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Abstract

Die Verwendung von NOx-Speicher-Reduktions-Katalysatoren (NSR-Katalysatoren) gilt as
aussichtsreiche Mdglichkeit zur Minderung der NOx-Konzentration im mageren Abgas. Die
Bildung und Einlagerung von Sulfaten in NOx-Speichermaterialien sowie deren Zersetzung
wurde an Modellsystemen und realen Systemen untersucht. Oberhalb 200°C gehen die Um-
sdtze gegen einen temperaturabhangigen Grenzwert. Dieser ist um so grof3er, je hoher die Sul-
fatierungstemperatur ist. Es wurde nachgewiesen, dass die Sulfatierung gleichmaldig Uber die
gesamte Washcoattiefe erfolgt. Das Umsatz-Zeit-Verhalten der isothermen Sulfatierung zeigt
bis zu drel unterschiedliche Abhangigkeiten. Es wurden zwel Bereiche mit linearem Umsatz-
Zeit-Verhalten beobachtet. Der erste Bereich wird durch die im Gas vorhandene Schadstoff-
menge und apparative Parameter bestimmt. Im zweiten Bereich ist die Sulfatierung stoffiber-
gangskontrolliert. Der dritte Bereich weist eine viel geringere Sulfatierungsrate auf. Diese
kann durch das Shrinking Core Modell beschrieben werden, das durch die Korngrol3enverte-
lung des Washcoatmaterials modifiziert wurde. Die Korngrof3enverteilung hat einen deut-
lichen Einfluld auf die Effektivitdt des Katalysators und muss stérker berticksichtigt werden.

Bel erreichen einer bestimmten Temperatur setzt die Desulfatierung sprunghaft ein. Sie er-
folgt in einem Schritt, in dem das gebildete Sulfat vollsténdig zersetzt wird. Durch Zugabe
eines Reduktionsmittels wird die Desulfatierungstemperatur erniedrigt. Diese Erniedrigung ist
um so ausgepragter, je geringer die zuvor eingelagerte Sulfatmenge ist. Kurze Regenerations-
intervalle fihren deshalb zu niedrigeren Desulfatierungstemperaturen und sollten die Desul-

fatierung besonders im kuihleren Dieselabgas vereinfachen.

SOx-Adsorber kénnen nachgeschaltete Katalysatoren nur fir eine sehr begrenzte Betriebs-
dauer schitzen. lhre Schutzfunktion muss im Betrieb durch Regeneration aufrechterhalten
werden. Der Sinn einer Kombination von SOx-Adsorber und NSR-Katalysator fir den Ein-
satz in PKW erscheint fraglich, wenn auch der Katalysator regeneriert werden kann. Durch
Verzicht auf SOx-Adsorber konnten Platzbedarf, Gewicht und Kosten verringert werden.

Fur den Einsatz von NSR-Katalysatoren erscheint langfristig eine vollstdndige Entfernung
aller Schwefelanteile aus dem Kraftstoff erforderlich. Dies muss auch die Minimierung von
Schwefel- und Phosphorgehalt der Schmiermittel zur Konsequenz haben. Aus 6konomischen
Grunden erscheint dieser Weg nicht kurzfristig gangbar. Fur den Einsatz von Speicher-Kata-
lysatoren ist deshalb eine auf Motor und Kraftstoff abgestimmte Regenerationsstrategie erfor-
derlich. Sie sollte auf den Schwefelgehalt des Kraftstoffes und der Schmiermittel abgestimmt
sein und die eingelagerte Schwefelmenge fr die Regeneration berticksichtigen.

Schlagworter: Autoabgaskatalysator, Stickoxide, Schwefel



Abstract

NOx adsorber catalysts are thought to be a promising method for the reduction of the NOx
concentration in the exhaust gas of lean burn engines. The formation and storage of sulfatesin
NOx storage materials and their decomposition was studied for model systems and realistic
systems. Conversion of these materials is observed above 200°C. It quickly reaches limiting
values that are higher for higher temperatures. It has been demonstrated that sulfation occurs
uniformly throughout the depth of the washcoat.

It has been shown that there are up to three ranges in which the conversion shows different
reaction rates. In the first two ranges the conversion is a linear function of time. The first of
these ranges is determined by apparative parameters and the available amount of sulfur di-
oxide. In the second range the sulfation is controlled by mass transfer. In the third range the
rate of sulfation is much lower and is no linear function of time. In this range the process can
be described by using the shrinking core model that has been modified in order to take the
particle size distribution of the washcoat material into account. The results show that the par-
ticle size distribution has a significant influence on the effectiveness of the catalyst.

Reaching a certain temperature the desulfation starts abruptly and takes place in a single de-
composition step. In this step al previously formed sulfates decompose. Addition of a re-
ducing agent lowers the temperature necessary for desulfation. This lowering of desulfation
temperature is much more significant if smaller amounts of sulfate were previously formed.
Therefore, reducing the time between regeneration processes lead to lower desulfation
temperatures. This should enhance desulfation in cooler exhaust gases of diesel engines.

SOx-adsorbers for the protection of downstream catalysts can only be used for a very limited
operating time. They can only operate satisfactory when regenerated on board. The usefulness
of a combination of SOx-adsorber and NOx storage catalyst is questionable. When regen-
eration is inevitable one might rather regenerate the catalyst itself. This could reduce space,

weight and costs.

Thus, on the long term the complete removal of sulfur compounds from fuels seems to be
inevitable for the implementation of NOx adsorber catalysts. Along with this, however, the
sulfur and phosphorus content of lubricants must also be reduced. For Commercia reasons
this does not seem feasible in the near future. A new regeneration strategy is required in order
to operate NOx adsorber catalysts without SOx adsorbers. This strategy must encompass the
sulfur content in fuel and lubricant and preferably the amount of sulfur that has been stored in
the material.

keywor ds. automotive catalyst, nitrous oxides, sulfur
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Einleitung und Problemstellung Setel

1 Einleitung und Problemstellung

Seit Menschen sich in groferen Ansiedlungen niedergelassen haben sind Probleme durch
Luftverunreinigung aufgetreten. Die Bevdlkerungszunahme in den Stédten fihrte zundchst
zur Immission von Schadstoffen durch Herdfeuer und Ofen, spater dann auch durch indus-
trielle Grof3anlagen. Der sogenannte ,,London-Smog“ gehoért zu den ersten starken anthropo-
genen Luftverdnderungen. Er hatte seine Ursache in der Verfeuerung von stark schwefel-
haltiger Kohle. Heute sind die Haupterzeuger von Schadgasen, die in die Atmosphére
gelangen, industrielle Anlagen und der zunehmende Kraftfahrzeugverkehr. Kraftfahrzeuge fir
den Transport- und den Individualverkehr werden heute zum weitaus Uberwiegenden Antell
von Verbrennungsmotoren angetrieben, die verschiedene Fraktionen fossiler Brennstoffe a's
Energietrager verwenden.

Im Idealfall der motorischen Verbrennung von fossilen Kohlenwasserstoffen entstehen ledig-
lich Wasser und Kohlendioxid. In der Realitét entstehen allerdings auch giftige und umwelt-
gefdhrdende Nebenprodukte. So gelangen zum Beispiel durch unvollstandige Oxidation
Kohlenmonoxid (CO) und Kohlenwasserstoffe (HC) in das Abgas. Durch hohe Ver-
brennungstemperaturen entsteht im Motor aus Luftstickstoff und Sauerstoff Stickstoff-
monoxid und daraus Stickstoffdioxid (in der Summe als NOx bezeichnet). Sie tragen zum
sogenannten ,,sauren Regen* und zur Bildung bodennahen Ozons bei. Des weiteren sind im
Kraftstoff Verunreinigungen enthalten, die auf dessen organische Herkunft zurtickzufihren

sind und im Motor zum Beispiel zu Stickoxiden und zu Schwefeldioxid verbrennen.

Ein extremes Beispiel fur die Auswirkung derartiger Emissionen aus dem Individualverkehr
ist der ,Los Angeles Smog“. Dieser hat in den USA 1970 mit dem , Clean-Air-Act” zu den
ersten Bemiuhungen gefuhrt, die Luftverunreinigung durch legislative Vorgaben einzudam-
men. Im Clean-Air-Act wurde eine Reduktion von Stickoxiden, Kohlenmonoxid und Kohlen-
wasserstoffen um 90% bis 1976 bestimmt. Mittlerweile gibt es weltweit in nahezu alen Lan-
dern eine legislative Regulierung der Schadstoffkonzentrationen, die im Automobilabgas ent-
halten sein dirfen. Die Regulierung erfolgt dabel in Abhéngigkeit des Fahrzeugtyps (PKW
oder LKW) und des eingesetzten Verbrennungsmotors (Ottomotor oder Dieselmotor). In Eu-
ropa gibt es seit 1992 einheitliche Grenzwerte, die stufenweise erhoht worden sind und mit
Euro-1 bis Euro-4 bezeichnet werden. Derzeit wird eine funfte Stufe — Euro-5 — diskutiert, die
die Grenzwerte nochmals verschérfen soll. In der Vergangenheit waren die USA Vorreiter bei
der Festlegung neuer, strengerer Grenzwerte, sodass man die ULEV und SULEV-Grenzwerte

als Hinweis fur mogliche zuktinftige europai sche Grenzwerte werten kann.
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NOx NOx+HC CO Partikel
[g-km] [g-km] [g-km] [g-km]
Euro-3 (ab 2000) 0.5 0.56 0.64 0.05
Euro-4 (ab 2005) 0.25 0.3 0.5 0.025
Tabelle 1-1 Aktuelle européische Schadstoffgrenzwerte flr Diesel-PKW [1].
NOx HC CcO
[g-km] [g-km] [g-km]
Euro-3 (ab 2000) 0.15 0.2 2.3
Euro-4 (ab 2005) 0.08 0.1 1.0

Tabelle 1-2 Aktuelle européische Schadstoffgrenzwerte fir PKW mit Ottomotor [1].

Die in Tabelle 1-1 und Tabelle 1-2 aufgefihrten Grenzwerte sind allein durch motorische
Mal3nahmen zur Senkung der Rohemission - vor allem fir Fahrzeuge mit Ottomotor - schon
lange nicht mehr einzuhalten. Eine wichtige Rolle im Abgassystem eines Kraftfahrzeuges
spielt daher die Nachbehandlung der Abgase mit Abgaskatalysatoren, die die Konzentration
der limitierten Komponenten durch Oxidation und Reduktion unter die gesetzlich vorge-

schriebenen Grenzwerte senken.

Neben den durch Grenzwerte limitierten Schadgasen Kohlenmonoxid, Stickoxiden und
Kohlenwasserstoffen sowie Rul3 im Falle des Dieselmotors stellt auch der Ausstol3 von Koh-
lendioxid fur die Umwelt ein Problem dar. Kohlendioxid ist als Stoffwechselprodukt zwar
Bestandteil der Biosphére, die starke Erhéhung seiner Konzentration in der Erdatmosphére
durch den Kohlendioxidausstof3 von Industrie und Kraftfahrzeugverkehr gilt aber als eine der
Hauptursachen fur die Erwérmung der Erdatmosphére. Verbrennungsmotoren auf Basis
fossiler Kohlenwasserstoffe werden voraussichtlich auch in den ndchsten Jahrzehnten die
Uberwiegend eingesetzten Antriebsaggregate sein. Der Einsatz von sparsameren Motoren
stellt daher die einzige Mdglichkeit dar den CO,-Ausstol3 des Kraftfahrzeugverkehrs zu
verringern. Dieselmotoren und mager betriebene, direkteinspritzende Ottomotoren zeichnen
sich durch einen geringeren Kraftstoffverbrauch aus und sind damit eine interessante Mdg-
lichkeit den Kohlendioxidausstol3 zu senken. Die Abgase beider Motortypen weisen einen
hohen Sauerstoffanteil auf und werden als ,mager® bezeichnet. In diesem Betriebszustand
kann der beim Ottomotor bewéahrte Drei-Wege-Katalysator (engl. three-way-catalyst, TWC)
nicht eingesetzt werden, da keine ausreichenden Mengen an Reduktionsmitteln (CO, HC, Hyp)

im Abgas vorhanden sind, um Stickoxide zu reduzieren. Fur das Entfernen von Stickoxiden
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aus oxidierendem Abgas gibt es mehrere Lésungsansdize. Dazu gehort das SCR-Verfahren,
bei dem Ammoniak oder Kohlenwasserstoffe als Reduktionsmittel eingesetzt werden und als
neuere Alternative NOx-Speicher-Reduktions-K atal ysatoren.

Fur den Einsatz von Ammoniak-SCR-Systemen spricht die relativ lange Erfahrung im Be-
reich der Rauchgasentstickung von stationdren Anlagen. Im mobilen, transienten Betrieb
muss der Ammoniak separat mitgeftihrt werden und dessen Dosierung dynamisch den Ver-
haltnissen im Abgas angepasst werden. Aul¥erdem darf kein Ammoniak in die Umwelt einge-
tragen werden. Durch den Einsatz von NH3 oder dessen Erzeugung aus Harnstoff an einem
Vorkatalysator und der Notwendigkeit Ammoniakschlupf mit einem nachgeschalteten Oxida-
tionskatalysator zu verhindern, hat dieses Nachbehandlungssystem einen relativ hohen Platz-
bedarf, was gegen den Einsatz in PKW spricht.

Seit Anfang der Neunziger Jahre wird die Moglichkeit untersucht die im Abgas enthaltenen
Stickoxide durch Zwischenspeicherung an geeigneten Materialien aus dem mageren Abgas zu
entfernen. Die gespeicherten Nitrate konnen dann wahrend kurzer, zyklisch herbeigefthrter
Phasen mit , fetter* Abgaszusammensetzung zersetzt werden. Dabei entstehen Stickoxide, die
unter den reduzierenden Bedingungen zu Stickstoff und Wasser reduziert werden kann.

Als Speicherkomponenten kommen basische Oxide der Alkali- und Erdalkalielemente sowie
Seltenerdoxide in Frage, sie bilden im mageren Abgas mit NOx Nitrate und moglicherweise
Nitrite. Auch bindre Mischoxide des Typs BaO-CuO und exotischere Materialien wie
Y BaxCuzOy wurden auf ihre NOx-Speicherfahigkeit untersucht [2][3]. Der Nitratbildung geht
meist die Oxidation des Stickstoffmonoxids an Platinmetallen voraus. Speichermaterialien
zeigen eine hohere Speicherfahigkeit, wenn sie direkt mit dem Edelmetall in Kontakt gebracht
werden [4][5]. Beim im Drei-Wege-Katalysator as Sauerstoffspeicher bewahrten Cerdioxid
als Speichermaterial fur Stickoxide wird vor allem Desorption von N,O beobachtet [6]. Die
Desorption von N2 gegentiber N,O kann durch Kontaktierung mit einem Platinmetall begiins-
tigt werden [7][8].

Die Verwendung von solchen NOx-Speicher-Reduktions-Katalysatoren wird as eine aus-
sichtsreiche Methode angesehen, um zukinftige NOx-Grenzwerte fur PKW mit mager
verbrennenden Motoren einzuhalten. Ein wichtiger Grund, dass diese bisher noch nicht zur
serienreifen Anwendung gebracht worden sind besteht in der mangelnden Langzeitstabilitét
aufgrund von Vergiftungserscheinungen der Speicherkomponenten. Wie andere basische
Oxide, die auch als Stickoxidspeicher eingesetzt werden konnen, ist Cerdioxid sehr anfdlig
fur die Desktivierung durch Sulfatbildung [9]. Diese Sulfate sind thermisch stabiler as die
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entsprechenden Nitrate, reichern sich daher im Speichermaterial an und verringern dessen
Fahigkeit Stickoxide zu speichern. Die Sulfatbildung an Cerdioxid wurde von Bazin et al.
[10] und Waqif et a. [11] untersucht. Danach bilden sich unter Sauerstoffausschluss Sulfite
und in sauerstoffhaltiger Atmosphére zwei unterschiedliche Arten von Sulfaten in Ober-
flachenndhe und im Materialinneren, die infrarotspektroskopisch unterschieden werden
konnen. An Cerdioxiden mit grof3er spezifischer Oberflache hat Platin als Katalysator fur die
SO,-Oxidation weniger Auswirkung auf die Sulfatbildung als bei solchen mit geringer spe-
zifischer Oberflache. Dies kann durch die Fahigkeit des Cerdioxids erklart werden selbst als
Oxidationskatalysator zu wirken. Dessen Oberflache weist eine sehr hohe Sauerstoffmobilitét
auf, die durch Zusatz von Platin sogar noch auf das 40-fache bis 60-fache gesteigert wird
[12][13]. Die Sulfatbildung an Cerdioxid mit geringer spezifischer Oberflache wird daher
durch Zugabe von Platin stérker beschleunigt als bei hochoberflachigem Cerdioxid. Durch
Platinmetalle wird nicht nur die Sulfatbildung an der Oberflache, sondern auch die Fest-
phasenreaktion von Sulfat und Speichermaterial beeinflusst [14]. Das Platin beeinflusst dabel
nicht die Art der gebildeten Sulfate. Die Reduktion der Sulfate wird ebenfalls durch das Platin
verbessert, weil Wasserstoff an dessen Oberflache dissoziiert und dann in Form atomaren
Wasserstoffs al's hochaktives Reduktionsmittel zur Verfligung steht [15].

