N2 H20

3i/% 4,7 3,3 0,9 0,7

Vi ¢ 6 10°mol min™* 2,04 £0, 07 2,04 +0, 01V 0,00 0,00
Vi ¢ ¢ 10°mol min * 1,91+0,08 0,99+0, 01 0,38+0, 01 0,30+0, 01

Der Grund fur diese Ungenauigkeit konnte in der Interferenz der einzelnen Spezies im QMS liega. In
Kapitel 4.3.1 wurde bereits anhand einer Argon/Stickstoff -Variation verdeutlicht, dass der lonenstrom
nicht linear zur Gaszusammensetzung verlauft Durch die iterative Anpassung der Kalibrierfaktoren
innerhalb eines Geltungsbereichs(Kapitel 4.3.2) konnte die dadurch entstandene Unsicherheit zwar
reduziert werden. Die Messung der SCRReaktion zeigt fir diese Herangehensweisejedoch eine
Limitierung auf. Bin&re oder tertidre Gemische kdnnen durch die Kalibrierfaktoren dargestellt werden.
Mischungen héherer Ordnung stellen obgleich eine Herausforderung dar, da hierfiir eine Variation einer
Spezies nicht ausreicht Eine weitere Restriktion ist der im Vergleich kleine Geltungsbereich fur die
Kalibrierfaktoren des Wassers, die fur einen Anteil von 1012% gelten. Dadurch, dassdie Messungder
WasserKalibrierfaktoren nicht mit diesem Reaktorkonzept realisierbar war, wurde auf die
Kalibrierfaktoren des Laborreaktors zur Vermessung katalytischer Netze zuriickgegriffen.Folglich
entsteht ein systematischer Fehler, der in dieser Messung signifikant auffallt Auf Basis dessen und der
Tatsache, dass diese Ungenauigkeiten bei mehreren Messungen in gleichem Mal3e faneten, ist eine

Quantifizierung der SCR-Reaktion in dieser Arbeit nicht moglich.

Daher stellt sich die Frage, ob der Einfluss der SCR auf die Messergebnisse reduziert odetiminiert
werden kann. Der Fokus liegt hierbei auf der DownstreamStrecke. Theoretisch bestehe die Mdglichkeit,
dass Ammoniak und Stickstoffmonoxid bei den vorherig gezeigten Versucheninnerhalb des statischen
Mischers vor der Kapillare reagieren Dies soll allerdings durch siliziumdioxid -beschichtete Bauteile
(SilcoNert® 2000) unterdriickt werden. Zudem besitzt es keine Relevanz fir die Betrachtung der
Ammoniak-Oxidation in diesem Reaktorkonzept. Eine Mdglichkeit wéare die Reduktion der Temperatur
innerhalb der Abgasstrecke Die Temperatur 170 °C bildet die untere Grenze, da Ammoniumnitrat bei

niedrigeren Temperaturen aufgrund des Wassergebildet werden kann.

Dennoch ist eswichtig, den Einfluss der Temperatur auf die SCRReaktion in der Abgasstrecke zu

untersuchen, um zwischen bautechnischen und thermischen Aspekten abzuwagenDazu wurde die
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Solltemperatur der DownstreamStrecke zwischen 230 und 260°C variiert, wobei eine hohere
Temperatur nicht moglich war. Dies wurde bei der Temperaturmessung zweier Punktedeutlich, die in
Abbildung 58 eingezeichnet und deren Temperatur in Tabelle 18 aufgelistet ist. Besondere Bedeutung
tragt der gelb markierte MesspunktT;, welcher bei einer Solltemperatur von 260 °C eine gemessene
Temperatur von 323 °C erreichte. Die maximale Temperatur flr diesen Abschnitt ist mit 350 °C
festgelegt damit keine Sch&aden an den Druckmessumformern oder da Druckregler, dessen Temperatur
der Messpunkt T; abdeckt, entstehen. Der Druckregler kdnnte zum einen als reaktive Oberflache dienen,
da Stahl katalytisch aktiv gegeniiber der SCR ist) Zum anderen sind im Druckregler Auffangnetze
verbaut, die die Membran schiitzen. In diesen kdnnen sich abgebrochene KatalysatePartikel
(Blumenkohl-Strukturen) verfangen. Ein weiterer Punkt ist die Resublimation volatiler Platin -Oxide im

Innengehause des Druckreglers. Beides kdnnte die Reaktion zu Stickstoff katalysieren.

Abbildung58: Aufbaunach demKiihler. Von links: Der isolierte Teil ist der Stadnitel mit Katalysator. Danach folgt der Kihler, in dem
das silikorbasierte Warmetragerfluidm Gleichstrom gefihrt wird. AnschlieBend sind die beiden Druckmessumformer (DMU) mit
dazwischen verbautem, manuellen Druckregleachgeschaltet Der gelbe Punkt zeigt die Temperaturmessstelle am manuellen

Druckregler, der orangene Punkt die Stelle an d&i@ndioxidbeschichteten Stahlleitung.

Tabellel8: Gemessen&emperaturen an zwei unterschiedlichen Stellen der Abgasstrédi®lfung58) bei zwei unterschiedlichen Soll

TemperaturenTsodes Temperaturreglers

Tson / °C T1/°C (gelb) T, / °C (orange)
230 288 210
260 323 231

Bei Betrachtung der Volumenanteile (Abbildung 59) fallt auf, dass keine signifikanten Unterschiede

zwischen beiden Stufen herrschen Die hdochste 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 ausfallt, ist dieser

Ansatz zu vernachlassigen
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Abbildung59: Messungim BlindreaktorAufbau ohne KatalysatorDie Abbildung zeigt di&/olumenanteile einer Variation der
AbgasstreckeiTemperatur zwischen 23ihd 260°C. s Reaktionsgemiscketzie sich aus 59%tickstoffmonoxid, 5%Ammoniak,
12%Sauerstoff, 2%ielium und Argon als Bastgas zusammen. Didanteltemperatur wurde bei 800°C und der Prozessdruck bdidr
konstant gehalten. Die Elementbilanzen schlieRen#h@% Messbedingungn: . nHz= 5%;. no= 5% 02= 12%; ar= 76%; He= 2%;

vor = 250°C; Ty = 800°C;pop = 4bar; Ukat = 8m ST; Tapgas= 230260°C £, = 54,89 h™.

Daher ergibt sich die Frage, obAnderungen im experimentellen Aufbau dazu filhren kénnten, die SCR
in der Abgasstrecke zu unterbinden Dafir kdmen lediglich die Druckmessumformer und der manuelle
Druckregler in Frage, da die Leitungen danachmit Siliziumdioxid beschichtetsind und theoretisch keine
Aktivitat besitzen sollten. Eine Reaktion durch hohe Verweilzeiten in Totzonen ist auch denkbar, jedoch
nicht weiter zu reduzieren, da beispielsweiseder Druckregler nicht ausgebaut werden kann Der Aspekt
des Platin-Austrags lasst sich zudem nicht vermeidenBei zu wenigen Auffang-Systemen werden kleine
Platin-Ruckstandein den Rezipienten des QMSeingesaugt undkdnnen in der Kapillare katalytisch aktiv
sein bzw. diese verstopfen. Daher ist eine Reduzierung katalytisch aktiver Oberflachen derzeit nicht

moglich.
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5.7. Ubersicht Gber ndglicheReaktioneninnerhalb desReaktorAufbaus

Unter dem vorangegangenen Punkt und der Beschaffenheit de Katalysator-Oberflache nach den
Messungen kann zwar eine kinetische Vermessungles Reaktorkonzepts nicht durchgefuhrt werden.
Dennoch ist es mdglich, ein umfassendes Reaktionsnetz fir den gesamten Reaktdwfbau aus den
Messergebnissen zu entwickeln. Das Ergebnis (Abbildung 60) umfasst neun Reaktionen und

differenziert ebenfalls, wo die Reaktionen lokal stattfinden kdnnen.

+G,

< 3

: NH-OxidationzuNO

: NOOxidationzuNG,

: NH-OxidationzuN,O

: NH-OxidationzuN, (<1%)
: NH-Zersetzung

: N,O-Zersetzung (<1%)
: NOZersetzung

: SCHReaktion (>89%)
: SNCHReaktion (<9%)

Quelle des erhtéhten Ammoniakimsatzes bzw.
StickstoffBildung mit Gewichtung in Klammern

O©oO~NO O, WNPE

Abbildung60: Reaktionsnet#ir die AmmoniakOxidationbei Messungen intechnisch relevanten Messbereich v@&0 bis %0 °C und

4 bar. Die einzelnen Reaktionspfade sind farblich gekennzeichnet. Rot bedeutet, dass die Reaktion nicht detektiert wuedlee blau
Aktivitat ausschlieRlich in der Gasphase, orange Reaktion nur an der katalytischen Oberflache und griin sowohl durchedee aBasph
auch katalytisch an der Oberflacheie Hervorhebung einzelner Reaktionen im Kasten zeigen an, welche Reaktionen zum erhdhten
Umsatz an Ammoniak beitragen. Die Prozentzahl dahinter istaiseden Ergebnissen abgeleitesemiquantitativeGewichtung der

Reaktion in dem Kontext.

Die ReferenzMessungen in Kapitel5.3 ergaben, dass im technisch relevanten Bereich(Tabelle 5) die

Hauptreaktion der Ammoniak-Oxidation (1) an der Katalysator-Oberflache und die Folgeoxidation (2)

in der Gasphase stattfinden. Die Nebenreaktion zu Lachga$3) findet ebenfalls ausschlie3lich an der
Katalysator-Oberflache statt.

Uber welchen Reaktionspfad der Stickstoff hauptséchlich gebildet wird kann anhand der Ergebnisse
nicht eindeutig evaluiert werden. Funf Reaktionen sind im Reaktorkonzept qualitativ hachgewiesen

wobei vier eine erhdhte Stickstoff-Bildung herbeifiihren kénnten (fett hervorgehoben in Abbildung 60).

Die direkte Oxidation zu Stickstoff mit Sauerstoff (4) ist an der Oberflache des Katalysators und in der
Gasphasefestgestellt worden. Die selektive Reduktion des Ammoniaks mit Stickstoffmonoxid findet

ebenfalls statt, wobei die SCR(8) in der Gasphase und katalytisch an Oberflachen in derDownstream
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Strecke lokalisiert werden kann. Die SNCR(9) wiederum findet ausschlie3lich bei hohen Temperaturen

(Tma ©650 °C) in der Gasphase de Reaktorsstatt.

Zudem ergaben die Studien zur thermischen Stabilitdt der Stickstoffkomponenten ein Bild tber die

unimolekulare Stickstoff-Bildung. Die Ammoniak-Zersetzung(5) findet im technisch relevanten

Messbereich (Tmi © 800 °C, p = 4bar) ausschlieRlich an der katalytischen Oberflache statt, da keine
Aktivitat im Blind reaktor-Aufbau ohne Katalysator festgestellt wurde. Fir die Ammoniak-Oxidation ist

die Zersetzungdes Ammoniakszu elementarem Stickstoff nicht bedeutend, da diese deutlich langsamer
als die Oxidation-Reaktionen ablauft. Entgegen der thermischen Stabilitdt des Ammoniaks zerfallt
Lachgas sowohl katalytischan der Oberflache als auch thermisch in der Gagphase (Reaktion 6). Der

Anteil der Gasphasenreaktion ist in Relation zum Gesamtumsatxernachlassigbar. Dies unterstreicht die
Tatsache,dass eine Zersetzungles Lachgaseswsschlief3lich im Reaktorraum bei gleichzeitiger Bildung
des Lachgass stattfinden wuirde. Stickstoffmonoxid bleibt thermisch stabil bei Temperaturen bis zu

950 °C, weswegen die Reaktion7 nicht detektiert wird.
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6. Zusammenfassung

Ziel dieser Arbeit war die Evaluierung eines Reaktorkonzepts flr dieKinetik der Ammoniak-Oxidation
unter technisch relevanten Bedingungen (T O 750 °C, p O 2 bar). Der dafiir entwickelte katalytische
Wandreaktor mit laminarem Stromungsprofil wurde mithilfe von Experiment und Simulation

methodisch untersucht. Die wichtigsten Schritte und Erkenntnisse sind folgend aufgelistet.

Entwicklung der Kalibrier - und Messroutine

Zunachst wurde die Kalibrier- und Messroutine des bereits bestehenden Nettaborreaktors an die
Bedingungen des Modellreaktors angepasst und weiterentwickelt Aufgrund der Verwendung von Argon
als Balastgas wurde Helium als interner Standard eingefiihrt und die Kalibrierung des QMS darauf
adjustiert. Des Weiteren wurde der Geltungsbereich der Kalibrierfaktoren verkleinert und durch
Polynome ausgedriickt Dadurch verringert sich der systematische Fehler der speziesbezogenen

Volumenanteile um bis zu 9%.

Studie zur Uberpriifung der ldealitadtsannahmen des Reaktors

Die Ausbildung einer laminaren Strémung und die Temperaturkontrolle wahrend der Reaktion waren
malfigebliche Aspekte des Reaktdtonzepts. Die laminare Stromung bildet sich bereits vor dem Eintritt
in den Reaktorraum aus. Trotz Pfropfenstromung am Inlet stellt sich bereits nach wenigen Zentimetern
ein laminares Stromungsprofil ein. Ein Zentimeter vor dem Eintritt in den Reaktorraum ist das
Stromungsprofil vollstandig ausgepragt und die Dimensionierung des Reaktorsn der Hinsicht validiert.
Die Kontrolle der Temperatur im Reaktorraum ist ebenfalls nachgewies@&. Zunachst wurde dafir die
experimentell gemesseneOberflachentemperatur in das Modell mithilfe eines TemperaturPolynoms
implementiert. Mit diesem konnte festgestellt werden, dass die Fluidtemperatur im Reaktorraum
unabhangig von der Vorheizungstemperatur ist. Diesist durch ein Experiment ebenfalls bestatigt. Zudem
ist es aufgrund desgeringen Durchsatzsim Reaktor mdglich, die Temperatur am Katalysator trotz des
stark exothermen Charakters der Reaktion z1 kontrollieren. Die Simulation zeigt einen Anstieg der

Temperatur von maximal 4 °Cam Katalysator.

Thermische Stabilitit der _stickstoff haltigen Spezies

Um die Messergebnisse unter Teilumsatz besser einordnen zu kdnnen, wurde die thermisch8tabilitat
der drei relevanten Spezies Ammoniak, Stickstoffmonoxid und Lachgasuntersucht. Ammoniak zersetzt
sich unter den gewdahlten Bedingungen ausschliel3lich katalytisch mit Gber 10% Umsatz bei 900 °C.
Lachgas weist wiederum Zersetzungserscheinungenin der Gasphase und auf der KatalysatotOberflache

auf, jedoch wesentlich geringer (bis zu 2% insgesamt bei 900°C). Ammoniak fordert zudem die
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Zersetzung des Lachga®s um das teils Sechsfache, wahrend Sauerstoff und Stickstoffmonoxid keinen

Einfluss auf die thermische Zersetzung h#en. Stickstoffmonoxid ist im gesamten Messbereich stabil.