Das Problem der reversiblen Sulfatbildung ist aus der Rauchgasentschwefelung bei der Nach-
behandlung der Abgase stationérer Anlagen bekannt. In solchen Anlagen ist man nicht so sehr
durch die erreichbaren Temperaturen beschrankt, sodass die Desulfatierung auf thermischem
Wege durchfiihrt werden kann um die Kosten des Reduktionsmittels einzusparen [16]. Fur
diese Anlagen wurde die Sulfatbildung an vielen Oxiden untersucht um Speichermaterialien
zu finden, die eine hohe Aufnahmekapazitét fir SO, haben, sich thermisch desulfatieren las-
sen und chemisch und mechanisch stabil sind. Zu den in Frage kommenden Oxiden z&hlen
CuO, Ca0, MgO und CeO, sowie CeO, auf MgOMgAl,O,. Nicht geeignet ist BaO, dasim
Automobilabgaskatalysator als NOx-Speicher eingesetzt wird, da das gebildete BaSO4 im
Gegensatz zu BaN O3 thermisch zu stabil ist.

Das Umsatz-Zeit-Verhalten der Sulfatbildung wurde mit verschiedenen Methoden - unter
anderen auch dem Shrinking Core Modell (SCM) und dem Overlapping Grain Modell (OGM)
- beschrieben. Mit solchen Modellen konnen Diffusionskoeffizienten in der gebildeten
Produktschicht ermittelt werden. Fir die Sulfatbildung an Zinktitanat beispielsweise wurden
Diffusionskoeffizienten zwischen 520° m?s® (fur SCM) und 440" m?s® (fur OGM)
gefunden [17].
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Mit dieser Arbeit soll ein Beitrag geleistet werden, die Einlagerung von Sulfaten in Speicher-
katalysatoren besser zu verstehen. Dazu werden unterschiedliche Speichermaterialien unter
definierten, mageren Bedingungen sulfatiert. Der Reaktionsverlauf wird thermogravimetrisch
und infrarotspektroskopisch untersucht und die Produkte werden mittels REM, REM-EDX
und XPS analysiert.

Fur den Einsatz von NOy-Speicher-Reduktionskatal ysatoren in PKW ist die Langzeitstabilitat
der Katalysatoren wichtig. Die Stabilitét von Speicherkatalysatoren trotz im Abgas vorhande-
ner Schwefelverbindungen kann beim heutigen Stand der Technik nur durch regelmafige
Desulfatierung der Speicherkomponente oder deren Schutz vor Sulfatierung sichergestellt
werden. Die Auswirkung unterschiedlicher Sulfatierungstemperaturen auf die Desulfatierung
wird in unterschiedlichen Atmosphéren analysiert. Auf3erdem wird Uberprift ob sich ein vor
dem Speicherkatalysator plazierter SOx-Adsorber als Schutz fir einen Speicherkatalysator
eignet. Dazu werden mit einem SOx-Speichermateria beschichtete Monolithe in realem
Motorabgas sulfatiert und deren SOx-Aufnahmefahigkeit in Abhéngigkeit von der Tempera-
tur, dem Schwefelgehalt des Kraftstoffes und der Sulfatierungsdauer untersucht.
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2 Theoretische Grundlagen

2.1 Motorische Verbrennung

Als Antrieb von Kraftfahrzeugen kommen verschiedene Motoren zum Einsatz. Zum tberwie-
genden Tell sind es derzeit Verbrennungsmotoren, die verschiedene fossile Kohlenwasser-
stoffe verbrennen. Im wesentlichen kommen heute zwei Arten von Verbrennungsmotoren
zum Einsatz, zum einen stochiometrisch betriebene Ottomotoren und zum anderen Diesdl-
motoren. Beides sind Hubkolbenmotoren mit innerer Verbrennung. Von stochiometrischer
Verbrennung spricht man, wenn die zugefiihrte Luftmenge genau der fur die Verbrennung
bendtigten Luftmenge entspricht. Dieses Luft-Kraftstoffverhdltnis wird auch als sogenannte
Luftzahl | bezeichnet.

__zugefuhrte Luftmenge
theoretischer Luftbedarf

Gl. 2-1

Ist| grofRer as eins so ist die zugefiihrte Luftmenge grofier als fur die Verbrennung benttigt
wird. In diesem Fall ist das Abgas oxidierend und man spricht von einem ,, mageren* Abgas.
Entsprechend liegt bei | kleiner eins ein Kraftstoffiberschuss vor. Das Abgasgemisch ist

dann reduzierend und wird als ,, fett* bezeichnet.

Der Ottomotor ist ein Hubkolbenmotor mit innerer oder auf3erer Gemischbildung, bei dem ein
homogenes Luft-Kraftstoffgemisch auf 20 bis 30 bar verdichtet wird [18]. Durch die Kom-
pression entsteht eine Endtemperatur von 400 bis 500°C, die fir eine Selbstentziindung des
Gemisches zu niedrig ist. Die Zindung des L uft-Kraftstoffgemisches erfolgt durch einen elek-
trischen Zindfunken, daher nennt man dies auch Fremdzindung. Stochiometrisch betriebene
Ottomotoren arbeiten mit einem homogenen Gemisch, sodass der Kraftstoff vor der Zindung
vollstdndig verdampft sein muss. Die Luftzahl | muss fir eine schadstoffarme Verbrennung

zwischen 0.8 und 1.2 liegen.

Dieselmotoren sind ebenfalls Hubkolbenmotoren mit innerer Gemischbildung. Im Unter-
schied zum Ottomotor erfolgt sie heterogen und die Zindung erfolgt ohne Zindfunken. Im
Kompressionstakt wird Luft auf 30 bis 55 bar verdichtet und dadurch auf 700 bis 900°C
erhitzt [18]. Kurz vor dem oberen Totpunkt wird die Zindung durch das Einspritzen des
Kraftstoffes eingeleitet, sie erfolgt bei den herrschenden Druck- und Temperaturverhaltnissen
ohne Fremdzindung. Im Gegensatz zu den meisten Ottomotoren werden Dieselmotoren mit

hohem Luftliberschuss betrieben, da sonst verstérkte Emission von Kohlenwasserstoffen,
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Kohlenmonoxid und vor allem Rul3 auftritt. Die Ausnutzung der Verbrennungsluft und der
Ablauf der Verbrennung hangt bel heterogener Verbrennung entscheidend von der Gemisch-
bildung ab. In heterogenen Gemischen gibt es kein konstantes Luft-Kraftstoffverhdtnis, es
variiert vom reinen Kraftstoff bei | =0 im Strahlkern bis zu Luft in der Strahlauf3enzone bei
| =¥,

A

/‘FlammauBenzone

flissiger
Kraftstofftropfen

0> = r
zundfahiger Bereich
(Flammzone)

Abb. 2-1  Verlauf des Luft-Kraftstoffgemisches| am ruhenden Einzeltropfen.

Abb. 2-1 zeigt schematisch die | -Verteilung fir einen ruhenden Einzeltropfen [18] und die
far die Verbrennung geeignete Flammzone. Diese Flammzone ist fir jeden Tropfen des ein-
gespritzten Kraftstoffes vorhanden, sodass bei heterogener Gemischbildung die Laststeuerung
Uber die eingebrachte Kraftstoffmenge erfolgen kann. Die Verbrennung kann bei heterogenen
ebenso wie bei homogenen Gemischen nur in einem relativ schmalen Bereich zwischen | =0.3
und | =1.5 erfolgen. Unterhalt | =0.3 ist das Gemisch zu fett und oberhalb | =1.5 ist es zu ma-
ger, in beiden Fallen kann das Gemisch nicht geziindet werden. Der Massentransport zur
Vermischung von Luft und Kraftstoff erfolgt durch turbulente Verwirbelung und Diffusion
und wird durch die kinetische Energie des Kraftstoffstrahls, die thermische Energie, die
Brennraumform und den Luftdrall im Zylinder beeinflusst.

2.2 Motorische Abgase

Bel vollstdndiger Verbrennung entstehen aus Kohlenwasserstoffen nur Wasser und Kohlen-
dioxid nach Gl. 2-2.

C.H,+(Em+n)0O, 3%:® nCO, +imH,O Gl. 2-2

Der bel der Verbrennung entstehende Wasserdampf ist wahrscheinlich die einzige unbedenk-
liche Komponente des Abgases. Der Kohlendioxidaussto3 gilt as eine der Hauptursachen fir
die Erwdrmung der Erdatmosphére durch den sogenannten Treibhauseffekt. In Deutschland
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betrégt der Anteil der Kraftfahrzeuge am CO,-Ausstol? etwa ein Funftel des Gesamtausstolies.
Der CO,-Ausstol’ ist dem Kraftstoffverbrauch direkt proportional und kann daher nur durch

effizientere Motoren gesenkt werden.

In Verbrennungsmotoren findet aufgrund der kurzen Vermischungszeiten und der schnellen
Verbrennungsvorgénge nie eine vollsténdige Verbrennung statt, sodass sich im Abgas auch
unverbrannte Kohlenwasserstoffe und Kohlenmonoxid befinden. Beide Komponenten kdnnen
durch Oxidationskatalysatoren gemafd Gl. 2-2 und Gl. 2-3 praktisch vollsténdig oxidiert wer-

den.

CO+10,%%i® CO, Gl.2-3

Schwefelverbindungen in den Kraftstoffen bilden bel deren Verbrennung Schwefeldioxid. Im
Katalysator kann SO, geméld Gl. 2-4 oder Gl. 2-5 zu SO; oxidiert werden [10], sodass die
Bildung von Schwefelsure und Sulfaten im Abgas méglich ist. Beide scheiden sich im Abgas
auf den Partikeln ab und erhbhen dadurch den gemessenen Partikel ausstol3.

SO, +10, %%® SO, Gl. 2-4

SO, +2Ce0, %:® SO, +Ce,0,
Gl. 2-5
Ce,0, +10, %:® 2Ce0,

Die aus SO, und SO; entstehende Schwefelige Saure (H2SO3) und Schwefelsdure (H,SO,)
tragen zur Bildung von sogenanntem , saurem Regen® und dadurch zur Ubersiuerung von
Bdden bel. Rohdl enthélt je nach Fordergebiet unterschiedlich hohe Schwefelmengen, die bis

zu einigen Massenprozent betragen konnen.

Schwefelgrenzwerte [ppm]
Diesel Benzin
EURO-3 (ab 2000) 350 150
EURO-4 (ab 2005) 50 50

Tabelle 2-1 Aktuelle Grenzwerte fiir den Schwefelgehalt in Benzin und Dieselkraftstoffen.

Die hoher siedenden Erdolfraktionen, aus denen Dieselkraftstoffe gewonnen werden, weisen
einen hoheren Schwefelanteil als die niedriger siedenden Fraktionen. Die geltenden Grenz-
werte fir den Schwefelgehalt im Diesalkraftstoff machen es erforderlich den Schwefelgehalt



Theoretische Grundlagen Seite 8

durch katalytische Hydrierung zu senken (siehe Tabelle 2-1). Es sind heute bereits ,, schwefel-
freie” Dieselkraftstoffe erhdltlich, die tatsichlich einen Schwefelgehalt von ungefahr 10 ppm

aufweisen.

Als weiterere Abgasbestandteile entstehen Stickstoffmonoxid und Stickstoffdioxid, die unter
den Oberbegriffen , Stickoxide" und ,,NOx" zusammengefasst werden. Bei der Verbrennung
entsteht als Primérgas Stickstoffmonoxid. Dieses kann in der Atmosphére oder in einem
Oxidationskatalysator im Abgasstrang zu NO, oxidiert werden. Fir die Bildung von Stick-
oxiden sind mehrere Prozesse bekannt.
Bel Temperaturen Uber 2200 K entsteht sogenanntes thermisches Stickstoffmonoxid.
Temperatur, Sauerstoffradikalkonzentration und die Verweilzeit sind die Haupteinfluss-
grofen fur dessen Bildung. Der Reaktion liegt eine radikalische Kettenreaktion zu
Grunde, die mit der thermischen Dissoziation von Sauerstoff- und Stickstoffmolekilen
beginnt [19]. OH-Radikale kénnen an der Reaktion in Uberfetteten Zonen beteiligt sein.

O, ¥74® 20x

N, ¥#® 2N x

0, + N>X¥#® O x+NO Gl. 2-6
N, + Ox3#® N x+NO

N *+OH x34,® H x+NO

In der Flammfront bei der Verbrennung von Kohlenwasserstoffen entsteht Stickstoff-
monoxid, die Reaktion wird von der Sauerstoffkonzentration im Abgas und dem Luft-
verhdtnis beeinflusst. Molekularer Stickstoff aus der Luft reagiert dabel in den sauerstoff-
armen Vormischflammen mit dort gebildeten Kohlenwasserstoffradikalen tber Cyanid-
verbindungen zu Stickstoffmonoxid [20].

Die Brennstoffe fur Kraftfahrzeugmotoren sind organischer Herkunft und enthalten daher
auch Stickstoff und Schwefelverbindungen. Bel der Verbrennung von Stickstoffverbin-
dungen aus dem Kraftstoff entstent NO. Da Dieselkraftstoffe einen geringen Stickstoff-
anteil aufweisen ist dieser Reaktionsweg von untergeordneter Bedeutung [21].

Das primér entstehende Stickstoffmonoxid sowie dessen Oxidationsprodukt, Stickstoffdioxid,
stellen fur die Umwelt eine Gefahr dar. Sie bilden in der Atmosphére Salpetrige Séure und
Salpetersiure und sind damit an der Bildung von , saurem Regen® beteiligt, der fiir die Uber-
sduerung von Boden verantwortlich ist. Stickoxide sind ebenfalls mal3geblich an der Bildung
von bodennahem Ozon beteiligt. Streng genommen miisste man zu den Stickoxiden auch das
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Distickstoffmonoxid, N2O, rechnen. Dieses auch as ,Lachgas® bekannte Gas kann unter
bestimmten Bedingungen im Katalysator als Produkt der unvollstandigen Reduktion von NO
entstehen. Esist derzeit nicht vom Gesetzgeber limitiert, obwohl esim Vergleich zu CO;, eine
etwa 310 mal so grofe Treibhauswirkung hat [22].

2.3 Automobilabgaskatalysatoren

Die Abgaskatalyse (katalytische Nachverbrennung) hat sich nach anfanglichen Versuchen mit
thermischer Nachverbrennung schnell gegenliber dieser durchgesetzt [18]. Durch die Aus-
legung von Abgaskatalysatoren auf den Einsatz im Automobil unterliegen sie einigen spe-
ziellen Bedingungen. Im Gegensatz zu stationar betriebenen Abgaskatalysatoren — etwa in
Kraftwerken — mussen sie im transienten Betrieb unter haufig wechselnden Bedingungen
funktionieren. Da sie im Automobil nicht kontinuierlich betrieben werden, sind sie haufigen
Kaltstartphasen ausgesetzt und missen nach dem Start des Motors schnell ihre Funktion auf-
nehmen. Abhangig von der Art des Fahrzeuges in dem sie eingesetzt werden sollen, steht fir
das Abgasnachbehandlungssystem unterschiedlich viel Platz zur Verfigung. Insbesondere bei
Kleinwagen ist der Raum im Unterboden- und Motorbereich sehr begrenzt, sodass die Aus-
mal3e, die ein katalytisches Nachbehandlungssystem einnehmen darf meist vom Automobil-
hersteller diktiert werden. Es sind in den letzten dreiBig Jahren mehrere Arten von Kata-
lysatoren fur die Automobilabgaskatalyse entwickelt worden, die durch die Anpassung an
verschiedene Motortechniken und die einzuhatenden Grenzwerte notwendig wurden.

Hauptkatalysator
NO,-Speicherung bei | >1,
3-Wege-Kat. beil =1.

Abgasruckfuhrung
Verringerung der motorischen
NOx-Emission

Vorkatalysator
HC-Oxidation bei | >1,
3-Wege-Kat. bei | =1. | -Sonde

| -Sonde

Abb. 2-2  Aufbau eines Abgasnachbehandlungssystems mit Vor- und Hauptkatalysator.