Experimente unter Teilumsatz

Eine erste Messung zeigte, dass Experimente unter Teilumsatz durchgefiihrt und die Zusammen
setzungen der Produkte bestimmt werden kdnnen. Dennoch ruft das Ergebnis eine signifikant hohe
Stickstoff-Selektivitat von bis zu 16% hervor. Der Vergleich zur Simulation liefert ebenfalls die
Erkenntnis, dass der experimentelle Umsatz zwar anndhrend erreicht vird, die Differenz jedoch knapp
9% betragt. Diese Erkenntnisse spiegeh sich ebenfalls in den gewahlten Parametervariationen wider.
Dennoch sind Trends zu erkennen. Die Temperatur-Variation zwischen 750 und 900 °C zeigt einen
steigenden Ammoniak-Umsatz in Kombination mit einer gréRer werdenden NO.-Selektivitat. In
Ubereinstimmung dazu snken die Selektivitaiten zu Stickstoff und Lachgas. Die Variation des
Prozessdrucks zwischen 2 und Sar verzeichnet einen gegenlaufigen Trend des Ammoniak-Umsatzes.
Bei steigendem Druck verringert sich dieNO,-Selektivitat, wahrend Lachgas selektiver gebildet wrd. Fur
Stickstoff ist kein klarer Trend zu erkennen. Des Weiteren wurde die Stromungsgeschwindigkeit des
Fluids am Katalysator zwischen 6 und 9m s* variiert. Demnach sorgt eine hohere Geschwindigkeit bzw.
kleinere Verweilzeit flr einen geringeren Umsatz an Ammoniak, wobei die NOx-Selektivitat leicht
ansteigt. Gleichzeitig fallt die Stickstoff-Selektivitat ab. Die Selektivitdit zu Lachgas zeigt keine
signifikante Anderung auf. Die vierte Variation war die Anderung des Ammoniak-zu-Sauerstoff
Verhaltnisses. Dazu wurde derVolumenanteil des Sauerstoffszwischen 15 und 22,5% bei konstant 10%
Ammoniak variiert. Demnach steigt der Umsatz mit der SauerstoftKonzentration. Gleichzeitig steigt die
NOx-Selektivitat an. Die Lachgas und Stickstoff-Selektivitat sinken mit zunehmendem SauerstoffAnteil.
Die Parametervariationen bilden zum gréf3ten Teil die Trends literaturkonform ab. Einzig die Variation

der Strémungsgeschwindigkeit zeigt Unterschiede in den Selektivitaten auf.
Um mogliche Ursachen fiir den erhthten Ammoniak-Umsatz und die vermehrte StickstoffBildung zu
lokalisieren, wurde die Blindaktivitat des Reaktors analysiert. Die Blindmessungenzeigen lediglich eine

geringfugige Aktivitat zur Bildung von Stickstoff aus Ammoniak und Sauerstoff in der Gasphase

CFED-Studie zum Einfluss einer Restrukturierung des Katalysators

Eine Ursache des erhohten AmmoniakUmsatzes ist in der Restrukturierung des Katalysators
identifizier t. In diesem Kontext wurde eine CFD-Studie durchgefihrt, bei der eine zackenférmige
Oberflache an der sonst glatten KatalysatorOberfliche des Modells implementiert wurde. Die GroRRe
dieser Dreiecke wurde zwischen 10 und 250 um Kantenlange variiert. Aus der Studie geht hervor, dass

der Umsatz durch eine Restrukturierung um 1,3% absolut steigen kann Dabei kann jedoch kein

110



signifikanter Unterschied fur den Bereich zwischen 10 und 50 um (maximal 0,2% absolut) im Vergleich

zur Simulation mit glatter Oberflache festgestellt werden.

Untersuchungen des Katalysators nach Betrieb

Des Weiteren wurden Aufnahmen des Katalysatorsam Ende der Arbeit angefertigt. Die Untersuchung
mittels Lichtmikroskop ergab, dass der Katalysatordeutlich verformt und der Reaktionskanal verkirzt
wurde. Ein definitiver Grund konnte nicht herausgearbeitet werden, dennoch gibt es Anzeichen, dass
mechanischer Druck der Kapillaren in Kombination mit Uber 150 Heizzyklen zur Verformung gefihrt
haben konnten. Die REM- und EDX-Studie der Oberflache ergab zudem, dassdiese nicht gleichmafiig
restrukturiert ist und k eine Blumenkohl-Strukturen zu erkennen sind. Stattdessensind Quarzglas und
Stahl-Partikel auf der Oberflache eingeschmolzen. Da der Katalysator am Ende der Arbeit ausgebaut
wurde, kann kein Zeitpunkt fur die Verformung und Ablagerungen bestimmt werden. Zugleich war kein
signifikanter Aktivitatsabfall des Katalysators zu erkennen. Die kontinuierliche Observierung mithilfe

von ReferenzMessungen er@b keine Hinweise darauf.

Mogliche Reaktionen von Ammoniak mit Lachgas und Stickstoffmonoxid

Durch den CoFeedvon Lachgas bzw. Stickstoffmonoxid wurde deren Einfluss auf die Ammoniak
Oxidation im Reaktor-Aufbau untersucht. Erstereshat keinen Einflussauf die primaren Reaktionen. Der
CoFeedvon Stickstoffmonoxid fuihrt jedoch zu einem Anstieg der Stickstoff-Bildung und des Ammoniak-
Umsatzes. Daraukonnte abgeleitet werden, dass die selektive Reduktion einen erheblichen Einfluss auf
die Produktzusammensetzung hat. Durch Messungen im Reaktor ohne Katalysatowurde sowohl die
SNCR als auch die SCR nachgewiesewobei ersteresvernachlassigbar zum AmmoniakUmsatz beitragt.
Letzteresist jedoch ein Grund fir den gré3eren Ammoniak-Umsatz und die erhdhte StickstoffBildung.
Dabei findet die Reaktion nachweislich in der DownstreamStrecke statt. Eine Quantifizierung der
Reaktionist jedoch nicht méglich. Die wechselnden Bedingungen imerhalb der DownstreamStrecke und

die Unsicherheit der Auswertungsroutine zeigten dabei die Limitierung en des Ansatzes auf.

Moaglich e Reaktionen in nerhalb des Reaktor -Aufbaus

Dennoch ist es mdglich, ein Reaktionsnetz der Ammoniak-Oxidation innerhalb des Reaktor-Aufbaus
aufzustellen und in unterschiedliche Zonen aufzuteilen. Das Reaktionsnetz umfasst neun Reaktionen,
deren Aktivitdt zwischen Gasphase undkatalytischer Oberflache differenziert werden kann. Allein die
Zersetzung des Stickstoffmonoxids wrd im Reaktor-Aufbau nicht detektiert. Die Stickstoff-Bildung ist
im Gegensatz dazu uUber funf mogliche Reaktionspfade nachgewiesen wobei vier beziglich der

Ammoniak-Oxidation im Reaktorkonzept relevant sind.

111



Generell ist festzuhalten, dass das Ubergeordnete Ziel einer Kinetik fir die AmmoniakOxidation unter
technisch relevanten Bedingungen herausfordernd ist. Der kombinierte Ansatz aus Simulation und
Experiment kann dies ermoglichen, sofern die Gasphasen und Nebenreaktionen in der Downstream

Strecke erfasst bzw. deren Einflisee messtechnisch minimiert werden kénnen.
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Anhang

A Verwendete Gase

Tabellel9: Allein dieser Arbeit verwendetease und Gasgemische mit entsprechender Reinheit und Lieferanten.

Gas / Gasgemisch Reinheit Lieferant
NHs 3.8 Air Liquide
Luft Institut
N2 Linde
Oz 5.0 Air Liquide
NO 2.5 Air Liquide
N.O 4.9 Air Liquide
Kalibriergas (1% N2O in Ar) N20 2.5; Ar 5.0 Air Liquide
Kalibriergas (5000 ppm NO : in Ar) NO; 1.8; Ar5.0 Air Liquide
Kalibriergas (10% O in Ar) 0,4.5; Ar4.8 Westfalen AG
Kalibriergas (10 % NO in Ar) NO 2.5; Ar5.0 Air Liquide
Kalibriergas (5 % NH3 in Ar) NHs 5.0; Ar 5.0 Air Liquide
Kalibriergas (0,8 % Arin N 2) N2 5.0; Ar5.0 Air Liquide
Kalibriergas (501 ppm CO; in Ar) CO, 3.0; Ar5.0 Westfalen AG
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B Male derReaktorkomponenten

Abmessung des Stahlmantels
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Abbildung6l: Zeichnungn des Stahlmantels mit Abmessungen in Millimetern. In die Ausbuchtung auf der rechten Seite wird der

KatalysatofHohlz/linder eingesetztDie Zeichnungen wurden vaarcccHOPRINgefertigtund bereitgestellf101]
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Abmessung des Katalysator -Hohlz ylinders
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Abbildung62: Zeichnungndes KatalysateHohlz/linders mit Abmessungen in MillimeterDiese wurden voMARccSCHOPRINgefertigt

und bereitgestellf101]

C Verwendete Massedurchflussregléengl. Mass Flow Controlle(MFC)

Tabelle20: Im ReaktorAufbaugenutzteMassedurchflussreglemit Spezifikation una@uférderndem Gas.