In Abb. 2-2 ist beispielhaft ein Abgasnachbehandlungssystem dargestellt, wie es im Unter-
boden von PKW eingesetzt werden kann. Es umfasst motorische Mal3nahmen — hier Abgas-
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ruckfuhrung - zur Minderung der Rohemission, Sensoren zur Steuerung und Kontrolle der
Funktion des Katalysators und den Katalysator selbst.

Alle Automobilabgaskatalysatoren sind Heterogenkatalysatoren, bel denen katalytisch aktive
Substanzen an hochoberfléchigen Tragermaterialien immobilisiert sind. Diese Trageroxide
nehmen die katalytisch aktive Substanz in moglichst fein verteilter Form auf, beispielsweise
in Form von Platin-, Rhodium- oder Palladiumkristalliten von wenigen Nanometern Grofie.
Die an das Oxid gebundenen Edelmetallkristallite sind in ihrer Beweglichkeit auf der Ober-
flache eingeschrénkt und werden durch das Oxid voneinander getrennt, sodass sie daran
gehindert werden miteinander zu verschmelzen [23][24]. Die Stérke der Bindung eines Edel-
metalls an den Washcoat ist ein wichtiger Einflussfaktor auf die Alterungsstabilitdt eines
Katalysators mit hochdisperser aktiver Komponente.

aulRere Oberflache innere, katalytisch
aktive Obeflache

pordser Trager
i (Porendiffusion)

Hauptgasphase
(Konvektion)

>
>

Konzentration

Grénzscﬁicht
(Filmdiffusion)

Abb. 2-3  Schematische Darstellung der Gaskonzentration und der Reaktionsbereiche in einem Heterogen-
katalysator.

Durch die Immobiliserung der aktiven Komponente auf einem hochoberflachigen und
porésen Material spielen in Heterogenkatalyssatoren neben der Mikrokinetik der Reaktionen
auch die Makrokinetik des Reaktors eine entscheidende Rolle. Von Bedeutung sind daher
Grenzschichtdiffusion und Porendiffusion zu und von den aktiven Zentren sowie Adsorption
und Desorption.

2.3.1 Herstellung von Automobilabgaskatalysatoren

Die auf das Trageroxid aufzubringenden Edelmetalle werden in Form von Vorl&uferverbin-
dungen (Precursor) eingesetzt, die meist in wassriger Losung vorliegen. Die Edelmetalle aus
diesen Losungen konnen auf unterschiedliche Weise auf das Trégeroxid aufgebracht werden,
zum Beispiel durch lonenaustausch, Adsorption, Fallung und Auffillen der Poren (,Pore-
filling*, ,incipient wetness impregnation*) [25]. Beim Porefilling kann zwischen Diffusions-
impragnierung und Kapillarimpragnierung unterschieden werden. Erstere geht von einem
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Material aus, dessen Poren mit dem gleichen Losungsmittel geséttigt sind in dem auch der
Precursor gel6st ist. Letztere verwendet ein getrocknetes Material in das genau so viel Edel-
metalllosung eingebracht wird wie dem Porenvolumen dieses Materials entspricht. Bel der
Kapillarimpragnierung muss vor der Impragnierung die spezifische Aufnahmekapazitdt des
Pulvers flr die verwendete Edelmetalll6sung bestimmt werden. Sie ergibt sich aus der Menge
der Losung die eben noch aufgenommen werden kann, ohne dass das Pulver nass erscheint.
Die Aufnahmekapazitédt C. wird empirisch bestimmt indem die Lésung einer Probe des
Pulvers mit der Masse m, nach und nach zugefligt wird. Die kritische L6sungsmenge mi¢ ist
die Menge bei der das Pulver gerade noch als trockenes Pulver erscheint und noch nicht zu
zerfliefRen beginnt.

m
C|_ — 1,c

Gl. 2-7

My

Fur die Impragnierung der Pulver wird die LOsung genau so verdinnt, dass sie gerade noch
vollstdndig aufgenommen wird. Dadurch wird erreicht, dass sich die Edelmetallldsung
gleichméfdig im gesamten Porenvolumen verteilen kann. Das imprégnierte Pulver wird
getrocknet und der Precursor durch Kalzinieren zersetzt, sodass ein Materia entsteht, das mit

einer hochdispersen, aktiven Komponente durchsetzt ist.

Diese Pulver konnen in dieser Form nicht als Automobilabgaskatalysator eingesetzt werden,
da sie schnell ausgeblasen wirden oder as Schittung einen sehr hohen Abgasgegendruck
erzeugten. Sie werden daher auf Trager aufgebracht, die eine moglichst grof3e geometrische
Oberflache bei moglichst geringem Abgasgegendruck aufweisen. In den ersten Autoabgas-
katalysatoren wurden beschichtete Pellets als Schittgutkatalysator in den Abgasstrang einge-
bracht. Der Nachteil solcher Schiittungen ist der relativ hohe Abgasgegendruck und der hohe
Abrieb des Materials durch Vibrationen. Heute haben sich in der Abgaskatalyse Wabenkorper
aus Keramik oder Metall durchgesetzt, die als Monolithe bezeichnet werden. Die keramischen

Tréger Uberwiegen derzeit mit einem Marktanteil von 93% [26].

Keramische Monolithe werden durch Extrusion aus Cordierit (2MgO2AI1,03%6S0;) her-
gestellt. Dieses Material zeichnet sich durch seinen hohen Schmelzpunkt (1450°C), seine
geringe Warmeausdehnung (1.05-1.2540° K™), mechanische Stabilitat und chemische Trég-
heit aus [26][27]. Monolithe werden in verschiedenen inneren und &uleren Geometrien herge-
stellt. Es gibt runde, ovale und asymmetrische Monolithe mit dreieckigen, quadratischen und
hexagonalen Zellenquerschnitten. Die Zelldichte betragt zwischen 31 und 186 Zellen pro cm?
(200 bis 1200 cpsi) und die Wandstérke zwischen 0.05 mm und 0.25 mm (2 bis 10 mil). Die
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meisten heute verwendeten Katalysatoren werden mit quadratischen Zellen hergestellt und
besitzen eine Zelldichte von 62 cm™ (400 cpsi) und eine Wandstarke von 0.2 mm (8 mil) [27].

Es ist moglich die katalytisch aktive Komponente direkt bei der Herstellung des Monolithen
in die Keramik einzubringen, sodass der Monolith katalytisch aktiv wird (Vollkatalysator).
Solche Monolithe sind mechanisch weniger belastbar und haben eine relativ kleine spezifi-
sche Oberflache. Die Beschichtung eines Monolithen, der selbst nicht katalytisch aktiv ist, mit
dem zuvor impréagnierten Trageroxid kombiniert eine hohe mechanische Festigkeit mit einer
grof3en spezifischen Oberfldche und ist flexibel einsetzbar. Diese Beschichtung wird durch
Tauchen des Monolithen in eine Suspension des Trageroxides und anschlief3ende Trocknung
hergestellt, sie wird nach diesem Verfahren als ,, Washcoat” bezeichnet.

Sho

Abb. 2-4 REM-Bild des Querschnittes eines mit Washoat beschichteten Monolithen. Der Monolith besteht
aus Cordierit, hat eine Zelldichte von 62 cm™ (400 cpsi) und eine Wandstérke von 0.2 mm (8 mil).

Die Korngrof3e des suspendierten Trageroxids ist fur die Préparation von Bedeutung, weil die
mechanische Stabilitdt des Washcoats dadurch beeinflusst wird. Oft haben grofe Partikel nur
eine geringe Adhasion zum Tréger, sodass der Washcoat von Erschitterungen, thermischer
Ausdehnung oder Gasstromungen leicht von der Wand abgel6st werden kann. Eine betrécht-
liche Erhéhung der Haftfestigkeit kann durch eine Verringerung der Korngrof3e durch Mah-
lung des erzielt werden. In der Praxis fuhrt eine Mahlung immer zu einer Korngrof3enver-
teilung, die sich durch die Mahldauer und Art der Mahlung beeinflussen lasst. Uber die Art
der Mahlung kann man die Breite der KorngrofRenverteilung beeinflussen. Eine lineare Mah-

lung in einer kontinuierlich betriebenen Ruhrwerkskugelmihle fihrt beispielsweise zu einer



Seite 14 Theoretische Grundlagen

scharferen KorngrofRenverteilung als eine Zirkularmahlung oder Mahlung in einer Kugel-

miuhle.

Die Menge des auf den Trager aufgebrachten Washcoats wird auf das Volumen des Trégers
bezogen und bezeichnet den trockenen Zustand. So bedeutet die Angabe 140 g/l, dass 140 g
Washcoat pro Liter Monolithvolumen aufgebracht wurden. Bei dieser Washcoatbeladung und
einer spezifischen Oberflache des Washcoats von beispielsweise 160 m>g™ wird die Ober-
flache des Katalysators um 22400 nf pro Liter Monolithvolumen vergroRert. Der Edelmetall-
gehalt eines Katalysators wird ebenfalls auf das Monolithvolumen bezogen und wird meist in

oft angegeben.

2.3.2 Oxidationskatalysatoren

Oxidationskatalysatoren waren die ersten Katalysatoren, die in Kraftfahrzeugen eingesetzt
wurden. Die ersten, einfachen Oxidationskatalysatoren wurden fur den Einsatz in Bergwerks-
fahrzeugen entwickelt, sie sollten vor allem das giftige Kohlenmonoxid aus dem Abgas
entfernen.

In diesen Katalysatoren sind meist Edelmetalle wie Platin die katalytisch aktive Komponente.
An ihr werden unverbrannte Kohlenwasserstoffe und Kohlenmonoxid adsorbiert und mit

ebenfalls im Abgas vorhandenem Sauerstoff zu Wasser und Kohlenmonoxid oxidiert.

CH,+Em+n)O0,%%®nCO,+imH,0 Gl. 2-2

CO+10,%%® CO, Gl.2-3

Oxidationskatalysatoren sind nicht in der Lage den Ausstol3 von Stickoxiden zu mindern. Sie
oxidieren das primér entstandene Stickstoffmonoxid zum Stickstoffdioxid und Schwefel-
dioxid zu Schwefeltrioxid.

NO+10,%%® NO, Gl. 2-8
SO, +10, %¥i® SO, Gl. 2-9
Sowohl in Fahrzeugen mit Otto- a's auch mit Dieselmotor kamen (und kommen) Oxidations-

katalysatoren zum Einsatz [28]. Fur &dltere Fahrzeuge erhéltliche Nachrustkatalysatoren sind
ebenfalls ungeregel te Oxidationskatal ysatoren.
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2.3.3 Drei-Wege-Katalysatoren

Drei-Wege-Katalysatoren werden so bezeichnet, weil sie in der Lage sind die Konzentra-
tionen der drel Schadgase Kohlenmonoxid, Kohlenwasserstoffe und auch Stickoxide effizient
zu verringern. Moderne Drei-Wege-Katalysatoren entfernen Gber 95% dieser Schadgase aus
dem Abgas. Drei-Wege-Katalysatoren kénnen nur im Abgas stéchiometrisch betriebener
Motoren eingesetzt werden. Diese Motoren werden durch sogenannte Lambdasonden im Ab-
gas so geregelt, dass sie bei | =1 arbeiten. Durch die Regelung schwankt die Luftzahl schnell
und periodisch um | =1. Diese Katalysatoren enthalten Materialien wie beispielsweise Cer-
dioxid, die in mageren Phasen Sauerstoff aufnehmen und in fetten Phasen wieder abgeben,
sodass diese Schwankungen um | =1 ausgeglichen werden kénnen. Dadurch kénnen in den
Phasen bel | >1 Kohlenwasserstoffe und Kohlenmonoxid oxidiert und in den Phasen bei | <1

die Stickoxide reduziert werden.

Die Drei-Wege-Technik ist in ihrer Funktion fur stdchiometrisch betriebene Motoren weit-
gehend ausgereift. Mit den Bestrebungen den CO,-Austol? zu verringern wird zunehmend auf
dem Gebiet der mager betriebenen Ottomotoren gearbeitet, die sich einen geringeren Kraft-
stoffverbrauch anlich dem eines Dieselmotors auszeichnen sollen. Wie bei Dieselmotoren
weisen die Abgase von mager betriebenen, direkteinspritzenden Ottomotoren einen hohen
Sauerstoffiberschuss (I >>1) auf. In beiden Fallen kann ein Drei-Wege-Katalysator nicht ein-
gesetzt werden — er wiirde als einfacher Oxidationskatalysator funktionieren, ohne Stickoxide

reduzieren zu kdnnen.

2.3.4 NOx-Speicher-Reduktions-K atalysatoren

Die hohen Sauerstoffkonzentrationen im Abgas von direkt einspritzenden Otto-Motoren und
Dieselmotoren erlauben es nicht, die Reduktion von Stickoxiden durch ein Verfahren wie
dem geregelten Drei-Wege-Katalysator zu realisieren [29]. Die Schwierigkeit besteht darin an
der Katalysatoroberflache ausreichend Reduktionsmittel fir eine solche Reduktion bereitzu-
stellen.

NOx-Speicher-Reduktions-Katalysatoren, kurz NSR-Katalysatoren, sind eine viel ver-
sprechende Moglichkeit die Stickoxide in sauerstoffreichen Abgasen von mager verbrennen-
den Motoren zu reduzieren. Die Funktion dieser Art von Katalysatoren beruht auf gezielt und
periodisch herbeigefiinrten Fettphasen im sonst mageren Betrieb des Motors. Wahrend des
normalen, mageren Betriebs des Motors wird Stickstoffmonoxid im NSR-Katalysator mit
dem im Uberschuss vorhandenen Sauerstoff an aktiven Komponenten - meist Edelmetalle - zu
Stickstoffdioxid oxidiert. Dieses kann mit Speicherkomponenten im Katalysator zu Nitraten
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reagieren und wird temporar zurtickgehalten. Als Speicherkomponenten kénnen zum Beispiel
basische Oxide oder Carbonate verwendet werden.

Wenn die Aufnahmekapazitét der Speicherkomponente erschopft ist, muss eine Phase mit
| <1 eingeleitet werden. Dies kann zum Beispiel durch Nacheinspritzung von Kraftstoff
erreicht werden. In dieser Phase steht ausreichend Reduktionsmittel (HC und CO) fur die Zer-
setzung der Nitrate und Reduktion von Stickoxiden zu Wasser, Stickstoff und Kohlendioxid
zur Verfugung. Diese regenerativen Fettphasen dirfen nur eine geringe Dauer haben, um den
Kraftstoffverbrauch gering zu haten und den Vorteil der Sparsamkeit eines mager
betriebenen Motors nicht zu zerstoren. Abb. 2-5 zeigt schematisch die oben erlauterte
Funktionsweise eines NSR-K atal ysators.

Einlagern Regenerieren
oxidierende Bedingungen reduzierende Bedingungen

CO, HC,COH, N,
0, CO,,

Platin Speichermaterial Platin
Abb. 2-5  Schematische Darstellung der Funktionsweise eines NOy-Speicher-Reduktions-K atalysators.

Ein Problem im Langzeitbetrieb eines NSR-Katalysators ist, dass diese Katalysatoren nicht
ausschliefdlich Stickoxide speichern, sondern in dhnlicher Weise auch mit SOz unter Bildung
von Sulfaten reagieren. Die Zersetzung der gebildeten Sulfate muss aufgrund deren thermo-
dynamischer Stabilitét bei deutlich htheren Temperaturen erfolgen als die Zersetzung der
korrespondierenden Nitrate. Dies bewirkt im normalen Betrieb eine Anreicherung von Sul-
faten im Katalysator, wodurch die NOx-Speicherkapazitdt verringert wird. Eine chemische
Vergiftung der NOx-Speicherkomponenten des NSR-Katalysators ist die Folge. Aus diesem
Grund ist die von Automobil- und Katalysatorherstellern geforderte Verringerung der erlaub-
ten Schwefelgehalte im Kraftstoff ein wichtiger Faktor fir die weitere Verringerung des
Schadstoffausstof3es von Kraftfahrzeugen. Bereits heute sind Kraftstoffe mit Schwefel-
gehaten von ca. 10 ppm erhdltlich. Untersuchungen haben allerdings gezeigt, dass selbst
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diese geringen Konzentrationen zu einer Deaktivierung der Katalysatoren fuhren, die deren
Standzeiten deutlich unterhalb eines normalen Wartungsintervalls fir PKW senkt. Auf3erdem
enthalten auch die im Motor eingesetzten Schmierstoffe Schwefel bis zu einigen Gewichts-
prozent, die auch anteilig verbrannt werden und zum SO,-gehalt des Abgases betragen. Bel
Verwendung eines Kraftstoffes mit einem Schwefelgehalt von 350 ppm betrégt der Anteil des
SO, im Abgas, der aus dem Schmiermittel stammt im schlimmsten Fall 5%. Wenn der
Schwefelgehalt des Kraftstoffes aber auf 10 ppm gesenkt wird, kann das SO, im Abgas im
schlimmsten Fall fast ausschliefdich aus dem Schmiermittel stammen [30].