Vordruck Prozessdruck Kalibrierbereich Dichtungs -
Gas bar bar Ls h? material Anschluss
Luft 7-8 1-5 &. ' -/, 4. Viton51415 I %%
N2 7-8 1-5 &. ' -/, 4 - Viton51415 / 6%%
Ar 7-8 1-5 &. ' -/ , 4. Viton51415 I %%
0, 7-8 1-5 &. ' - ., 1- Viton51415 I %%
NH3 /
- 7-8 1-5 &. ' - ., 0. Kalrez6375 g%
(Oxidation)
NH3 /
. 4 1,01325 &. " -/, 0 EPDM 2%%
(Absorption)
N2O 6 4 (0,00)-0,04-1,80 FFKM I %%
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D Axiale Temperaturprofile des Reaktorblocks
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we [T T T T T T

Pra 4,5cm

— ' m
L_J—1—

18 cm

Abbildung63: TemperaturMessstellen im Stahlzylinden orange dargestellHier sindeweilsTypK-Thermoelemente cal,5cm in den
Stahlzylinder eingelassen. Die Zentimetey 3 6 Sy 06 SaOKNBAO6SYy RSy ! oaidGlyR TdzNJ ft Ay1Sy

eine Position am Flansch, die fir die Sicherheit der Ferrulen zwischen Glas und Stahl relevant ist.
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Abbildung64: Vergleich der axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den &uf3eren ThermoelemeStahhmantel
bei einam Sollwert der Temperaturreglungn 750°C.
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Abbildung65: Vergleichder axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den auReren Thermoelemerezhimantel

bei einen Sollwert der Temperaturreglungn 800°C.
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Abbildung66: Vergleich deaxialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den auBeren Thermoelemen&tatimantel

bei einam Sollwert der Temperaturreglungn 850°C.
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Abbildung67: Vergleichder axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den auReren Thermoelemerezhimantel

bei einen Sollwert der Temperaturreglungn 900°C.
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Abbildung68: Vergleichder axialen Temperaturprofile an der inneren Kapillarwand und den au3eren Thermoelemereahimantel

bei einam Sollwert der Temperaturreglungn 950 °C.
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Veragleich der Temperaturprofile beider Reaktorkonzepte

O Mantel Leer O Kapillare Leer m Mantel Kat ® Kapillare Kat

850 — T T T T~ T T T T 1T 177
825 |- -
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Abbildung69: Vergleichder axialen Temperaturprofile des Blindreakt@K y'S Y I (| f & & | amAufaalmit R@adysam] S S NX
6 L Y RS Bei ain¥nl-Sollivert der Temperaturreglungn 800°C.

Einfluss des Thermaldls auf das Temperaturprofil

m Mantel Ol ® Kapillare Ol O Mantelohne O Kapillare ohne
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s0f 5 o O O O o g ! -
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x/em Kahler

— |

Stahlzylinder Ubergang

Abbildung70: Vergleichder axialen Temperaturprofile des Bliegktorsmit und ohnezirkulierendemwarmetragerfluidm Kuhler. Br

Sollwert der Temperaturreglung bety 800°C.
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E Daten zur Kalibrierund Auswerteroutine

o9,

0 1 1 1 1
Jun Jul Aug Sep Okt Nov

2023

Abbildung71: Uber einen Zeitraurwon 5Monaten gemessene lonenstrome bei einem Mazgeé.adungVerhaltnis von 4. Di€eed

Zusammensetzungntsprach2 Vol -% He in Argobei einem Volumenstrom vo#, =50 Ls h.

USYAN S L L B R R
16 -
NO
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LL
O
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Abbildung72: BerechneteKalibrierfaktorenCHUr Stickstoffmonoxid, Ammoniak und Sauerstoff in Abh&ngigkeit des Volumenanteils der

jeweiligen Spezies.
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F  Geltungsbereich der einzelnen Kalibrierpolynome

Fur die Kalibrierfaktoren gilt das folgende Polynom:
Aly _B) &) akg) b (F.1)

Tabelle21: PolynomKoeffizienten fiir die Verhaltniskalibrierung fiir ausgewahlte Spezies mit Geltungsbereich.

Geltungsbereich
Spezies a b c d Min Max
Ar === —— -0,0058 1,5734 83% 97%
NHs 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%
N20 -0,0108 0,1167 0,6098 0% 5%

G Herleitungen der Gleichunged.9 und 4.10

Herleitung von Gleichung 4.9 (Kapitel 4.3.2)

Ausgehend von Gleichung4.2 fiir Wasser bei einem Massezu-Ladung-Verhaltnis von 17:

spmt. SE?FGOM*/ 5 (G.1)
FOM G.-MRom+/s

Multiplikation beider Termmit A Rg m+; 5

_ 3P MAG g v+
3ROBA RO vy 5FC(‘;—2 (G.2)
C*

Erweitern um das Produkt ausA Pr 1« M Pr 1+ s

RTPARoM MBPEr 632 AG oM M REL, ©.3)
ARgr1+/5 ’ GcPDPr1+/5
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Einsetzenvon G g y+y G 1 %/ 5

3EB1WDOM*MDF1*/_632?%5MDF1*l_l_ég(r;anl*MDFl*A (G.4)
ADRg1+/5 1 GcPAPRE1+/5 Gc+PAPE1+ 5

Einsetzen von Gleichung4.2 fir Ammoniak bei einem Massezu-Ladung-Verhaltnis von 17 in den dritten

Term:

32 MR BOM*M@H*/_esﬁ?m_s/“\@m*ggpmf{m Dey- (G.5)
ABRr1+/5 " GeMARErs 5T |

Ersetzen von3P [“‘;pach Gleichung4.2 fir Ammoniak bei m/z = 18:

3‘;81{\,1&ADOM*MDF1*/_63E?MSAADF1*/_|_5E?ﬁQF1*MDFl*A

il N n (GG)
APr1+/5 Gc-AMPF1+/5 Gc-AMAPr1+/6
Kirzen von A P g 1 « imgdritten Term:
RO Ro M M REL s 63RT 5AADF1*/_'_5E(T%F1*, (G.7)
APRPr1+/5 " Gc-AAPRF1rs Gex2
Einsetzenvon G 1+ & 6¢G@om*/ 6
BE?WDOM*MDH*(63E?M5AADF1*/_'_5E?MG) 3R MAG o m (G.8)
APr1+/5 " Q@cMAPRF1r s Qe Gcx2
Der dritte Term entspricht 32 B“RA&A P o v+ und wird subtrahiert:
+3R A Po o) 3E?I\A&ADOM*MDF1*/_63E?M5AADF1*/+5E?M6 (G.9)
Fo oMo APRPr1+/5 " GAARF1r s Gero
Vorzeichenwechsel und Ausklammern von3z 2 g“,"w
_ A . P R P MAG ;AA x pm
SEIE ARy e Pom-MPF1 /_6+3|:cﬁG5 Rri+(630MAG (G.10)

ARp1+/5 ' GcPAPRF1+ 5 Gcxo2
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Isolieren von 3P g“,f\puf der linken Seite:

32?%6'&32? sAADE 1+,
G2 G@cPAPE1+ 5 (G.11)

3pmf.
FOM AD *_}_ADOM*MDFl*/
OM*T®  ADr1+/5

Ausklammern von 32 Q‘IBG’C «im Zahlerterm auf der rechten Seite

p mf A .

é({AGG_'_GZASDF*l /6
3p mf. c*2 F1*/5 (G.12)
FOM ARgu« M Drq+,

Herleitung von Gleichung 4.10 (Kapitel 4.3.2)

Ausgehend von Gleichung4.2 fir Ammoniak bei einem Massezu-Ladung-Verhéltnis von 17:

m
3EcﬁQF1*/5

P " (G.13)
LEY Ge+MARr1+5
EinsetzenvonG g1 +y 5 oG om+/ 5
3pmf. 32_?%5 3%(?_%(/ B (Gl4)
LPY G MADRr1+) GRcPARE1+5
Einsetzenvon G o w+ AG ¢ +12 32 T AA Ry M*A%E?fvi
‘x
o, 3R0MGs  3RgMARowe (G.15)
LEY Ge+MADRr1+/5 ADBRp1+/5s
Vereinen der beiden Terme aif der rechten Seite zu einem gemeinsamen Nenner:
3[I;(r:nf' A=p mf
+A .
Spm. G- 2P s A RPom AsEon (G.16)
LFu1

ARg1+/5
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H PolynomKoeffizientender speziesbezogenefransportkoeffizienten

Substanzspezifische Warmekapazitét

Zur Berechnung der Warmekapazitat wird folgendes Polynom H.1 verwendet:
&g _ AR) S AR) bAR) cAR (H.1)

Tabelle22: PolynomKoeffizienten fir disVarmekapazitaten relevanter Spezi&$lin J kgt Kt

Spezies a b c d e
NHa 1971,288 -0,73871 522024 * | -42148& * | 1,0903A F
Oz 922,716 -0,27813 1,1901A4 * | -1,0197A4 * | 2,76914 Y-
NO 1107,345 -0,78738 1,7715& * | -12617A * | 3,03934 Y-
N2 1047,405 -0,12635 359684 7 | -15391A ® | 9,2579& ¥ °©
H20 1883,597 -0,35629 1,6601A4 * | -9,80454 ® | 205024 Y-
N2O 527,549 1,40831 -8,6313A 1,58304 ® | 1,84994 '/
He 5193,122
Ar 520,326
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Dynami sche Viskositaten

Zur Berechnung der dynamischen Viskositaten wird folgendes Polynom H.2 verwendet:

S0 _ AR) AR) b AR (H.2)
Tabelle23: PolynomKoeffizienten fiir die dynamischen Viskositaten relevanter Spéieln Pas
Spezies a b c d
NH3 -7,6819A4 ® 3,6699A ® | 471324 1| 408104 Y5
O -4,94334 ® 8,0673A ® | 404164 ' | 1,0111A Y2
NO -6,2430A ® 738434 ® | 376054 Y/ | 92672A Y3
N2 4,4656A ® 6,3814A ©® | 265964 Y/ | 541134 '3
H.O 228214 * 1,7387A ® 3,2465A ¥ | -1,4334A& Y2
N»O -1,5241A * 6,1280A © | -2,4874A4 Y ' | 531604 3
He 227084 * 6,3430A ® | 224604 ' | 453964 Y3
Ar 6,1898A ® 782954 ® | -21921A Y/ | 283314 Y3
Thermische Leit fahigkeitskoeffizienten
Zur Berechnung derthermischen Leitfahigkeiten wird folgende s Polynom H.3 verwendet:
lg; _ AR) " AR) bAR (H.3)

Tabelle24: PolynomKoeffizienten fir die thermischieeitfahigkeiten relevanter Spezigstll In Wmt Kt

Spezies a b Cc d
NH3 9,1414A& * | -72945& * | 2,1666A * | -6,44654 '
0, 1,5475A 2 941534 B | 275204 ® | 520694 ¥ °
NO 2,99954 7 8,3047A ® | -15184A ® | 1,88104 ¥ °
N2 -2,2678A 2 | 1,0275A 2 | -6,0151A ® | 223324 Y/
H20 561994 * 1,56994 3 1,0106A& ®° | -2,4284A '
N2O -8,3454A | 93978A ® | -16490& ® | 1,1756A ' °
He 3,00004 © 42897A 2 | -1,2065A ® | 268464 ¥/
Ar -3,0142A 2 | 6,8128A ® | -3,1822A ® | 6,85404 Y °
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Bin ére Diffusionskoeffizienten

Zur Berechnung derbinaren Diffusionskoeffizienten wird folgende s Polynom H.4 verwendet:
By _ AR) AR) bAR) cAR) dAR? (H.4)

Tabelle25: Koeffizientender Polynomezur Beschreibunbginarer Diffusionskoeffizienten relevanter Spezi&8! Als Beispiel wrdendie

temperaturabhangigeioeffizienten bei einem Druck vorbdr aufgezeigtin n? st

a b c d e f

Ar

" -1,2802A ® | -190404 7 | 7,8181A ¥ ' | -45901A Y 2| 220754 Y ° | -454504 P/
3

Ar _ B ~ B _ _

o 559744 ® | 633114 7 | 451714 ¥ | -1,7724A ¥ 2 6,7087A Y 6| -1,1421A P/
2

Ar A B i A V! Y2 i A O/
N -4,3950A | 5,8543A | 4,5828A | -2,0298A | 8,65604 Y 6| 164144 ®
2

Ar R i TSR i Y2 i Y x O/

\O -5,9212A | 6,4444A 7 | 4,49554 | -1,7167A | 6,33604 Y ©| -1,05604& ®
Ar A i AL i Y it i 0/

o 226644 ® | -4,09214 7 | 8,1211A . -4,42384 ¥ 2| 194294 ¥ °| -3,66894 ®
2

Ar i ] i ] ] ]

O 491514 ® | 4,0260A 7 | 3,7262A ¥  -1,6186A ' 2| 6,95334 Y © -138394 ®/
2

N, i ) i i : :

" 2,7060A ® | 57847A ¥ - | 7,4270A ¥ | -42672A ' 2| 2,09214 ¥ ° | -4,4306A P/
3

N> i i ) _ . _

o 495434 ® | 6,2794A 7 | 481384 ¥ '  -2,0602A4 Y 2| 848224 ¥ -15578A& ®/
2

N2 _ _ _ _ _ _
\O 521594 ® | 637104 7 | 477924 Y| -1,98964& ' 2 797224 ¥ 6| -1,42854 P/
N2 _ _ - _ _

o 7,0916e-08 | -2,7479A T | 817704 Y | -47564A ¥ 2| 224734 ¥ °| -4,54544 P/
2

N2 _ _ _ _ _ _

O 558614 ® | 513114 7 | 3,7001A ¥/ | -1,4125A Y ?| 536224 Y ®| 955574 PO
2

NH3 i . i . .

o 6,4612e-08 | -2,9897A 7 | 8,2086A ¥ ' | -4,8053A ' 2| 225604 Y ° -45349A4 P/
2

NH3 - 5 o o = 4/ =~ 4 2 ~ +# 5 ~x 0/
\O 1,5352A4 | -3,5032A 7 | 8,2801A -4,7098A 2 16424 -4,2625A
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NHs
H20
NHs
N20

H>.O
NO
N-2O
H20
N-20O
He
NH3
He
Oz
He
N2
He
NO
He
H.O
He
N0
He
Ar

7,4033A .

3,0538A

-6,7374A .

2,89904 .

-4, 75644 .

3,1540A .

-4,3247A .

4,1076A .

-1,7455A .

-1,7399A |

-1,4312A .

-1,7619A .

-2,1544A .

-1,5243A .

-1,6287A .

-5,5932A |

-4,0842A .

6,9338A .

-4,6985A .

3,6158A .

-4,8609A

3,0811A

-4,6231A

2,4305A

2,8771A

2,5971A

2,8567A

2,6401A4

2,2432A

2, 7TTTTA

7

7

6,6592A |

6,0474A |

4,7377A |

8,4146A |

4,1782A .

8,2712A |

4,3349A .

5,8070A |

1,90444 .

1,4831A .

1,4026A

1,4653A .

1,9844A .

1,2820A .

1,4497A .

-3,9651A |

-2,5268A .

-1,7579A .

-4,3469A .

-1,9661A |

-4,0992A

-2,1462A .

-1,9796A .

-8,6564A .

-5,1329A .

-4,9456A |

-5,0853A !

-8,2816A .

-5,1354A .

-5,02604 .

-4,93304A .

8,4858A .

6,3413A .

1,8119A .

8,9127A |

1,6403A .

1,0006A .

5,3499A |

3,80594 .

1,9566A .

1,8927A .

1,9497A .

3,3264A .

2,2138A

1,9097A .