2.3.5 SCR-Katalysatoren

Das SCR-Verfahren (Selective Catalytic Reduction) wurde in den sechziger Jahren in Japan
entwickelt und wird grof3technisch fir die Nachbehandlung von Rauchgasen eingesetzt [31].
Dieses Verfahren wurde fir stationér betriebene Anlagen entwickelt, wird aber seit einigen
Jahren fur die mobile Anwendung in Diesal-LKW und -PKW adaptiert. Man unterscheidet in
der Automobilabgaskatalyse zwel SCR-Verfahren nach der Art des verwendeten Reduktions-
mittels. Beide Verfahren beruhen darauf, dass dem Abgas gezielt Reduktionsmittel zugefUhrt
werden. Beim HC-SCR-Verfahren werden Kohlenwasserstoffe als Reduktionsmittel einge-
setzt und beim und NHs3-SCR-Verfahren wird Ammoniak zur Reduktion verwendet. Die
Reduktionsmittel kdnnen NOx an einem entsprechenden Kontakt zu Stickstoff und Wasser,
sowie CO, beim HC-SCR-Verfahren reduzieren.

Vor alem mit Ammoniak as Reduktionsmittel wird das SCR-Verfahren mit Erfolg einge-
setzt. Da gasformiger Ammoniak schwer zu handhaben ist, wurden verschiedene Methoden
entwickelt Harnstoff in fester oder gel6ster Form in das Abgas einzudosieren. Harnstoff kann
an geeigneten Hydrolysekatalysatoren schon bei 200°C in-situ zu Ammoniak und CO, zer-
setzt werden [32].

CO(NH,), +H,0%4® 2 NH, + CO, Gl. 2-10

Nach dem Hydrolysekatalysator findet im SCR-Katalysator die Reaktion von Stickoxiden mit
Ammoniak statt. Dabei kénnen neben der erwiinschten Reduktion der Stickoxide zu Stickstoff
auch unerwiinschte Nebenprodukte wie N,O entstehen. Auch kann die direkte Oxidation von

Ammoniak zu Stickstoff oder zu Stickoxiden zu einem Verlust von Reduktionsmittel fuhren.

In jedem Fall stellt mit dem Abgas in die Umwelt gelangender Ammoniak aufgrund dessen
Giftigkeit ein Problem dar, dass durch einen Sperrkatalysator verhindert werden muss. Dies
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ist ein dem SCR-Katalysator nachgeschalteter Oxidationskatalysator, der Uberschiissigen NH3
oxidiert und so Ammoniakschlupf verhindert.

Aufgrund der Komplexitét dieses Systems und der daraus resultierenden Baugrof3e sind SCR-
Katalysatoren bisher in LKW und Bussen, aber nicht serienmal3ig in PKW eingesetzt worden.

2.4 Deaktivierung von Abgaskatalysatoren
Fir den Betrieb eines Katalysators ist neben seiner Aktivitét und Selektivitét vor allem auch

seine Stabilitét von Bedeutung - ein Katalysator muss eine ausreichend hohe Lebensdauer
aufweisen, um wirtschaftlich einsetzbar zu sein. In Europa muss ein Automobilabgaskata-
lysator in der Lage sein, die gesetzlich limitierten Schadstoffe fir eine gefahrene Distanz von
mindestens 80000 km unterhalb deren Grenzwerte zu senken. Chemische oder physikalische
Prozesse, die zur Verschlechterung der Aktivitét des Katalysators fihren werden unter dem
Oberbegriff Deaktivierung zusammengefasst. Man kann diese Prozesse drel Gruppen zu-
ordnen [33]:

thermische Deaktivierung,

chemische Deaktivierung und

mechanische Deaktivierung.

Bel modernen Automobilabgaskatalysatoren tritt die Bedeutung der mechanischen Deaktivie-
rung hinter der chemischen und thermischen Deaktivierung zuriick [33][34]. Die unterschied-
lichen Arten der Deaktivierung haben verschiedene Auswirkungen auf das Umsatz-Tempera-
tur-Verhalten der Reaktion, die im folgenden ndher erlautert werden.

2.4.1 Thermische Deaktivierung

Wird ein Heterogenkatalysator hohen Temperaturen ausgesetzt, kénnen unterschiedliche Me-
chanismen zur Desaktivierung fihren, die von der Art der aktiven Komponente und des Tr&
gers sowie den beteiligten Gasen abhangen. Die aktive Komponente — oft ein hochdisperses
Edelmetall — kann durch hohe Temperaturen unter Verlust von aktiver Oberflache sintern
[35]. Sinterungsprozessen unterliegt auch der Tréger, der dabel an spezifischer Oberflache
und Porenvolumen verliert. Aul3erdem konnen die einzelnen Komponenten des Katalysators
miteinander unerwiinschte Reaktionen eingehen, die dann zu Aktivitétsverlust fuhren.

2.4.1.1 Sintern der katalytisch aktiven Komponente

Welil die aktive Komponente oft ein entscheidender Kostenfaktor bei der Katalysator-
herstellung ist, wird die katalytisch aktive Komponente hochdispers auf ein Tragermaterial
aufgebracht, um eine moglichst hohe Anzahl von aktiven Zentren bei mdglichst geringer
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Katalysatormenge zu erhaten. Mit der Dispersion steigt die nutzbare aktive Oberflache,
sodass bei einer Dispersion von 100% jedes Atom oder Molekil der aktiven Substanz vom
Gasraum aus erreichbar ist. Katalysatoren mit hoher Dispersion sind aul3erst empfindlich und
instabil, da alle hochdispersen Materialien der Tendenz unterliegen, dass das Kristallwachs-
tum in Richtung groferer Kristalle voranschreitet. Insbesondere bel erhGhter Temperatur
wachsen grolere Kristalle auf Kosten von kleineren Kristallen. Die Beweglichkeit der
Kristallite auf der Oberflache des Tragermaterials ist eine Funktion der Temperatur, der ein-
wirkenden Atmosphére und des Partikelradius. Je hdher die Temperatur ist und je kleiner die
Partikel sind, desto grof3er ist die Beweglichkeit. Diese Beweglichkeit kann durch Zugabe von
Promotoren zum Trageroxid eingeschrankt werden, alerdings kann eine starke Wechsel-
wirkung von Tréger und Edelmetall dessen Aktivitdt herabsetzen. Neben der Partikel-
migration spielt die Ostwaldreifung eine Rolle, bei der kleinere Partikel mit h6heren Ober-
flachenenergien leichter einzelne Atome verlieren als grofdere und diese dann an groferen
Partikeln angelagert werden. Temperaturen tiber 600°C bewirken bei unstabilisierten Metallen
durch Partikelmigration und Verschmelzen kleinerer Partikel meist einen Abfall der Disper-
sion auf unter 10%. Auch Sauerstoff und Wasser haben Einfluss auf Transportprozesse, so
findet vermutlich Platintransport unter anderem Uber PtO, in der Gasphase statt. Durch das
Sintern des katalytisch aktiven Materials wird die Anzahl der aktiven Zentren herabgesetzt
und die Anspringkurve in Richtung hoherer Temperatur verschoben.

2.4.1.2 Sintern der Tréageroxide

Als Trager fur die aktiven Komponenten werden hochoberflachige, porose Oxide verwendet,
die in Speicherkatalysatoren auch selbst an den Reaktionen beteiligt sind. Daher beeinflusst
die Porendiffusion im Trageroxid das Reaktionsverhalten des Katalysators. Sinterungs-
prozesse des Trégers verengen die Poren im Oxid zunehmend, sodass eine Reaktion immer
starker in den Bereich der Porendiffusionskontrolle gedrangt wird. Im Extremfall schlief3en
sich die Poren ganz, sodass das katalytisch aktive Material in ihnen der Reaktion vollstandig
entzogen wird. Auch eine Umwandlung von einer Kristallstruktur in eine andere unter Ver-
ringerung der inneren Oberflache kann mit Aktivitatsverlust verbunden sein. So verringert
sich die Oberflache von Aluminiumoxid bel der Umwandlung von g-Al,Os in d-Al,O3 von
ungefahr 150 m?g auf unter 50 m?/g. Man beobachtet bei Einsetzten der Porendiffusions-
hemmung eine Erniedrigung der Aktivierungsenergie, die ein Abflachen der Umsatz-
Temperatur-Kurve bewirkt. Diese Phdnomene lassen sich z.B. durch Messung der BET-Ober-
flache untersuchen, jedoch kann diese Methode vermeintliche Oberflachenénderungen durch
Maskierung nicht von der Anderung der Tragerstruktur unterscheiden. Dem gleichen Problem
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unterliegt auch die Messung der Porengrél3enverteilung, da sich letztere durch Maskierung
verandert. Zuverlassiger ist unter Umstanden die Messung Uber ROntgenbeugung. Hier kann
man direkt die Umwandlung in eine andere Kristallstruktur an den schérfer werdenden Beu-
gungsmustern erkennen. Die Umwandlung in eine andere Kristallstruktur wird am Ende ein
vollkommen anderes Beugungsbild liefern, und damit eine semiquantitative Schétzung der
Kristallgréfien zulassen. Die Trageroxide lassen sich bis zu einem gewissen Grad gegen Sin-
tern stabiliseren indem man sie dotiert. Beispielsweise werden Ceroxide bei Dotierung mit
Silizium oder Zirkonium durch Stabilisierung der Korngrenzen sinterungsbestandiger [9].

2.4.1.3 Metall-Tréager-Wechsalwirkung

Chemische Reaktionen des katalytisch aktiven Materials mit dem Trager konnen eine kataly-
tisch weniger oder sogar inaktive Spezies bilden und damit eine Deaktivierung bewirken. Bei
Sauerstoffiiberschuss und hohen Temperaturen reagiert Rn,O; zum Beispiel mit Al,Os im
Automobilkatalysator nach Gl. 2-11 zu einem inaktiven Produkt:

Rh,0, +Al,O, %% %¥:® Rh,Al O, Gl. 2-11

Da diese Resktion die Aktivitét verringert, wird der Umsatz-Temperatur-Verlauf deutlich fla-
cher und nach hoherer Temperatur verschoben. Man kann das Problem umgehen indem man
andere Tragermaterialien einsetzt. Nicht immer ist das aber ohne weiteres moglich, da die
Trégeroxide zum Beispiel gerade bei Speicherkatalysatoren auch weitere Aufgaben zu
erfullen haben.

2.4.2 Chemische Deaktivierung

Die chemische Deaktivierung von Katalysatoren wird auch as Katalysatorvergiftung be-
zeichnet. Dabel wird der Katalysator durch in ihn gelangte Substanzen chemisch oder physi-
kalisch so veréndert, dass seine Aktivitdt verringert wird. Im Falle eines Automobilabgas-
katalysators kénnen diese Verunreinigungen aus dem Treibstoff, aus dem Schmiermittel oder
aus Motorabrieb stammen. Man unterscheidet zwei verschiedene Arten der Vergiftung, selek-
tive und nicht-selektive Vergiftungen.

2.4.2.1 Selektive Vergiftung

Dies ist ein spezifischer Prozess, bei dem eine Substanz direkt mit einem katalytisch aktiven
Zentrum reagiert und dessen Aktivitat oder Selektivitat herabsetzt [36]. Einige Gifte reagieren
mit dem katalytisch aktiven Metall - z.B. Blei mit Platin - zu inaktiven Legierungen und fih-
ren damit eine permanente, irreversible Deaktivierung herbei. Andere Gifte adsorbieren le-
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diglich an der Metalloberflache und blockieren damit weiteren Zugang zu ihr - die Adsorption
von SO, auf Platin ist so ein Fall. Desorption - und damit Regenerierung des Katalysators -
kann moglicherweise durch Erhitzen oder Waschen des Katalysators oder gunstigstenfalls
durch entfernen des Giftes aus dem Abgasstrom erfolgen. Die Umsatz-Temperatur-Kurve
wird wie beim Sintern der aktiven Komponente zu héheren Temperaturen verschoben. Dies
ist darauf zuriickzufthren, dass weniger katalytisch aktive Plétze zur Verfligung stehen, die
verbleibenden jedoch mit unverminderter Aktivitét die Reaktion katalysieren konnen. Rea-
giert nicht aktive Komponente, sondern der Trager mit einem Gift zu einem neuen Produkt
(z.B. Al;O3 und SO3 zu Alx(SO4)3), dann kdnnen die Poren des Trageroxides blockiert wer-
den. Es erfolgt eine Verschiebung der Umsatz-Temperatur-Kurve zu hoheren Temperaturen
sowie eine Abflachung der Kurve, da die Reaktion hier wieder durch Porendiffusion beein-
flusst wird.

2.4.2.2 Nicht-selektive Vergiftung

Molekile hoher Masse und Aerosole aus dem Abgas kdnnen sich auf der Oberfldche des
Washcoat ablagern, was auch als Maskieren, Verkoken oder Fouling bezeichnet wird [37]. Zu
den haufig auftretenden Ablagerungen zéhlen langkettige Kohlenwasserstoffe, Motorabrieb
ebenso wie Phosphor aus Ol und Al,Os-Stéube. Diese Ablagerungen finden sich auf dem
Washcoat und dem katalytisch aktivem Material gleichermal3en und werden daher als nicht-
selektiv bezeichnet. Die damit einhergehende Blockierung der auf3eren Oberflache fuhrt dazu,
dass die Diffusion an die innere Washcoatoberflache behindert wird. Dies kann auch zur Er-
niedrigung des erreichbaren Umsatzmaximums fuhren. Partikel, die klein genug sind, um in
das Innere der Porenstruktur vorzudringen, verkleinern den Porenquerschnitt und verstérkte
Porendiffusionshemmung kann zusétzlich ein Abflachen des Umsatz-Temperatur-Verlaufs
bewirken.

2.4.3 Mechanische Deaktivierung

Die Gefahr irreversibler Deaktivierung von Katalysatoren durch Erosion ist gegeben, weil
Katalysatoren hohen Gasgeschwindigkeiten und schnellen Temperaturwechseln ausgesetzt
sind. Verlust von aktivem Material war vor allem bei Schittgutkatalysatoren ein Problem,
weil die Vibrationen des Fahrzeugs zu hohem Abrieb der Pellets fihrten. Bei Monolithkataly-
satoren ist dieses Problem deutlich geringer, hier stellen vor allem unterschiedliche ther-
mische Ausdehnungskoeffizienten von Washcoat und Monolith eine Belastung dar. Der Ver-
lust von Washcoat samt katalytisch aktiver Komponente resultiert in einer Verschiebung der
Umsatz-Temperatur-Kurve zu héheren Temperaturen. Dieser Verlust von aktivem Material
hat zu Diskussionen gefiihrt, ob Umweltbelastung durch Katalysatoren bestehe. Tatséchlich
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gibt ein Katalysator einige Nanogramm Platin pro gefahrenem Kilometer an die Umwelt ab
[38]. Dabel handelt es sich fast ausschliefdlich um metallisches an Washcoatfragmente gebun-
denes Edelmetall, das als gesundheitlich unbedenklich gilt.

2.5 Das Shrinking Core M odell

Eine besondere Form der chemischen Deaktivierung kann in Speicherkatalysatoren auftreten.
In solchen Katalysatoren werden Washcoatkomponenten verwendet, deren Zweck die rever-
sible Reaktion mit bestimmten Abgaskomponenten (NOx, SOx) ist. Dabei entstehen feste
Produkte auf der Washcoatoberflache. Im Bereich dieser Produktschicht ist die Diffusion
durch sie hindurch geschwindigkeitsbestimmend. Das Shrinking Core Modell ist eine M6g-
lichkeit diese Bildung von Produktschichten auf der Oberflache von Partikeln im Umsatzver-
halten des Katalysators zu beriicksichtigen. Das Modell ist auch unter den Namen Sharp Inter-
face Modell, Shell Progressive Modell oder Core-Ash Modell bekannt [39][40]. Es beschreibt
das Umsatzverhalten einer Gas/Feststoff-Reaktion, bel der gasformige oder feste Produkte
entstehen kénnen. Wenn gasférmige Produkte entstehen wird der Feststoff bel der Reaktion
abgebaut und ausgetragen, sodass die Feststoffpartikel bei der Reaktion schrumpfen. Entsteht
bei der Reaktion ein festes Produkt, dann bildet sich eine Deckschicht auf dem festen Edukt
aus, die als zunehmend starke Diffusionsbarriere wirkt. Fir die vorliegenden Untersuchungen
an NOx-Speichermaterialien kann nur letztere Variante von Interesse sein, da in diesen Kata-
lysatoren die gasformigen Stickoxide und Schwefeloxide feste Nitrate und Sulfate bilden, die
in den Kornern des Washcoat gebunden werden.

Fur dieses Modell werden mehrere Annahmen gemacht:
die Feststoffpartikel sind sphérisch und weisen einen uniformen Radius ro auf,
die Partikel sind nicht pords,
sie werden von einer fluiden Phase mit konstanter Reaktandkonzentration co umsplilt.
das System ist isotherm,
die chemische Reaktion ist im untersuchten Bereich irreversibel,
die chemische Reaktion lauft ausschliefdlich an der sphérischen Grenzschicht zwischen
festem Produkt und festem Edukt ab,
die Konzentration des gasformigen Eduktesist quasi stationar,
der bel der Reaktion entstehende Feststoff bildet eine feste Produktschicht, die im
Reaktionsverlauf an Dicke zunimmt und ins Korninnere wachst (siehe Abb. 2-6),
die Produktschicht wird al's poros betrachtet,
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Stofflibergang und chemische Reaktion seien schnellere Prozesse a's die Diffusion durch
die Produktschicht, die dadurch geschwindigkeitsbestimmend wird. Abb. 2-7 zeigt die
Position der einzelnen Schichten und den Konzentrationsverlauf des gasférmigen Reak-
tanden.

€= G

t,=0 t,>1t, t,>t,
Abb. 2-6  Schematische Darstellung des Resktionsfortschrittes nach dem Shrinking Core Moddl.

Gasgrenzschicht

Produktschicht
ct reaktionsfahiger
Feststoff
C |
ro g
Abb. 2-7  Schematische Darstellung des Konzentrationsverlaufes des gasformigen Reaktanden am Partikel
beim Shrinking Core Modd.

Die folgende kurze Betrachtung des Modells bezieht sich auf die allgemeine Gas/Feststoff-
Reaktion:

nlAﬂ(g) +n2A2(s) ® nsAs(s) Gl. 2-12

WEell die Diffusion durch die porése Produktschicht der geschwindigkeitsbestimmende Schritt
ist, stellt sich ein stationérer Zustand ein bei dem die Diffusionsgeschwindigkeit und die Re-
aktionsgeschwindigkeit gleich sind (Gl. 2-13).
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Deﬁdco_ 1 a8ln 0o

Gl. 2-13
! dr, 4pr0 gdt ]

Durch die Diffusionslimitierung geht die Konzentration des gasférmigen Eduktes bis zur Re-
aktionsfront gegen Null. Durch Integration tGber r geht Gl. 2-13 tber in:

-1 -1
r-r,

dn, =- Gl. 2-14
Unter Berticksichtigung der Stochiometrie der Reaktion sowie der molaren Dichte der Pro-
duktschicht ergibt sich:

n 2 _ 4pD; G,
—1r4pr dr =- ﬁdt Gl. 2-15

n, r 0

Durch Integration von Gl. 2-15 tber r und t erhdt man:

t—n—x;—xro%:l —T +2 Gl.2-16
n, 6D, gro 2 H

Unter der Annahme, die Partikel seien sphérisch, ergibt sich der Umsatz zur Zeit t aus dem
Gesamtvolumen der Partikel und dem Feststoffvolumen, das zur Zeit t noch nicht umgesetzt

ist zu:

3

5
X =1- & 2 Gl. 217

oy
Damit |&sst sich das Shrinking Core Modell in Form von Gl. 2-18 darstellen.

n r
t= 1><—><r x{1- 3(1- X)¥3+2(1- X Gl. 2-18
. g, 0 L 3 X721 )]
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3 Analytische Verfahren

3.1 Pulverreaktor

Der verwendete Pulverreaktor ist ein Multifunktionsgerét der Firma Advanced Scientific De-
signs, Incorporated. Die Komponenten des Gerétes umfassen eine durchflussreglergesteuerte
Gasmischanlage, ein Vakuumsystem, Ofen und Ofensteuerung sowie Analytik. Zu letzterer
gehdren Warmeleitfahigkeitsdetektoren, ein Quadrupol-Massenspektrometer und eine
Thermowaage.
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Abb. 3-1  Schematische Darstellung des Aufbaus des Pulverreaktors [41].

Messdaten-
erfassung

3.1.1 Durchflussreaktoren

Fur Untersuchungen und definierte Alterungen an Pulverschittungen stehen Durchfluss-
reaktoren verschiedener Grof3e aus Quarzglas und Edelstahl zur Verfigung, die am Pulver-
reaktor eingesetzt werden konnen.

Abb. 3-2  Durchflussreaktor mit einem Auflendurchmesser von 12 mm flr Reaktionen an gasdurchspiilten
Pulverschiittungen.
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In dieser Arbeit wurden Reaktoren aus Quarzglas mit einem AufRendurchmesser von 12 mm
und 17 mm verwendet. Die Pulver werden in den Reaktor auf eine Quarzfritte gegeben und
die Pulverschittung als Festbett von oben von dem eingestellten Gas durchstrémt. Der
Reaktor kann mit einer flexiblen Temperatursteuerung bis 1200°C aufgeheizt oder durch
elektronisch geregelte Dosierung von flissigem Stickstoff bis —196°C abgekiihlt werden. Das
austretende Gas kann mit einem Massenspektrometer und Wéarmeleitfahigkeitsdetektoren
analysiert werden.

3.1.2 Thermogravimetrische Analytik

Bel der thermogravimetrischen Analytik wird die Massenanderung einer Probe bei thermi-
scher Behandlung verfolgt. Eine solche Apparatur besteht aus einer empfindlichen Analysen-
waage, einem Ofen, einer Gasmischeinheit und einem Steuerungs- und Aufzeichnungsgeréat
[45]. Dazu wird die Probe auf einer empfindlichen Waage plaziert und in einer definierten
Atmosphére aufgeheizt. Mdoglich sind temperaturabhéngige Untersuchungen in  einer
Temperaturrampe oder zeitabhéangige Untersuchungen unter isothermen Bedingungen. Die
Atmosphére kann inert oder reaktiv sein und gegebenenfalls wéhrend des Experiments aus-
getauscht werden.

Die verwendete Mikrowaage basiert auf dem Gerdt D200 der Firma Thermo Cahn, sie hat
einen maximalen Wégebereich von + 150 mg und eine maximae Einwaage von 1.5g. Die
Genauigkeit ist mit 0.1 Mikrogramm angegeben. Die Mikrowaage ist als Balkenwaage
konstruiert, sodass die Wagung gegen eine Referenzmasse durchgefihrt wird. Die Aus
lenkung des Wagebalkens wird von einer Photodiode registriert und die benétigte Spannung
um den Wégebaken im Gleichgewicht zu halten wird als Indikator fir die Wagung aus-
gewertet. Eine angelegte Spannung von ca. 48.5 mV entspricht einer Massendifferenz von
einem Milligramm. Die Mechanik der Waage ist ein einem gasdichten Gehduse unterge-
bracht, an dem die Kammern fir Probe und Referenzmasse gasdicht verschraubt werden.

Die bendtigten Gase kénnen durch drei verschieden positionierte Einléasse zu- und abgefiihrt
werden: am unteren Reaktorende, am oberen Reaktorende und durch die Kuppel mit der Mik-
rowaage. Bei letzterer Mdglichkeit ist man auf nicht-korrosive Gase beschrankt und dieser
Einlass ist aufgrund der langen Verweilzeit in der Kuppel fur einen schnellen Gaswechsel
ungeeignet. Wahrend der Messungen wird das Gehause mit der Wagemechanik von Stickstoff
bzw. Argon durchspilt, um die Wégemechanik von korrosiven Gasen zu schiitzen. Dieses

Schutzgas tritt von oben in die Probekammer ein und erflillt hier die Funktion eines Tréger-
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gases, das das am oberen Gasanschluss zugefiihrte Messgas verdinnt. Die Gasstréme und
Konzentrationen werden Uber die Durchflussregler des Pulverreaktors eingestellt.

Die Probekammer besteht aus einem 40 cm langen Quarzrohr mit einem Innendurchmesser
von 2.2 cm mit Anschliissen zur Gaseinleitung und -ableitung. Die Temperatur in der Probe-
kammer kann mit einem elektrischen Ofen auf maximal 1200°C erhéht werden. Die Probe

wird an einem diinnen Konstantandraht von oben in die Probekammer gehangt.

- .
Reaktionsgas — — Q < Tragergas

ST

14.5 cm Referenzmasse

Probe gy S———

Thermoelemente

Abzug «——

N
—
2.2cm

Abb. 3-3  Strémungsweg in der Thermowaage bei der Sulfatierung. Das Sauerstoff/Stickstoffgemisch wird as
Schutzgas fir die Mikrowaage und a's Trégergas fir das seitlich eindosierte SO, verwendet.

Esist mit der verwendeten Thermowaage apparativ nicht moglich, SO, ohne Verzogerung als
Konzentrationssprung in den Trégergasstrom einzuleiten. Dadurch wird die gewtinschte Kon-
zentration erst nach einer Durchmischungsphase von einigen Minuten erreicht. Fur die meis-
ten Experimente wurde ein Gasfluss von 50 ml-min™ eingestellt. Bei einem Innendurchmesser
des TG-Probenraumes von 2.2 cm ergeben sich aso Strdmungsgeschwindigkeiten von
13.15 cmrmin™(2.19-10° m-s™) bei 25°C und 38.52 cm'min™ (6.42:10° m-s™) bei 600°C. Die
fur diese Stromungsgeschwindigkeiten berechneten Reynoldszahlen sind sehr klein, sodass
das Vorliegen einer laminaren Stromung angenommen werden kann. Fir die Berechnung
wurden die physikalischen Konstanten vom Luft verwendet [41]. Bei Vorliegen einer lamina-
ren Stromung und einer Distanz zwischen SO,-Einlass und Probe von 14.5 cm, gibt es eine
Totzeit von 1.1 min nach der die ersten SO,-haltigen Volumenelemente die Probe erreichen.
Gemal3 dem Verwellzeitverhaten in laminar durchstromten Rohren wird auf Hohe der Probe
nach 4.9 min 95% der eingestellten Konzentration erreicht. Tatséchlich ist anzunehmen, dass
diese Zeit noch langer ist, da nicht von einer optimalen Durchmischung am Einlass fir das

Reaktionsgas ausgegangen werden kann.
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Die Messgrof3e bei der Thermogravimetrie ist die von einer Reaktion verursachte Massen-
anderung. Diese Methode eignet sich daher gut fur die Verfolgung von Reaktionen bel denen
ein gasformiger Reaktand zur Bildung eines festen Produktes fuhrt. Gegen die Reaktionszeit
aufgetragen wird durch die Massendnderung eine anschauliche Kurve fir den Verlauf der Re-
aktion erhalten (Abb. 3-4). Solche Kurven erlauben eine einfache Kontrolle des Experiments

und erste Riickschltisse auf den Reaktionsablauf.
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Abb. 3-4  Thermogravimetrisch bestimmte Massenanderung von CeO,/Pt mit 9.7 m?-g* BET-Oberfléche bei
600°C in 5000 ppm und 10% Sauerstoff in Stickstoff. Dargestellt als absolute Masse.
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Abb.3-5 Thermogravimetrisch bestimmte Massenanderung von CeO,/Pt mit 9.7 m?-g* BET-Oberfléche bei
600°C in 5000 ppm und 10% Sauerstoff in Stickstoff. Dargestellt als relative Masse, bezogen auf

die Masse vor der Adsorption.

Da die Anfangsmassen der Proben, durch Herstellungstoleranzen bedingt voneinander
abweichen konnen, sind direkte Vergleiche der Experimente anhand der Auftragung von
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absoluten Massen nicht mdglich. Stattdessen konnen fir Vergleiche relative Massen-
anderungen berechnet und gegen die Zeit aufgetragen werden (Abb. 3-5).

Fur die weitergehende Betrachtung ist es sinnvoll die Stoffmengenénderungen der Edukte und
Produkte sowie den Reaktionsfortschritt zu betrachten. Diese lassen sich aus der Massen-
anderung bel der Sulfatierung unter der Annahme berechnen, dass ein bestimmtes Edukt zu
einem bestimmten Produkt reagiert. Zum Zweck der folgenden Erléuterung werden drei ver-
schiedene Reaktionsgleichungen gemal Gl. 3-1 bis Gl. 3-3 postuliert:

Ceoz +Oz +2802 Ha® Ce(SO4)2 Gl. 3-1
Ceoz +% Oz +%Soz Ha® %Cez(so4)3 Gl. 3-2
CeO, +3 0, +S0, %:® CeO(SO,) Gl. 3-3

Die Masse der Probe zu einer beliebigen Zeit t, m', ergibt sich aus der Summe der Massen

von Edukt und Produkt. Nur diese Summe ist aus der Messung direkt zuganglich.
m =m +m Gl. 3-4

Definiert man Massenanderungen von Edukt und Produkt als Dm. und Dm, ergibt sich mit

der Anfangsmasse m°:

m' =m° +Dm_ +Dm, . Gl.3-5
Mit den molaren Massen von Edukt und Produkt, M. und M, ergibt sich:

m' =m’ + Dn. xM_ +Dn, xXM_,. Gl.3-6

Unter Beriicksichtigung der Stéchiometrie der Reaktion erhdt man aus Gl. 3-7:

n
IJ‘]p =- _PME Gl. 3-7
nE
n
m' - m° =Dn. XM - —2>Dn. XM,
n
: 5 Gl.38
n 8
:DnEg e-— Mz
Ne (%]

Nach Dn_ aufgelOst ergibt sich:
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Ne ' Gl.3-9

Mg - —>xM
EnEP

Die Stoffmengen von Edukt und Produkt lassen sich nun zu jeder beliebigen Zeit einfach

berechnen.
ng =ng +Dn. Gl. 3-10
U =Dn, =- "® xpn
np - p— " n_ E Gl. 3-11

E

Der angenommene Resaktionsfortschritt ergibt sich nach:
X=1-—. Gl. 312

In Abb. 3-6 sind die Kurven dargestellt die sich nach Gl. 3-11 und Gl. 3-12 fir die drei
willkirlich postulierten Produkte Ce(SO4)2, Cex(SO4)3 und CeOSO, ergeben.

N
w© ]
g ] 0 Ce0; -> Ce(S0y).
o 06 27 s CeO, -> Ceg(SO4)3
. % o) Ce02 -> CeO(SO4) /O/O/Q/O/OM/.
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Abb. 3-6  Berechnung angenommener Reaktionsfortschritte bei der Sulfatierung von CeO,/Pt mit kleiner
BET-Oberfléche bei 600°C in 5000 ppm SO,. Die Umsétze wurden unter der Annahme, dass nur ein
bestimmtes Produkt gebildet wird, aus der eingesetzten Stoffmenge und den gemessenen Massen-
anderungen bei der Reaktion berechnet.
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3.2 KorngrofRenbestimmung von Suspensionen

Bel Heterogenkatalysatoren, wie den hier vorliegenden, ist die Korngrof3e des getragerten
Materials (Washcoat) ein wichtiger Einflussfaktor, sowohl im Betrieb des Katalysators as
auch bel dessen Herstellung. Die Messung der Korngréfie der verwendeten Suspensionen ist
daher ein wichtiger Kontrollschritt bei der Herstellung und Aufbringung des Washcoats.

Die Korngrof3enmessungen wurden mit einem MasterSizer MS 20 von Malvern Instruments
Ltd. durchgefuhrt. Das Partikelmessgerét funktioniert nach dem Prinzip der Laserlichtstreu-
ung. Bei der verwendeten optischen Konfiguration reicht der Messbereich bel einer Genauig-
keit von £ 2% bis zu Korngrof3en von 0.1 pm herab. Dabei wird das Licht eines schwachen
Helium-Neon-Lasers auf eine dinne Kivette gestrahlt, die von der zu messenden Suspension
durchstromt wird, sodass es an deren Partikeln gestreut wird. Eine Linse bildet das aus dem
Streulicht resultierende Beugungsmuster auf einen Detektor aus 31 konzentrischen Kreisseg-
menten ab, der es in elektrische Signale umwandelt [43]. Die Beugungsmuster werden rech-
nergesteuert ausgewertet und als Partikelgrofzenverteilung ausgegeben. Fur den Vergleich der
Partikelgrofen von Washcoats wird meist der Median der Partikelgrofenverteilung verwen-
det. Die Hélfte aler Partikel sind kleiner a's diese Partikelgrofie. Manchmal werden zusétzlich
die 10% und 90%-Werte fir Vergleiche verwendet.