1,64484 ©/

1,64484 ®/

-1,04334 ®/

-3,2567A4 P/

-1,8372A ©/

-2,83394 ©/

-2,0942A4 ©/

-6,008904 ®0

-7.42624 P/

-3,5547A4 ®/

-3,4281A4 ®/

-3,56454 ©°/

-5,97334 ©/

-4,40994 ©/

-3,45184 ®/
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I  Rechengter der CFBDModelle und weitere Konturen

—:—:|

0Ocm 0,2cm 0,4 cm

Abbildung73: Aufnahmedes Rechendters, welches fur die CFEmulation des Reaktors genutzt wird. Der Ausschnitt stellé ein

VergréRBerunguf die KatalysateDoméane dar. DaGitter besteht aus 658264 quadratischen Zellen und 664209 Knoten.

_:_:|
O0cm 0,05 cm 0,10 cm

Abbildung74: VergréRerungaus Abbildung73 mit Fokus auf den Ubergang zwischen fluider Doméane (blau) und Katahsatwine
(grau).
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Ocm 0,005 cm 0,01 cm

Abbildung75: Aufnahme eines Rechengters, welches fur dieRestrukturierungsstudie genutzt wird. Der Ausschnitt stellt eine
VergroRerunguf die Katalysateboméane miDreieckereiner Kantenldnge von 2@m dar. DasGitter besteht auss,24Mio. dreieckigen
Zellen und2,63Mio. Knoten.

J  Variation der Stromungsgeschwindigkeit (CRSimulation)

Wand

0,75 f
0,70

[ Ug=6ms
0,60

000 b ——— L 1L, Achse
0 5 10 15 20

-1
Upyig / M S

Abbildung76: Radiale Stromungsprofile am Eintritt in den ReaktorraurDie Abbildung stellteine Variation dergemittelten

Strdmunggeschwindigkeiam Katalysatoewischen 6 un® m s dar.
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K Radiales Temperaturprofil mit Fokus auf der Katalysaf@omane (CFEsimulation)

3,00 T T T T T T
x-Lange | |
15,99cm
250 | 16,00cm| ]
16,01cm| 1
2,00 | i
IS
E 1,50 -
1,00 -
0,75 -
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0,00 L L Achse
780 785 790 795 800

TFIuid /°C

Abbildung77: Aus Abbildung20 entnommene, radiale Temperaturprofile bei unterschiedlichen axialen Positiemeib Fokus auf den
Eintritt in den ReaktorraumDie radialeKoordinater beschreibt den Abstand zur Rotationsach8se Temperatur innerhalb der
KatalysatorDomane ist grau unterlegt, der Fldizbmane blaug E160Y & A &G RIF & ¢ SYLISNI G dzNLINE F A f
Bedingungerder Simulation Ti, = 250°C; Uin = 3,9mM S1; Xnnz = 0,1;X02 = 0,1875:xar = 06925; Xre = 002; Ty = 800°C (Polynom in
Gleichung 5.1)

L Einfluss der Vorheizngdemperatur

100 . . . 100
go | NO, 4 80
% X
”
] ] ]
60 — XNHS = 60 §
N <
%) z
40 + 440 X<
N2
0k A A A 20
N,O
LY Y Y |,
250 300 350
Tyor ! °C

Abbildung78: Messungim ReaktorAufbau mit Katalysator. Die Abbildung zeigt Siglektivitatsmusteund AmmoniakUmsitze einer
Messung unterReferenbedingungen. Didlemperatur der Vorheizungvurde zwischen 250 und 38C variiert.Messbedingungen

» NH3= 10%; 02= 18,75%; ar= 71,25%7vor = 256350 °C; Ty = 800°C;pop = 4bar; +, = 54,89 h.
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M Thermische Stabilitdt deStickstoffSpezies

Ammoniak
15 I IIII I I I I I
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2 °r y
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T../°C

set

Abbildung79: Messung im ReaktorAufbau mit Katalysator.Die Abbildung zeigt derAmmoniakUmsatz in Bezug auf die
Manteltemperatur in einem Bereich va00bis800 °C. Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine dieibhe Manteltemperatur von
350°C.DieElementbilanzen schlieRen mi®%.Messbedingungen: nuz= 10%; ar=88%;. He=2%; Tyor =250 °C;Tmy = 350600-800 °C;

Pop = 4bar; Ukatxgoocc= 8M ST; Ukar,350°c= 5m s; +,, = 55,61-65,84Ls hl.
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Stickstoffmonoxid

94 [ ] IIII 1 1 1 1 1
92 - ]
90 F Ar .
88 - > N N S S
86 |- s
S NO ]
~ 10| o ® o o o o
0
8 |- -
6 -
4 -
2 -
L N2
0 II A A A A A
350 750 800 850 900 950

Tl °C

Abbildung80: Messungim BlindreaktorAufbau ohne Katalysatobie Abbildung zeigt di¥olumenanteile deffir die Messung eines
StickstoffmonoxieZerfalls relevanten Komponenie Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine digihe Manteltemperatur von
350°C.DieElementbilanzen schlieRen n1i%.Messbedingungen: no=10%;. ar= 88%; He= 2%;Tvor = 250°C; Ty = 350,756950°C;

Pop = 4bar; Ukatx7s0°c= 8M ST, Ukat,350°c= 5m s1; £, = 36,1259,08Ls hl.

90 1 IIII 1 1 1 1 1
Ar
88 p > > > > >
86 |- -
< = =
~ 6FNO .
. @ e ° [ ° e
4  NH, -
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Abbildung81: Messungim BlindreaktorAufbau ohne KatalysatobDie Abbildung zeigt di¥olumenanteile defir die Messung eines
StickstoffmonoxieZerfalls relevanten Komponentenit Ammoniak alsCeFeed Als Referenzpunkt der Auswertungsroutine dieite
Manteltemperatur von350°C.Die Elementbilanzen schlieRen mit%. Messbedingungen no= 5%; nH3= 5%;. ar = 88%; He= 2%);

vor = 250°C; Ty = 350,756950°C;pop = 4bar; Ukatsysocc= 8M ST} Ukat3s0°c= 5M s1; £, =36,1259,08Ls hrl.

137



N Zusatzliche Informationen zuRestrukturierungsstudie mittels CFBimulation

VergroRerung der Kontur der Strdomungsgeschwindigkeit in Abbildung 46

¥

ey S—
0cm 0,0025 cm 0,005 cm L ¢

Abbildung82: Kontur der Stromungsgeschwindigkeit innerhalb der fluiden Phase mit Fokus auf die efatkender Katalysator
Oberflache 20 pm Kantenlange)Die Kapillare ist in blau und d&atalysator in grau neutral eingefarbt. Bedingungen der Simulation:
Tin =800 °CXnrz= 0,1;%02= 0,1875Xar = 06925; Xne = 002; Tmy = 800°C.
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Radiale Stromungsprofile bei unterschiedlichen Dreiecksaré3en

Wand
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Upyig / M ™
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Abbildung83: Radiale Strémungsprofilder CFESimulationsstudie zur Restrukturierung der Katalys@berflache Die Profile zeigen
den Eintritt in den ReaktorraunDie radialeKoordinater beschreibt den Abstand zur RotationsachBedingungerder Simulationen
Tin =800 °CiXnH3= 0,1;%02= 0,1875Xar = 06925; Xpe = 002; T = 800°C.