3.3 Bestimmung der Edelmetalldispersion

Die Chemisorption von Sondenmolekilen ist eine hdufig angewandte Methode zur Bestim-
mung der Grofie von Edelmetalloberflachen auf Tragerkatalysatoren. Dabel werden meist
kleine Molekile, wie Hp, CO oder O, as sogenannte Sondenmolekille eingesetzt, die auf den
Edelmetalloberfl&chen adsorbiert werden. Bel hinreichend hoher Temperatur geschieht das in
einer monomolekularen Schicht, sodass man bel bekannter Querschnittsflache des Sonden-
molekils oder des adsorbierenden Edelmetallatoms die zugéngliche Edelmetalloberflache
ermitteln kann. Bei bekannter StGchiometrie von Adsorbens und Adsorbat kann aus der
adsorbierten Gasmenge auf die Anzahl der frei zuganglichen Edelmetallatome rickge-
schlossen werden. Ublicherweise wird fiir die Chemisorption von CO auf Platin von einem
Verhdtnis von einem Sondenmolekil pro Platinatom ausgegangen. Apparativ ist eine Chemi-
sorptionsmessung als volumetrische oder gepulste Adsorption ebenso wie eine Wasser-
stoff/Sauerstofftitration oder temperaturprogrammierte Desorption moéglich. In dieser Arbeit
wurde die Pulschemisorption mit CO als Sondenmolekil fir die Chemisorptionsmessungen
verwendet. Die Proben wurden zunéchst im Stickstoffstrom auf 200°C aufgeheizt und fir eine
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Dauer von 15 Minuten bei 200°C mit Wasserstoff reduziert. Anschief3end wurden die Proben
im Stickstoffstrom wieder auf Raumtemperatur abgekuhlt.

Die Messung der CO-Aufnahme erfolgt bei Raumtemperatur im Stickstoffstrom, in den 20
Sekunden dauernde Rechteckspulse eines Gemisches von 4% CO in Stickstoff im Abstand
einiger Minuten Uber die Probe geleitet werden. Das ausstromende Gas wird mittels eines
Infrarotanalysators der Firma Emerson (BINOS) auf CO analysiert und die Signale mittels
eines Integrators aufgezeichnet. Es werden CO-Pulse auf die Probe gegeben, bis keine weitere
Chemisorption stattfindet und die gemessenen Signale der zudosierten CO-Menge entspre-
chen. Aus der Integration der aufgezeichneten Peaks geht das nicht adsorbierte Kohlen-
monoxidvolumen hervor. Durch Subtraktion des insgesamt dosierten Kohlenmonoxid-
volumens ergibt sich das Volumen des chemisorbierten Kohlenmonoxids, Vco. Unter der
Annahme, dass pro Platinatom, das an der Partikeloberflache frel zuganglich ist, ein CO-

Molekll adsorbiert ergibt sich die spezifische Platinoberfléche zu Ap: und die Dispersion zu

V
A, =, N, Gl.3-13
VMoI
V. éx, U
X
— Yco Xa Pt i X100 Gl. 3-14

Pt
VMoI e Pt 0

Das direkteste Messverfahren zur Bestimmung von Partikelgrof3en ist sicherlich Die Trans
missionselektronenmikroskopie (TEM). Voraussetzung ist, dass das Material ausreichend
durchlassig fur Elektronenstrahlung ist und ein ausreichender Kontrast zwischen dem Edel-
metall und dem umgebenden Material besteht. Dann kann man auf den TEM-Aufnahmen die
eingebetteten Platinpartikel sehen und ausmessen. Das Ausmessen der Partikel kann manuell
erfolgen, ist aber flr gréf3ere Messreihen wenig praktikabel. Fur diesem Fall kann man auf
kommerzielle Software zurtickgreifen, die Partikel halbautomatisch erfasst und vermisst.

Ein Vorteil, den kein anderes Verfahren zur Bestimmung der Edelmetalldispersion bietet ist,
dass man aus den TEM-Bildern nicht nur einen mittleren Partikeldurchmesser erhélt sondern
eine Partikelgrofzenverteilung. Der Nachteil dieses Verfahrens besteht darin, dass Partikel nur
dann erkannt werden kdnnen, wenn sie ausreichend grof3 sind um vom Elektronenmikroskop
abgebildet zu werden. Das kann zu einer Gewichtung zugunsten der gréf3eren Partikel fihren.
Ein Schwachpunkt des Verfahrens ist auch, dass man fir eine statistisch korrekte Partikel-
grolkenverteilung eine grofRe Anzahl von Partikeln vermessen muss und daher eine grofe
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Anzahl von TEM-Aufnahmen bendtigt. Aus dem Mittelwert der gemessenen Partikelgrofen
kann man nach GlI. 3-15 auf die Dispersion zuriickrechnen.

_ 6V, 1 109812
Cxa, Dy D,

Gl. 3-15

3.4 Bestimmung der Grof3e der BET-Oberflachen und der Porenvolumina

Die spezifischen Oberflachen der verwendeten Materialien wurden mittels Stickstoffphysi-
sorption nach Brunauer, Emmett und Teller bestimmt [44]. Die Messungen wurden an ver-
schiedenen Apparaturen durchgefihrt. Einige der Messungen wurden habautomatisch am
Pulverreaktor durchgefihrt, die meisten sind aber an automatisch arbeitenden Gerdten der
Firma Micromeretics durchgefihrt worden.

Die Probenvorbehandlung unterscheidet sich je nach eingesetztem Messverfahren, beginnt
aber in jedem Fall mit 15 h Trocknen der Probe im Trockenschrank bei 105°C. Die fur die
Auswertung bendtigte Masse ergab sich immer aus der Rickwagung der Probe nach Trock-

nung und Spulen bzw. Entgasen.

Fur schnelle, einfache Bestimmungen der BET-Oberflache eines Materials wurden zwei ver-
schiedene Gerétetypen, Areameter und Tristar, von Micromeretics eingesetzt. Beim Area
meter wurde die Probe vor der Messung fur 20 Minuten mit Stickstoff bei 150°C gesplilt. Die
Messung erfolgte al's Einpunktmessung nach DIN 66132. Beim Tristar wurden die Proben fur
20 Minuten bei 150°C evakuiert und die Messung erfolgte als Dreipunktmessung nach
DIN 66131.

Fir genauere Messungen der BET-Oberflache wurde das Gerdt ASAP 2400 von Micro-
meretics verwendet. Die Probenvorbereitung wurde durch Entgasen bei 200°C fiir eine Dauer
von einer Stunde abgeschlossen und die Messung erfolgte als Siebenpunktmessung nach
DIN 66131.

Die Porenvolumina und Porenradienverteilungen von Mikro- und Mesoporen wurden eben-
falls mit dem Gerdt ASAP 2400 bestimmt. Die Probenvorbehandlung war die gleiche wie bei
den oben beschriebenen Mehrpunktmessungen, es wurden jedoch 75 Messpunkte Uber die
gesamte Adsorptionsisotherme aufgenommen, um die Porenvolumina berechnen zu kdnnen.
Bel einer Porenvolumenbestimmung wurde immer auch die BET-Oberflache bestimmt. Die
Makroporenverteilung wurde durch Quecksilberintrusion mit einem Gerét des Typs Autopore
[1 9220 von Micromeretics bestimmt. Die Proben wurden bei Raumtemperatur in einem
programmgesteuerten Ablauf schrittweise entgast und nach DIN 66133 untersucht.
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3.5 Rontgenphotoelektronenspektroskopie

Die Rontgenphotoel ektronenspektroskopie (XPS, ESCA) ist die am haufigsten eingesetzte Art
der Elektronenspektroskopie. Sie beruht auf der Verwendung monochromatischer Rontgen-
strahlung. Mit der Ausnahme von Wasserstoff und Helium ist die XPS sehr gut zur Identifi-
kation aller Elemente, ihrer Oxidationsstufen und des Bindungstyps geeignet [45].

Bel der XPS schlagt Rontgenstrahlung der Energie h-n ein Rumpfelektron heraus, das die
Energie Exn hat. Nach Gl. 3-16 kann aus der kinetischen Energie die Bindungsenergie
berechnet werden, dabei ist w die Austrittsarbeit.

E,=hn-E -w Gl.3-16

Bel nicht-leitenden Proben muss aulRerdem ein Korrekturfaktor fir die elektrostatische Aufla-
dung der Proben ermittelt oder die Aufladung bei der Messung kompensiert werden. Die frei-
gesetzten Elektronen unterschiedlicher Energie werden in einem elektrischen Feld im
Energieanalysator so aufgetrennt, dass die Elektronen nach Energie sortiert vom Detektor

erfasst werden kdnnen.

Die XPS-Messungen wurden an einem Micro Area XPS Gerdt, MAX 100 (Leybold AG),
durchgefiihrt, das as Rontgenquelle eine Magnesium Ka/Aluminium K, Doppelanoden-
rontgenrohre des Typs XR 30 verwendet. Fur die in dieser Arbeit durchgefiihrten Messungen
wurde nur die Magnesium K,-Strahlung benutzt. Der Energieanalysator war ein ESCA-
AUGER-Analysator vom Typ EA 200 (Leybold). Die Spektrometerkalibrierung bezieht sich
auf das Au 4f7, Photoelektronensignal bei 84.700 eV. Die Rontgenquelle wurde mit 20 mA
Anodenstrom betrieben, entsprechend etwa 200 W Rontgenleistung. Die Rontgenstrahlung ist
defokussiert und ist nicht monochromatisch. Aufladungskompensation erfolgt durch ther-
misch und optisch von der Probe isolierte Glihemission. Die Sekundérelektronen aus dem
Aluminiumfenster der Rontgenrthre tragen ebenfalls zur Aufladungskompensation bei. Das
Vakuum der Probenkammer betragt 10° mbar bis 10™° mbar.

Die Proben kdnnen ohne Vorbehandlung, wie mahlen oder bedampfen, analysiert werden,
sodass préparationsbedingte Veranderungen an den Proben ausgeschlossen sind. Die Aus-
wertung erfolgte mit DS 100 (Auswertesoftware der Leybold AG). Die schwachen durch Kp-
Strahlung verursachten Satelliten wurden durch Satellitensubtraktion entfernt und die Spekt-
ren wurden durch einen Polynomfit gegléttet. Fir die quantitative Auswertung wurde eine
sigmoidale Untergrundsubtraktion nach Shirley [46][47] durchgefihrt und es wird eine Kor-
rektur Uber elementspezifische Empfindlichkeitsfaktoren der einzelnen Ubergéange fir die
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vorliegende Situation durchgefiihrt. Die Empfindlichkeitsfaktoren sind empirisch fir dieses
Spektrometer ermittelt worden. Mit diesen Korrekturen wird eine Angabe der Stoffmengen in
Atom% erhalten.

Weil Elektronen eine kurze mittlere frele Weglange im Festkorper haben, kénnen nur
Elektronen der obersten 2 bis 5 nm tiefen Schicht die Probe verlassen, sodass die Informati-
onstiefe der XPS auf diese oberste Schicht begrenzt ist [45]. Dieses Verfahren erfasst daher
nur Schichten von wenigen Atomlagen Dicke. Well sich die Oberfl&chenkonzentration haufig
von der Konzentration im Inneren des Materials unterscheidet, ist ein quantitativer Vergleich

mit Integralmessungen, bei denen das gesamte Material untersucht wird, nicht méglich.

Durch schichtweises Abtragen der Oberflache und Analyse der jeweils neu entstandenen
Oberflache mittels XPS, lassen sich auf diese Weise Tiefenprofile erstellen. Das Abtragen der
Schichten geschieht durch Erosion (, Sputtern®) mit einem Ar*-lonenstrahl. Dafur wird eine
lonenquelle des Typs IQ 12/38 von Leybold verwendet, die einen Ar*-lonenstrahl mit einer
Energie von 5keV erzeugt. Die lonenquelle erzeugt wéahrend des Sputterns eine Argon-
atmosphére von 2.3-107 mbar in der Messkammer. Die vom lonenstrahl erfasste Flache be-
trug bei den vorliegenden Messungen 6 mm-6 mm. Um den Ar*-lonenstrahl gezielt fokussie-
ren zu kdnnen, wurde die elektrostatische Aufladung der Probe wéhrend des onenbeschusses
kontinuierlich durch Glihemission kompensiert. Die Dauer der Erosion und die Primérionen-
stromdichte des Ar*-Strahls wurde, wie in Tabelle 3-1 dargestellt, programmgesteuert zwi-
schen 1 mA und 10 mA variiert. Dabel wurde oberflachennah mit geringer Erosionsleistung
und Uber kiirzere Zeitrdume erodiert, um moglichst empfindlich Konzentrationsanderungen an
der Oberflache erfassen zu kdnnen, die erfahrungsgemaid viel grof3er sein konnen als im

Probeninneren.
Zyklus | Erosionszeit [min] | Stromstérke [mA] | Energie [keV]
1-3 1 1 5
4-6 1 3 5
7-9 1 10 5
10-12 3 10 5
13-15 10 10 5
16-95 30 10 5

Tabelle 3-1 Erosionsparameter, die fir die Erstellung der Tiefenprofile verwendet wurden. Es wurden bis zu 95
Schichten Uber einen Zeitraum von insgesamt 40.8 h erodiert.

Durch die Variation der Stromstarke bel der Erosion der ersten sechs Schichten ist die Eros-

onstiefe nicht linear von der Zeit abhéngig. Das Messgerét gibt nur die Gesamtmesszeit inklu-
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sive Messdauer fur die Spektren an, nicht die reine Erosionsdauer. Aul3erdem ist die
Erosionstiefe von der Harte und Feinstruktur des Materials sowie der Art der chemischen
Bindung abhangig. Dadurch wird es unmdglich quantitative Angaben Uber die Tiefe der Ero-

sion zu machen.

3.6 Rasterelektronenmikroskopie

Ein Rasterelektronenmikroskop (REM) tastet die Oberflache einer Probe mit einem diinnen
Elektronenstrahl zeilenweise ab. Bel der Interaktion der Primérelektronen mit der Probe wer-
den Elektronen riickgestreut, es entstehen Sekundarelektronen und die charakteristische Ront-
genstrahlung. Diese Signale werden mit verschiedenen Detektoren analysiert. Im Gegensatz
zum TEM entsteht im REM kein reales Bild. Erst bei der Auswertung der gemessenen Sig-
nale werden Abbildungen erstellt, die je nach verwendetem Detektor und Messverfahren

unterschiedliche Aspekte einer Probe darstellen.

Materialkontrastbilder entstehen bei der Analyse der riickgestreuten Elektronen. Je geringer
die Dichte eines Materials ist, desto tiefer dringen die Elektronen in das Material ein und
desto weniger treten wieder aus der Probe aus. Dadurch erscheinen weniger dichte Materia-
lien auf Materialkontrastbildern dunkler as dichtere Materialien. Das resultierende Grau-

stufenbild gibt also eine Dichteverteilung des untersuchten Ausschnittes an.

Die niederenergetischen Sekundérelektronen (ca. 50 eV) entstehen im gesamten Wechselwir-
kungsvolumen. Da sie aber im Festkorper eine kurze freie Weglange haben, kénnen sie nur
aus den obersten 2 bis 5 nm der Oberflache austreten. Dadurch sind sie gut geeignet Ober-
flachenstrukturen darzustellen. Normalerweise werden alle emittierten Sekundérelektronen
durch eine Saugspannung zum Detektor gezogen, wenn diese jedoch ausgeschaltet wird, er-
reichen ihn nur solche Sekundérelektronen, die in seine Richtung abgestrahlt werden. Well
der Detektor seitlich angebracht ist, wird dadurch eine dreidimensionale Erscheinung der Bil-

der moglich.

Die austretende charakteristische Rontgenstrahlung kann mit einem Detektor hinsichtlich
ihrer Energie bzw. Wellenlénge untersucht werden. Durch eine solche Mikrobereichanalyse
kann man die Zusammensetzung in einem ausgewahlten Bereich der Probe bestimmen oder
auch ein ortsaufgelostes Elementmapping durch zeillenweises Abtasten eines Bereiches
erstellen. Die Auflésung eines solchen Mappings wird dabei im wesentlichen durch zwel
Faktoren begrenzt. Zum Einen tritt die charakteristische Rontgenstrahlung aus dem gesamten
Wechselwirkungsvolumen aus und zum Anderen wird der Elektronenstrahl um so schwécher
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je feiner er wird, sodass dann weniger Rontgenquanten freigesetzt werden und die nétige
Analysenzeit steigt.

Primarelektronenstrahl

d
. \ / 1 nm Auger Elektronen

5-50 nm .
- Sekundarelektronen
I
T Charakteristische
J Rontgenstrahlung

.|

Sekundare Fluoreszenz

)l Rontgenstrahlung:
v Kontinuum

— RE-Auflosung [+

—| Rontgenstrahlung |«
Auflésung

Abb. 3-7  Eindringtiefe der Primérelektronen und Austrittstiefe der verschiedenen Signale im REM.