Kontur der Ammoniak -Konzentration bei glatter Oberflache

g E—
Oocm 0,045 cm 0,090 cm

Abbildung84: Kontur derAmmoniakKonzentrationinnerhalb der fluiden Phasger Simulation mit glatter Oberflach®ie Kapillare ist
in blau und der Katalysator in grau neutral eingefarbt. Bedingungen der SimulgierB00 °C;xnHz= 0,1;X02= 0,1875Xar = 06925;
Xe = 002, Ty = 800°C.
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Kontur en der Ammoniak -Konzentration bei 20 um DreiecksaréRe

—:—:‘
Oocm 0,045 cm 0,090 cm

Abbildung85: Kontur derAmmoniakKonzentratiorinnerhalb der fluiden Phasger Simulation mie0 um KantenlangeDie Kapillare ist
in blau und der Katalysator in grau neutral eingefarbt. Bedingungen der Simul@ierB00 °C;xnnz = 0,1;X02= 0,1875Xar = 06925;
XHe = 002; Try = 800°C.
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Abbildung86: Kontur der AmmoniakKonzentrationinnerhalb der fluiden Phase mit Fokus auf die ersfatkender Katalysator
Oberflache 20 um Kantenlange)Die Kapillare ist in blau und der Katalysator in grau neutral eingefarbt. Der Wertebereich wurde im
Vergleich zu vorheriger Abbildu®® verkleinert. Bedingungen der Simulatiofi; = 800 °C;Xnnz = 0,1;X02 = 0,1875;xar = 06925;

Xre = 002; Ty = 800°C.
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Erweiterung der Abbildung 47 um die Simulation mit 250 um DreiecksaréRe
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Abbildung87: Reaktionsrateder Smulationen mit einer Kantenlange von 20Y o aubd 2825 Y (orange)auf der Katalysator

Oberflache in Abhangigkeit der axialen Lamgals Vergleich dient hier die Reaktionsrate einer Simulation mit glatter Oberflache in grin.

Der Fokus liegt auf den ersten70nm der jeweiligen axialen AuslenkunBedingungen defSimulationen Ti, = 800 °C;Xnnz = 0,1;
Xo02= 0,1875Xar = 06925; Xpe = 002; Tmy = 800°C.
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O REMAufnahmen und EDXMessungendes KatalysatoiHohlzylinders

Beim Aufschneiden des Katalysators wurden Bruchstiicke der QuarzglaKapillare am Eintritt in den
Reaktorraum gefunden, die eingeschmolzen zu sein schienen. In Abbildun@8 sind die Rickstande

(helle Kontraststellen) zu erkennen.

20,0 kV 12,7 mm x60 SE

Abbildung88: REMAufnahme einer stellvertretenden Position der Kafdderflache des DreYiertelStiicks. Die Aufnahme umfasst den

Eintritt in denReaktorraum. Die hellen Stellen zeigen QuarzBlaskstédnde. Die Stromung des Gases verlief von links nach rechts.

Bestimmung der Oberflachenzusammensetzun an drei Stellen des Katalysators

Die erste REMAufnahme ist in Abbildung 89 dargestellt. Sie zeigt einen Oberflachenausschnitt aus einer
axial mittigen Position des Kanals im DretiViertel-Stick. Mittels EDX-Messung wird die massenbasierte

Zusammensetzung der Gesamtflache und zwei orange umrandeter Flachen bestimmt.

Die Oberflache ist im Gesamten nicht gleichmafig strukturiert und zeigt einen deutlichen Unterschied
zur glatten Oberflache des Ausgangsmaterials. Der unterschiedliche Helligkeitsgrad weist zum einen auf
verschiedene Strukturen, zum anderen auf Erhebungenund 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 fur einen Pt/Rh
Katalysator angesehen wird“® Der tiberwiegende Bereich der Oberflache besteht aus kieselférmigen

Gebilden, die maglicherweise auf BlumenkohtStrukturen hinweisen. Ob es sich um Platin/Rhodium-
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Strukturen handelt, wird durch die EDX-Messung, deren Ergebnis in Tabell26 zusammengefasst ist,

deutlich.

Die Oberflache der gesamten Aufnahme besitzt einemassenbezogene 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 Oberflache eingeschmolzene
Quarzglassplitter der Kapillare besitzt. Dies konnte fir 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 mdglichen Ursachen beider Aspekte werden am Ende de Kapitels abschlie3end
diskutiert. Position 1 gibt des Weiteren Aufschluss darliber, dass sich SiliziurSpuren ebenfalls in den
kieselférmigen Strukturen wiederfinden. Der Silizium -Massenanteil der begrenzten Oberflache betragt
8,28%, wahrend Platin zu 83,49% und Rhodium zu 4,60% vorliegt. Diese Stelke 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 BlumenkohtStrukturen handelt. Denkbar ware, dass sich ein
Quarzglas oder Stahl-Partikel auf der Oberflache abgesetzt hat und als Impfkristall fur volatiles Platin-
und Rhodiumoxid diente. Position 2 zeigt zudem auf, dass glattere Oberflachen im Vergleich zu
Position 1 nicht mit einer htheren Konzentration an Platin und Rhodium gleichzusetzen sind, sondern
auch ein groRReres Partikel aus Glas oder Stahl bedeuten kann. In diesem Fall ist der Massenanteil an
Silizium 31,71%, wéahrend Platin verhaltnismafig gering mit ledigl ich 56,41% vorliegt. Dies kénnte auch
darauf hindeuten, dass mehrere kleinere Strukturen durch die permanente Restrukturierung zu
grolReren Konglomeraten zusammengeschmolzen sind. Eine konkrete Aussage ist hier nicht mdglich,
zeigt jedoch auf, dass die Oberflache des Katalysators in der dijahrigen Betriebszeit verunreinigt

wurde.
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Abbildung89: REMAufnahmeeiner stellvertretenden Position der Kar@berflaiche des Dre¥iertelStiicks. Die orangenen Rechtecke

beschreiben die Flachen, die fur die BB&ssungen ausgewahlt wurden. Die Stromung des Gases verlief von links nach rechts.

Tabelle26: Zusammensetzunder Struktur innerhalb der in Abbildur&9 gezeigten Rechtecke und der Gesamtflache mittels EDX.

Element Gesamtflache Position 1 Position 2
Wnorm / % Kret | % Wnorm / % Kret | % Whorm / % Krel [ %
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 Stromungsrichtung weiter hinten liegende Oberflache auf dem Dret

Viertel-Stick. Im Gegensatz zu den anderen Aufnahmen wurde diese mit einer 120&achen

VergroRerung erzielt. Diese Aufnahme bietet einen Kontrast zwischen glatterer Oberflacke und zwei

unterschiedlichen Strukturen. In der oberen linken Ecke ist ein verdunkeltes Konglomerat zu erkennen,

welches wiederum auf nicht katalysatorspezifische Rickstande schlieRen lasst. Positioh umfasst ein

Partikel dieser Gruppe und besitzt nach Tabelle27 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
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Ruckstande des Quarzglases handelt und einen héheren Grad der Verunreinigung als im Vergleich zur
vorherigen Aufnahme aufweist. Es scheint hier weniger stark verschmolzen mit der Oberflache, da die
Auflésung deutlich unscharfer ist. Dies deutet darauf hin, dass die Partikel aus der Ebene herausragen

und so ein gréReres Bruchstiick darstellen.

Positionen 2 und 3 bieten einen Kontrast und zeigen auf, dass die Oberflache nicht homogen strukturiert
ist. Diese Flachen weisen weder grof3ere Partikel noch die geschmolzenen Strukturen aus dieser oder
der vorherigen Aufnahme auf. Da die Flachen keine Ahnlichkeit zu verscimolzenen Konglomeraten wie
in der Abbildung unten links aufweisen, kénnte es sich hier um nicht restrukturierte Flachen handeln.
Die EDXMessungen bestatigten diese Vermutung, da beide Positionen nahezu die urspringliche
Legierung des Katalysators besitzen Lediglich 1,04% bzw. 1,55% Silizium werden gemessen. Bei
Position 2 kdnnte die linke Kante Spuren von Silizium enthalten. An dieser sind kleine Ablagerungen zu

sehen. Bei Position3 bietet die Struktur an der linken Seite mdglicherweis ein Grund dafr.

Abbildung90: REMAufnahme einemveiteren stellvertretenden Position der Kan@berflache des DréfiertelStiicks. Die orangenen

Rechtecke beschreiben die Flachen, die fir dieEB¥sungen ausgewahlt wurden. Die Stromung des Gases verlief von links nach rechts.
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Tabelle27: Zusammensetzungder Struktur innerhalb der in Abbildu® 3 ST SA3GSy wSOKGSO1S YAlGGSt
0SRSdzi St ayAOKiG RSGS1TGASNIG®

Element Position 1 Position 2 Position 3
Wnorm / % Kret | % Wnorm / % Kret | % Whorm / % Krel | %
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 axialzentrierten Punkt der Kanal-Oberflache auf dem
Komplementarstiick (Abbildung 91). Neben den kieselférmigen Strukturen der vorangegangenen
Flachen scheinen hier ebenso langliche Formen bzw. Rillen vorhanden zu sein. Die Richtung der Formen
zeigt jedoch nicht in Stromungsrichtung bzw. in eine konsequente Richtung, weswegen
stromungsspeifische Einflisse oder der Bohrung auszuschlieen sind. Demnach scheint die Richtung
arbitrar. Zudem weist die Oberflache zwei groRere Spalte auf. Einer verlauft mittig von oben nach unten,

der andere nahezu orthogonal zum vorherigen liegend im linken unteren Bildabschnitt.

Die EDXMessung der Gesamtflache besitzt eine ahnliche Zusammensetzung zu den in Abbildung9
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 Oberflache ausdriickt.
Position 1 umfasst die langlichen Formen. Mit Gber 90% Platin ist der Grad der Verunreinigung im
Vergleich zu den vorherigen Aufnahmen geringer, dennoch werden 2,63% Silizium und 1,61% Eisen
gemessen (Tabelle28). Der Anteil an Chrom liegt unter der Signifikanzgrenze von 0,5%. Daher ist an
dieser Stelle ebenfalls von Glasbzw. Stahl-Riuckstédnden auszugehen. Positior2 wiederum umfasst eine
glatte Oberflache und besitzt die urspringliche 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 FlAchen auf dem Katalysator vorhanden sind, obgleich der Grof3teil der Oberflache

durch geschmolzene Strukturen bedeckt ist.
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Abbildung91l: REMAufnahmeeiner stellvertretenden Position der Kar@berflaiche des Viertebtiicks. Die orangenen Rechtecke

beschreiben die Flachen, die fur die BB&ssungen ausgewahlt wurden. Die Stromung des Gases verlief von links nach rechts.

Tabelle28: Zusammensetzunder Struktur innerhalb der ikbbildung91 gezeigten Rechtecke und der Gesamtflache mittels EDX. Die
191 NNJ dzy3 ayd®Rda 06SRSdziSi ayAOKiI RSGSTGASNIG®

Element Gesamtflache Position 1 Position 2
Wnom / % Krer [ % Wnorm / % Ket | % Wnorm / % Kret | %
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 erlautert werden.

Denkbar wére, dass diese in Stromungsschatten liegen und daher keine Reaktiostattgefunden hat. Im
Falle der Oberflache in Abbildung 91 kénnte der Spalt in der Mitte der Aufnahme ein Grund dafir sein.
Maoglicherweise befindet sich rechts des Spalts eine Erhebung, die das Fluid um die Stelle der Positiop

leitet. Dies bleibt jedoch eine Hypothese.
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Im Kontext der moglichen Verunreinigungsursachen auf der KatalysatorOberflache kénnen ebenfalls
Hypothesen aufgestellt werden. Beginnend mit den Silizium-Rickstéanden, die durch das Quarzglas der
Kapillare entstehen. Bei Betrachtung der LichtmikroskopAufnahmen wurde bereits postuliert, dass
QuarzglasBruchstiicke zwischen der Kapillare und dem KatalysatorHohlzylinder zu Verformungen am
Eintritt gefihrt haben kénnten. Dies kdnnte auch einen Hinweis auf die Silizium-Verunreinigungen
liefern. Durch die permanenten thermischen und mechanischen Einflisse auf die Kapillare kénnte die
Spitze dieser abgebrochen oder agerieben worden sein, sodass Partikel entstehen und in den
Katalysator gedruckt werden bzw. strémen. Die staubartigen Kristalle kdnnten folglich auf die
Katalysator-Oberflache getragen worden sein und dort als Impfkristall fir volatile Spezies agiert haben
Dies wirde zudem erklaren, warum die gemessenen Stellen nicht vollstdndig aus Glas bestehen, da sich
Platin und Rhodium auf den Partikeln abgelagert haben. Eine andere Mdéglichkeit wéare, dass die
Kapillare wahrend 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 flir Quarzglas nicht bei Temperaturen bis zu 1000°C
erreicht. Falls ein Schmelzprozess stattgefunden hatte, misste dies an der Innenflache der Kapillare zu

erkennen gewesen sein. Demnach ist der erste Ansatz als wahrscheinlicher zu postulieren.

Die Stahlriickstande kdnnen ebenfalls durch mehrere Ph&dnomene entstanden sein. Zunachst ist der
Prozess des Herausschneidens des Katalysators am Ende der Betriebszeit zu nennen. Dadurch kénnen
Stahlspane der Sageblatter auf die Oberflache gelangt sein. Dieswéren jedoch in den REMAufnahmen
sichtbar. Da die untersuchten Oberflachen vorwiegend keine groRen Strukturen aufweisen und falls
Uberwiegend aus Quarzglas bestehen, ist dies auszuschliel3en. Eine weitere Hypothese ware, dass ein
Abtrag der Stahlwand des Mantels den Grund fur die Verunreinigung darstellt. Dies konnte
beispielsweise beim Einsetzen der Kapillare in den Stahlmantel geschehen. Dadurch, dass die Kapillare
passgenau in den Stahlmantel eingefiihrt wurde, kénnten kleine Stahlpartikel durch Reibung an der
Wand abgeldst worden sein. Diese kdnnten sich wiederum zwischen Kapillare und Katalysator befunden
haben und auf die Oberflache des Katalysators transportiert worden sein. Aufgrund der geringen
Massenanteile an Eisen und Chrom ist keine Unterscheidng zwischen den unterschiedlichen Stahltypen
der Sage und des Reaktormantels mdglich. Dadurch kann die vorherige These nicht ausgeschlossen
werden. Demnach sind beide Thesen plausibel, wobei letztere naheliegender erscheint, da keine

grolReren Stahlrickstande auf der Oberflache gefunden wurden.

149



P Zusatzliche Informationen zu Messungen der selektiven Reduktion

Elementbilanzen bzw. Umsatz und Selektivitdten der in Abbildung 56 gezeigten Messung
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Abbildung92: Elementbilanzerder Messung inAbbildung56 in Kapitel5.6.2 Die Elementbilanzen wwden aus den berechneten
Stoffmengenstromen der einzelnen Spezies berechihissbedingungn: . vz = 5%;. no = 5%;. 02 = 12%;. ar = 76%;, He = 2%;
vor — 250°C;Tmt| = 400950°C,p0p = 4bal’, il'l = 54,89_5 h-l.
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Abbildung93: Messungim BlindreaktorAufbau ohne KatalysatoDie Abbildung zeigt die ébechneten AmmoniakUmsitze und
Selektivitatsmuster der iAbbildung56 gezeigten Messung eindfanteltemperaturVariation zwischen 400 und 95C.Der Fokus liegt
wiederum auf dem Temperaturbereich zwischen 600 und Wh0Die Elementbilanzen Apbildung92) schliefen mit+20%.

Messbedingungn: . nH3= 5%; no= 5%; 02= 12%; ar= 76%; He= 2%Tvor = 250°C; Ty = 400950 °C;pop = 4bar; +, = 54,89 h.

150



Variation der Strémungsgeschwindigkeit
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Abbildung94: Messungm BlindreaktorAufbau ohne KatalysatoDie Abbildung umfasst diegiesseenVolumenanteile einer Variation
der Stromungsgeschwindigkeit in der beheizten Kapillare zwischeunds 16 ms! mit einer Zusammensetzung vonV®l-
% Stickstoffmonoxid, ¥ol-%Ammoniak, 12/0l-% Sauerstoff, 2/0l-%Helium und Argon als Bastgas. DieManteltemperatur wirde
bei 800°C und der Prozessdruck béyar konstant gehaltenAbbildunga) zeigt die relevanten Volumenanteile dedukte b) beinhaltet
das entstehende Wasser, Stickstoff und Lachgas. Die Elementbilanzen schlie&&&%miessbedingungn: . nuz = 5%;. no = 5%;

027 12%; ar= 76%; He= 2%;Tvor = 250°C; Ty = 800°C;pop = 4bar; £,=41,16109,77Ls h.
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