Das verwendete Gerét ist ein JEOL 6400, das als Elektronenquelle eine konventionelle Wolf-
ram-Haarnadel-K athode verwendet. Es kdnnen Beschleunigungsspannungen zwischen 1 kV
und 40 kV angelegt werden, fur die durchgefiihrten Untersuchungen wurde eine Beschleuni-
gungsspannung von 20 kV verwendet. Es gibt Detektoren fur Sekundérelektronen, fur rick-
gestreute Elektronen und fur die energiedispersive Messung von Rontgenstrahlung (EDX).
Das Vakuum in der Probenkammer betrégt ca. 10° mbar.

Die Proben miissen fur die Messung elektrisch leitféhig sein und werden daher mit einer din-
nen Graphit oder Gold/Palladium-Schicht bedampft. Fur die topografischen Bilder ist keine
weitere Vorbehandlung der Proben nétig. Fir Bilder von Probenquerschnitten werden die
Proben in Epoxidharz (EPO-THIN) eingebettet und unter Vakuum entgast. Diese Epoxid-
harzblécke werden dann geschnitten und die Schnittfléche poliert und mit einer
Palladium/Gold-L egierung bedampft.

3.7 In-situ FTIR-Spektroskopie
Fur die in-situ Spektroskopie wurde eine Messzelle verwendet wie in Abb. 3-8 dargestellt.
Die Probe wird in die Messzelle in Form einer diinnen freitragenden Tablette (, Wafer*) ein-

gebracht, in der sie von Infrarotstrahlung durchstrahlt wird.
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Abb. 3-8  Schematische Darstellung einer Gas- Zelle zur in-situ-Messung von Infrarotspektren [48].

Die Messzelle besteht im wesentlichen aus einem Quarzglasrohr, das bis 450°C beheizbar ist
und dessen Enden mit wassergekihlten Kalziumfluorid-Fenstern verschlossen sind. Die Pro-
bentemperatur wird durch ein probennahes Thermoelement ermittelt. Uber Gaseinlass und
Gasaudlass kann die Zelle von nahezu beliebigen Gasmischungen durchspilt und auch eva
kuiert werden. Es besteht die Moglichkeit durch Séttiger Dampfe in die Gase einzubringen.

3.8 Elementaranalytik

Fur die Elementaranalytik wurden chemische und physikalische Verfahren eingesetzt. VVor der
Analyse von Washcoats wurde zunédchst der Glihverlust der Substanz bestimmt, dafir wur-
den 59 in einer Doppelmessung 16 h lang bel 1000°C gegliht. Drel mal 0.5 g dieser geglih-
ten Proben wurden fir einen Aufschluss verwendet. Die mit Wasser benetzten Proben wurden
mit gleichen Anteilen Perchlorsaure und Flusssdure versetzt und Uber Nacht bis zur Trockene
eingedampft. Der Ruckstand wurde mit Konigswasser aufgenommen und mit Wasser auf 100
ml verdunnt. Diese Losung wird auf die meisten Elemente standardméllig mit einem ICP-
OES (Optima 3300 DV, Fa. Perkin EImer) untersucht. Abhéngig von der Kalibrierung wird
eine Genauigkeit von 1-2% oder 5% erreicht, die genaueren Kalibrierungen erfolgen in der
Regel nur fir die Edelmetallanalysen. Eine Ausnahme stellen die Analysen auf Schwefel dar -
sie werden mit einem HR-ICP-MS (Axiom, Fa. Thermo) durchgefiihrt.
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In dieser Arbeit wurde fir die Schwefelanalytik normalerweise ein CS-244 der Firma LECO
verwendet, das fur die quantitative Analyse von Schwefelgehalten zwischen 0.01% und 20%
geeignet ist. Bel Proben mit geringen Schwefelgehalten bis 1000 ppm wird 1 g Einwaage be-
notigt, bei hoheren Schwefelgehalten genliigen 0.5 g. Das zu untersuchende Material sollte
pulverformig vorliegen. Es wird in einen keramischen Einwegtiegel auf 1 mg genau eingewo-
gen und mit 0.7 g Eisenspanen und 1 g Spanen einer Wolfram/Nickel-Legierung bedeckt.
Dieses Gemisch wird im Sauerstoffstrom (4 [/min, 99.99%) in einem HF-Induktionsofen auf
1800 bis 2000°C erhitzt. Dabei schmilzt die Probe vollstandig und der enthaltene Schwefel
reagiert zu SO,. Das entstandene SO, wird mit einem Emerson Infrarotanalysator (BINOS)
erfasst. Die Auswertung und Berechnung des Schwefelgehaltes erfolgt automatisch. Die Ka-
libration des Gerétes erfolgt durch Referenzsubstanzen mit einem Schwefelgehalt, der dem in
der Probe erwarteten dhnlich ist. Die Genauigkeit der Analyse wird vom Hersteller mit £3%

angegeben.

Weitere semiquantitative Analysen an Eduken und einigen Produkten wurden mittels Ront-
genfluoreszenzanalysen durchgefiihrt. Die pulverformigen Proben werden dafir zusammen
mit einem Hilfsmittel (Borsdure oder Wachs) zu Tabletten gepresst, die in einem Gerét des
Typs PW 2404 der Firma Philips untersucht wurden.

3.9 Messungen an der Modellgas-Testanlage

Die Modellgas-Testanlage ist ausgelegt um Aktivitdtsmessungen und Alterungen an Kataly-
satorbohrkernen mit 2.54 cm (1") Durchmesser und bis zu 15.24 cm (6") Lange durchzuftih-
ren. Die Anlage lasst sich im wesentlichen in drei Funktionsgruppen einteilen, die Gas-
dosierung, die Reaktoren und die Gasanalytik (s. Abb. 3-9). Dazu kommt das Prozess-
leitsystem, das aus einem Steuerungs- und einem Visualisierungsrechner besteht.

Die Anlage ist fur Gasdurchsdtze bis 2000 NI/h ausgelegt, es konnen N2, Hz, O, NO, NO,,
SO, CO, CO,, Methan, Ethen, Propan und Propen dosiert werden. Uber einen N,-Tragerstrom
konnen mit Verdampfern Wasser und flussige Kohlenwasserstoffe eindosiert werden.

Das Reaktionsgas wird vor dem Eintritt in die Reaktoren durch spiralférmige Edelstahlrohre
geleitet, die durch je zwei Heizgeblase & 15 kW beheizt werden. Der so einstellbare
Temperaturbereich liegt zwischen Raumtemperatur und 750°C, dabei sind programmierte

Temperaturrampen von bis zu 50 K-min™ méglich.
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Schematischer Aufbau der Modellgas-Testanlage.
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Es werden die Konzentrationen von SO, N,O NO NO, CO CO,; O, und Kohlen-
wasserstoffen im Gas analysiert. Die erfassten Komponenten, die dafir verwendeten Mess-

gerdte und deren Genauigkeit werden in Tabelle 3-2 zusammengefasst.

CLD 700 ELht

Komponente Gerét Verfahren M essbereiche Gen;n gk
SO, Emerson, BINOS 1 UV/Vis 0-100, 0-300 ppm +1%
N,O Emerson, BINOS 1 NDIR 0-300, 0-600 ppm +1%
ggfr]l':”""asser' Ratfisch, RS55M | Flammenionisation 0-10000 ppm +1%

. Paramagnetisches oro

O, Siemens, Oxymat 5E Wechsaldruckprinzip 0-25% +1%

CO Emerson, BINOS 1 NDIR 0-3% +1%
0-2000 ppm (CO)

COICO, Emerson, BINOS 100 | NDIR +1%
0-25% (CO,)

ECO PHYSICS o
NO, NO,, NOx Chemilumineszenz 0-10000 ppm +0.5%

Tabelle 3-2 Méglichkeiten der Gasanalytik an der Modelgas-Testanlage.
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4 Préparation und Charakteriserung der Katalysatoren

4.1 Auswahl der Ausgangssubstanzen

In der Autoabgaskatalyse und der Entschwefelung von Industrieabgasen haben sich einige
Materialien fur die temporére Speicherung von Abgaskomponenten bewahrt. In dieser Arbeit
wurden verschiedene Cerdioxide und Hydrotalcit als Speicherkomponente ausgewahit. Fir
den Washcoat von SOx-Adsorbern wurde dem Hydrotalcit Aluminiumoxid als Bindemittel
zugesetzt, um die Haftfahigkeit des Materials auf dem Monolith zu erhdhen. Cerdioxid hat als
basisches Oxid nicht nur die Fahigkeit mit den sauren Gasen SO, und SOs zu reagieren es hat
aufgrund seiner hohen Sauerstoffmobilitét auch die Fahigkeit selbst SO, zu SO3 zu oxidieren
[11][12][13]. Fur die Messungen wurden zwel Cerdioxide mit unterschiedlich grof3en BET-
Oberflachen ausgewahlt. Untersuchungen an dhnlichen Materialien wurden von Bazin et al.
durchgefhrt [10].

Als Cerdioxid mit grof3er Oberfléche wurde ein kommerziell erhdtliches Material ausge-
wahlt, das eine BET-Oberflache von 270 mPg™ aufweist. Es ist mit Silizium und Zirkonium
dotiert, um es gegen Sintern zu stabilisieren. RFA hat ergeben, dass die Gehalte von SiO; bel
1% und von ZrO; bei 0.18% liegen. Dieses Materia ist mit seiner grof3en, stabilisierten BET-
Oberflache ein Material das typischerweise in Abgaskatalysatoren Anwendung findet.

Das Cerdioxid mit kleiner Oberflache ist ein nicht stabilisiertes Material von Aldrich mit
einer BET-Oberflache von 9.7 m®»g™. Es handelt sich nach Herstellerangaben um 99.9%
reines CeO,, dies wurde durch RFA bestétigt. Dieses Material wurde in der vorliegenden
Arbeit ausgewdhlt, weil es eine undotierte Reinsubstanz darstellt, bei der keine weiteren
ungewollten EinflUsse durch Fremdsubstanzen auftreten kénnen.

Des weiteren wird ein Hydrotalcit eingesetzt. Solche Materialien werden in Kombination mit
Cerdioxid as Oxidationskatalysator in der Rauchgasentschwefelung eingesetzt [6]. Sie
zeichnen sich durch ihre hohe Aufnahmefahigkeit fur SO; [49], ihre gute Desulfatierbarkeit
und hohe mechanische Stabilitdt aus. Das verwendete Hydrotalcit wurde aus einem
kommerziell erhdtlichen Pulvergemisch hergestellt, das zu gleichen Masseanteilen aus
Aluminiumoxid und Magnesiumoxid besteht. Durch vierstiindiges Tempern bei 550°C bildet
sich daraus nach Gl. 4-1 ein Aluminium-Magnesium Spinell. Dieses Materia hat eine BET-
Oberflache von 167 m*g™.

Al,O, + MgO %4® MgAI,O, Gl. 4-1
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Bedingt durch die geringere molare Masse von MgO im Vergleich zu Al,O3 ergibt sich en
molares Mischungsverhaltnis MgO:Al,Oz von 2.53:1, daher muss ein MgO-Uberschuss be-
rticksichtigt werden.

Al,O, +2.53MgO %:® MgAIl,O, +1.53Mg0 Gl. 4-2

Dieser Uberschuss von 153 mol% MgO entspricht 30.24 wt% MgO, das im Hydrotalcit nicht
im Spinellgitter gebunden ist. Nach GI. 4-2 und Gl. 4-3 kann das freie MgO in einem Mol
Hydrotalcit 1.54 Mol SO5; aufnehmen.

MgO + S0, %%:® MgSO, Gl. 4-3

Wenn ausschliefdlich dieses freie MgO reagiert kann die Masse des Hydrotalcits um bis zu 60
wt% zunehmen, entsprechend einem SOs;-Gehalt von 24.6 wt% oder einem Schwefelgehalt
von 9.82 wit%. Tatséchlich muss aber das gesamte Material as Sulfatspeicher berlicksichtigt

werden.

Die Speicherung des Schwefels als Sulfat erfordert die Oxidation von SO, zu SOs. Daher,
wurde besonderer Wert auf die Fahigkeit des Materials gelegt, Oxidationsreaktionen zu kata-
lysieren. Um dies zu erreichen wurden alle Pulver mit Edelmetalll6sung impragniert. In dieser
Arbeit wurde ausschliefdich Platin als aktive Metall-Komponente verwendet, da es als sehr
guter Oxidations-/Reduktionskatalysator fur die SO,-Oxidation bekannt ist [12] und eines der
Ubergangsmetalle mit der hochsten Schwefelresistenz ist [50][51].

Cerdioxid hat selbst die Fahigkeit SO, zu oxidieren, aber durch Imprégnierung mit Platin wird
eine Beschleunigung der Sulfatierung erreicht und es werden hthere Umsétze beobachtet
[10]. Gebrauchliche Platinprecursor sind Platintetraamminhydroxid (PTH) und Platin-
tetraamminnitrat (PTN). Hexachloroplatinsdure (HCP) wird in den letzten Jahren seltener
verwendet, weil die mit ihr eingebrachten Chloridionen aktive Komponenten deaktivieren
koénnen [6]. In dieser Arbeit wurde Platintetraamminhydroxid ([Pt(NHz)4](OH),) der Firma
OMG verwendet. Bel Verwendung dieses Precursors wurden gute Aktivitéten und eine hohe
Alterungsbestandigkeit festgestellt [52]. Die PTH-L6sung lag als 16.0% Platinlésung vor. Bel
einer spezifischen Dichte von 1.214 geem™ und einer molaren Masse von PTH von 297.22

gomol™ entspricht das einer Konzentration von 0.654 mol* ™.
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4.2 Préaparation der Proben
4.2.1 Préaparation der SOx-Adsorber

Fir die Untersuchung der Sulfatierung von SOx-Adsorbern wurden 40 gleiche Katalysatoren
hergestellt. Es wurden zylindrische Monolithe der Firma Corning mit einem Durchmesser von
11.83 cm, einer Lange von 7.62 cm und einer Zelldichte von 62 cm” bei einer Wandstarke

von 0.2 mm verwendet.

Fur die Impragnierung des Pulvers wurde ein Mischer der Firma Lodige Process Technology
verwendet. Aufgrund des Fassungsvermogens des Mischbehdlters musste das Pulver in dre-
zehn Chargen impragniert werden. Fir jede Charge wurden 670 g vorgetempertes Hydrotalcit
und 112 g Aluminiumoxid im Mischer vorgelegt und mit 202 g Platin-Lésung mit einem
Platingehat von 9 wt% impragniert. Das impragnierte Pulver wurde im Trockenschrank

getrocknet und dann kalziniert.

Dieses Pulver wurde in entionisiertem Wasser aufgeschlammt und mit einer kontinuierlich
betriebenen Ruhrwerkskugelmiihle gemahlen bis die mittlere Korngrof3e 3.7 um betrug. Die
Suspension wurde dabei sehr viskos und musste stark verdinnt werden, um die Tauchung der
Monolithe zu erméglichen. Die Monolithe wurden so in diese Suspension getaucht, dass die
Kandle vollstandig damit aufgefillt waren. Uberschiissige Suspension wurde aus dem Mono-
lith zuerst herausgeschittet und dann mit Druckluft heraus geblasen. Die Monolithe wurden
im Luftstrom eines HeilJuftgeblases bei 120°C getrocknet und die aufgetragene Washcoat-
menge durch Wagung bestimmt. Das Beschichten wurde so oft wiederholt, bis die Monolithe

die gewiinschte Washcoatmenge von 140 gt * aufgenommen hatten.

Monolithdurchmesser 11.83 cm (4.66 inch)
Monoalithlange 7.62 cm (3 inch, halbe Lange)
Kanaldichte 62 cm@ (400 inch®)
Volumen 838 ml

83.73% Hydrotalcit
Washcoatzusammensetzung 14.00% Aluminiumoxid

2.27% Platin

140 g/l
Washcoatmenge 117.3 g/Monoalith

. 3.18 g/l (90 g/ft®)

Patinmenge 2.67 g/Monalith

Tabelle 4-1 Charakteristika der SOx-Adsorber.
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4.2.2 Préaparation der Proben fur die Thermogravimetrie

Im Verhdtnis zur Herstellung ganzer beschichteter Monolithe sind die Probenmengen, die fur
die thermogravimetrischen Anaysen bendtigt werden sehr gering. Dadurch ergeben sich fir
die Herstellung der Pulver und des Washcoats einige Unterschiede, so gab es zum Beispiel
keine spezielle Apparatur zur Impragnierung solch kleiner Pulvermengen. In der Praxis wur-
den kleinere Pulvermengen unter schnellem Rihren tropfenweise mit entsprechend verdinn-
ter PTH-LOsung versetzt. Das Ruhren erfolgte dabel nach Moglichkeit in einem schnell dre-
henden Rihrwerk. Bei sehr dichten Pulvern oder extrem kleinen Pulvermengen jedoch ver-
sagte diese Methode, sodass manuell gertihrt werden musste. Die Pulver fr die Thermogra-
vimetrie wurden mit einer Kugelmuhle der Firma Retsch gemahlen, da das Totvolumen der
Rihrwerkskugelmihlen ein Vielfaches der fir die Proben benétigten Washcoatmenge betrug.

4.2.2.1 Impréagnierung von Cerdioxid mit grof3er BET-Oberflache mit Platin

Das verwendete Ausgangsmaterial hat eine hohe Dichte, sodass es sich in einem einfachen
Ruhrwerk nicht ausreichend verwirbeln l&ésst. Um es gleichm&fdig mit Platin zu impragnieren,
musste das Pulver daher manuell gertihrt werden. Als Platinprecursor wurde Platintetra-
amminhydroxid (PTH) verwendet. Es wurden 291.2 g CeO, und 56.3 g PTH-L6sung, ent-
sprechend 9 g Platin, eingesetzt. Letztere wurde mit 45 g entionisiertem Wasser verdinnt,
sodass die Menge der Losung knapp unterhalb der Wasseraufnahmekapazitét des Pulvers lag
(35.5%).

Nachdem das Pulver die gesamte L6sung aufgenommen hatte, wurde das Pulver noch einige
Minuten gerthrt, um die Losung gleichmél3ig zu verteilen. Das feuchte Pulver wurde zunédchst
2 h im Umlufttrockenschrank bei 80°C getrocknet. Danach war es homogen, rieselféhig und
hatte eine intensiv gelbe Farbe angenommen. Es wurde dann im Temperofen in 3 h von
Raumtemperatur auf 600°C gebracht und 4 h bel dieser Temperatur kaziniert. Das Pulver
hatte nun eine rot-braune Farbe angenommen und war - abgesehen von wenigen kleinen,
dunkleren Klimpchen - nahezu homogen. Abschlief3end wurde das Pulver in einer Zentrifu-
galmuhle (Retsch ZM100) homogenisiert. Das Pulver wurde fur die weitere Verwendung tro-

cken und gasdicht gelagert.

4.2.2.2 Impréagnierung von Cerdioxid mit kleiner BET-Oberfl&ache mit Platin

Auch das Cerdioxid mit kleiner BET-Oberflache von Aldrich weist eine hohe Dichte auf und
kann in einem einfachen Rihrwerk nicht ausreichend stark verwirbelt werden, um es gleich-
maldig zu impragnieren. Es wurden 194 g Cerdioxid mit 37.6 g PTH-L6sung entsprechend 6 g
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Patin impréagniert. Die Platinldsung wurde mit entionisiertem Wasser so verdunnt, dass die
Menge der Losung knapp unterhalb der Wasseraufnahmekapazitét des Pulvers lag

Nachdem die gesamte L6sung vom Pulver aufgenommen worden ist, wurde das Pulver noch
einige Minuten gerdhrt, um die Lésung gleichméfdig zu verteilen. Das feuchte Pulver wurde
zunéchst 15 Minuten lang im Umlufttrockenschrank bei 100°C getrocknet, dann noch einmal
durchmischt und weitere 30 Minuten bei 150° getrocknet. Das Pulver war gleichméfdig, inten-
siv gelb geféarbt, aber etwas verklumpt und wurde vor der weiteren Verarbeitung in einer
Zentrifugalmiuhle (Retsch ZM100) zerteilt. Das Pulver wurde im Temperofen in 3 h von
Raumtemperatur auf 600°C gebracht und 4 h bel dieser Temperatur kalziniert. Das Pulver
hatte nun eine dunkelgraue Farbe angenommen, erschien homogen und war rieselféhig,
sodass eine weitere Behandlung mit der Zentrifugalmuhle unnétig erschien. Das Pulver wurde

flr die weitere Verwendung trocken und gasdicht gelagert.

4.2.2.3 Impréagnierung von Hydrotalcit mit Platin

Anders as die Cerdioxide ist das Hydrotalcit ein sehr leichtes, voluminéses Pulver, das sich
einfach rdhren und verwirbeln |&sst, sodass fur dieses Pulver ein Rihrwerk verwendet werden
konnte. 97 g vorgetempertes Hydrotalcit wurden unter starker Verwirbelung mit 18.75g
PTH-LGsung impragniert, die mit 49 g entionisiertem Wasser entsprechend der Wasserauf-
nahmekapazitét des Hydrotalcits (50.9%) verdinnt wurde. Das Pulver wurde noch einige Mi-
nuten gertihrt nachdem die gesamte L 6sung eingespriht worden war, um die Losung gleich-
maldig auf das Pulver zu verteilen. Das hellgelbe Pulver wurde im Trockenschrank Uber Nacht
(11 h) bei 80°C getrocknet. Das rieselfahige Pulver wurde im Temperofen in 3 h von Raum-
temperatur auf 600°C gebracht und 4 h bei dieser Temperatur kalziniert. Danach hatte das
Pulver einen hellgrauen Farbton angenommen und erschien - bis auf vereinzelte, kleine, helle
»Flocken* - nahezu homogen. Abschliefiend wurde das Pulver in einer Zentrifugalmuhle
(Retsch ZM100) homogenisiert. Das Pulver wurde fir die weitere Verwendung trocken und
gasdicht gelagert.

4.2.2.4 Beschichtung der Mikrotrager fur die Themogravimetrie

Die fur die Thermogravimetrie verwendeten Proben sind in ihrer Grof3e durch die Abmessun-
gen des Probenraumes beschrénkt (A=2.2 cm). In das Rohr der Thermowaage werden nor-
malerweise kleine Quarzglasschalen eingehangt, in die einige Milligramm Probe gegeben
werden konnen. Bei Vorversuchen hat sich herausgestellt, dass diese Art der Proben fir die
durchzufiihrenden Experimente unbrauchbar war, da die Sulfatierungsrate stark von der Pro-
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benmenge abhing. Dieser Effekt wurde auf Diffusion des Reaktionsgases in die Pulverschit-
tung zuriickgefuhrt.

Dem wurde entgegengewirkt, indem die Pulver auf kleine Cordierit-Trager aufgebracht wur-
den. So liegt das Pulver in einer wenige um dicken Schicht vor und die Diffusionswege
innerhalb dieser Schicht sind viel kirzer as in einer Schittung. AulRerdem ist die Messung
auf diese Art den Bedingungen, denen ein Katalysator im Abgasstrang eines Kraftfahrzeugs
ausgesetzt ist sehr ghnlich.

A

Abb. 4-1  Unbeschichteter Trager mit den Abb. 4-2  Mit 20 mg CeO,/Pt beschichteter Trager.
Abmessungen 1.4° 2 cm.

Bel den verwendeten Trégern handelt es sich um Cordieritpl&ttchen, die aus Monolithen der
Firma Corning herausprapariert wurden. Verwendet wurden Monolithe der Lange 15.24 cm
und dem Durchmesser 11.83 cm (6" 4.66"), mit einer Zelldichte von 62 cm (400 cpsi) und
einer Wandstérke von 0.2 mm (8 mil). Die Probetrager wurden in Form rechteckiger Pl&tt-

chen in den Abmessungen 1.4cm” 2 cm prapariert. Da sich die Keramik als aulRerst briichig
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erwies, wurden die Probetrager as Stegdoppelplatten prépariert, die sich viel einfacher her-
stellen und handhaben lief3en (Abb. 4-1).

Bel der Beschichtung von Monolithen durch Tauchung werden ale Fléchen des Keramik-
korpers mit Washcoat belegt. Fur die Probetrager bedeutet das, dass sich das Material auf
allen Flachen, inklusive der inneren, abscheidet. Die Proben werden von sehr viel mehr Gas
umstromt als durch die Kandle der Probe stromen kann. Zudem kann der Antell der tatsach-
lich durch diese Kandle stromt nicht gemessen werden. Eine Beschichtung der Kande des
Probetréagers wirde somit zu einem Probenanteil fhren, der anderen, nicht messbaren Bedin-
gungen ausgesetzt ist als der Anteil der Probe auf den auf3eren Flachen des Probetragers. Auf-
grund dieser Probleme, die durch die Bauart der Trager als Stegdoppelplatte bedingt sind,
konnte die Tauchung in eine Suspension zum Aufbringen des Washcoats nicht durchgeftihrt
werden. Stattdessen wurde die Aufbringung des Washcoats durch Auftragen der Slurry mit

einem weichen, breiten Pinsel und durch Aufsprihen mit einer Spritzpistole durchgefuhrt.

(a) Beschichtung mit Pinsel (b) Beschichtung mit Spritzpistole

Abb. 4-3 REM-Bilder der polierten Querschnittsflachen von in Kunstharz eingebetteten Proben. Die Trager
wurden mit 25 mg CeO, pro Seite beschichtet.

Um die beiden Methoden der Beschichtung zu vergleichen wurden einige Proben in Kunst-
harz eingebettet, senkrecht zur Probenflache geschnitten und poliert. Die Querschnitte wurden
mit dem Rasterelektronenmikroskop analysiert. Der Vergleich der REM-Aufnahmen der Pro-
benquerschnitte (Abb. 4-3) zeigt, dass durch die Aufbringung des Washcoats mit der Spritz-
pistole sehr viel gleichméaldigere Schichten erzeugt werden konnen als mit eéinem Pinsel. Aus
diesem Grund wurden alle weiteren Proben durch Aufsprihen des Washcoats hergestellt.
Beide Seiten der Probetrdger wurden unabhangig voneinander mit je 10 mg Washcoat be-
schichtet. Es wurden nur Proben fir Messungen verwendet, die sich in der Gesamtmasse um
nicht mehr as 1 mg (= 5%) voneinander unterschieden und bel denen die Masse der Be-

schichtung auf beiden Seiten um nicht mehr as 0.5 mg (= 5%) voneinander abwich.

4.2.3 Praparation der Proben fir die Anspringtests

Fur die Untersuchungen am Modellgasreaktor wurden Bohrkerne aus Monolithen der Firma
Corning mit einer Zeldichte von 62 cm? (400 cpsi) und einer Wandstérke von 0.2 mm
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(8 mil) entnommen. Die Bohrkerne hatten eine Lange von 3.81 cm und einen Durchmesser
von 2.54 cm (1.5" 1").

Fur den Washcoat wurden 15 g hochoberflachiges CeO,/Pt mit 15.2 ml entionisiertem Wasser
aufgeschlammt und mit einer Kugelmuhle der Firma Retsch gemahlen, bis der Washcoat eine
mittlere Partikelgrofie von 3.7 um aufwies. Der Washcoat wurde mit 19.7 ml entionisiertem
Wasser aus der Kugelmihe gespiilt, sodass der Washcoat eine Feststoffkonzentration von
33% hat. In diese Suspension wurden die Bohrkerne so getaucht, dass die Kandle vollstandig
damit aufgefillt waren. Die Uberschissige Suspension wurde aus den Bohrkernen heraus-
geschuttet, die Bohrkerne mit Druckluft ausgeblasen und dann im Luftstrom eines Hei3luft-
geblases bei 120°C getrocknet. Die aufgetragene Washcoatmenge wurde durch Wagung be-
stimmt und das Beschichten so oft wiederholt, bis die Bohrkerne die gewiinschte Washcoat-

menge von 70 g/l aufgenommen hatte.

Bohrkerndurchmesser 2.54 cm (1 inch)
Monoalithlange 3.81 cm (1.5inch)
Kanaldichte 62 cm” (400 inch?)
Volumen 19.3 ml
Cerdioxid 96.9
Washcoatzusammensetzung Platin 3.1%
70 g™t
Washcoatmenge 1.35 g je Bohrkern
. 2.17 g (61.4 g-ft™)
Platinmenge 0.042 g je Bohrkern
mittlere Partikelgrofie 3.69 um
BET-Oberflache 190 m*g™

Tabelle 4-2 Charakteristika der Proben fir die SO,-Anspringtests

4.3 Thermische Stabilitat der BET-Oberflachen

Fir die Interpretation der Ergebnisse ist es notwendig die Veranderung der BET-Oberflachen
der Washcoats zu berticksichtigen. Deren Glltigkeit kann nur gewdahrleistet sein, wenn die
Anderung der BET-Oberflache nicht zu groR ist.

Die Untersuchungen wurden bei Temperaturen von bis zu 600°C durchgefihrt und die Dauer
der Messungen betrug bis zu 60 h. Um die thermische Stabilitdt der BET-Oberflachen der
verwendeten Pulver zu bestimmen, wurden von den drei Pulvern jeweils finf Proben 43 g in
einen Temperofen gegeben, der die Temperatur isotherm auf 600°C hielt. Nach 4, 8, 12, 24
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und 60 h wurde von jedem Pulver eine Probe aus dem Ofen entnommen ohne die Temperatur
abzusenken. Fir jede der 15 Proben wurde die BET-Oberflache bestimmt. Diese Werte sind
in Abb. 4-4 gegen die Zeit aufgetragen. Daraus ist ersichtlich, dass die verschiedenen Pulver
sehr unterschiedlich auf thermische Belastung reagieren. Fur das niedrigoberflachige CeO-
zeigt sich, dass die BET-Oberflache sich nahezu nicht &ndert. Das ist nicht ungewohnlich fir
ein Material, das schon vor der thermischen Behandlung lediglich eine BET-Oberflache von
9.7 m*g* hat. Esweist keine Mikro- und Mesoporen auf, die kollabieren kénnten und besteht
aus relativ grof3en Partikeln, die bei den vorliegenden Temperaturen nicht sintern kdnnen.
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Abb. 4-4  Temperaturstabilitét der BET-Oberfldchen von CeO, mit grofRer und kleiner BET-Oberfléche und
von Hydrotalcit bei 600°C in Luft.

Das Cerdioxid mit grof3er BET-Oberflache zeigt in den ersten 20 h einen deutlichen Verlust
von BET-Oberflache, sie nimmt um ca. 40 m*g™ ab, entsprechend 23%. Danach &ndert sie
sich nur noch geringfiigig und betragt nach 60 h noch 120 m*g™. Dies ist sicherlich der
Stabilisierung der Korngrenzen des CeO, durch SO, und ZrO, zuzuschreiben.

Das Hydrotalcit verfigt ebenfalls zu Beginn Uber eine hohe BET-Oberflache, die aber durch
keinerlei Dotierung stabilisiert ist, sodass sie bei der thermischen Alterung sehr viel starker

einbricht. Sie verringert sich von 140 n?-g™* auf 60 n?-g™.
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5 Sulfatierung von M odellsystemen

5.1 TG-Experimente
5.1.1 Wahl der Reaktionsbedingungen

Der Temperaturbereich fur diese Messungen wurde sowohl durch thermodynamische Uber-
legungen als auch durch empirische Beobachtung festgelegt.

Die Resktion SO, +10, %%i® SO, ist eine exotherme Resktion fir die sich die Stan-
dardreaktionsenthal pie und Freie Standardreaktionsenthal pie ergibt zu

D,H° =-98.890 kJmol™ und

D,G° =-70.870 kJmol ™ [53].
Damit l&sst sich die Temperaturabhangigkeit der Gleichgewichtskonstante fir die Reaktion
berechnen. In Abb. 5-1 ist die Lage der Gleichgewichtskonstante bei Normaldruck und einem
Sauerstoffanteil von 10% und der entsprechende prozentuale Anteil SO3/SO, a's Funktion der
Temperatur dargestellt.
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Abb.5-1 Lage der Gleichgewichtskonstanten fur die SO,-Oxidation bei Normaldruck und einem Sauerstoff-
partialdruck von 0.1-p” sowie der prozentuale Anteil SOy/SOx als Funktion der Temperatur. Die
Kurven wurden aus thermodynamischen Daten berechnet [53].

Aufgrund der Exothermie der Reaktion ist zu erwarten, dass eine Temperaturerhéhung das

Gleichgewicht zu Gunsten der Edukte verschieben wird. In Abb. 5-1 wird deutlich, dass eine
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signifikante V erschiebung des Gleichgewichts zulasten der SOs-Konzentration ab etwa 450°C
zu erwarten ist. Diese Kurve ist im Einklang mit empirischen Daten [53]. Bei 680°C liegt nur
noch die Halfte des Schwefels als SOz vor. Aufgrund dieser Abschétzung wurden die Sulfa-
tierungen maximal bis zu einer Temperatur von 600°C durchgefiihrt, um sicherzustellen, dass
durch die SO,-Oxidation immer ausreichend SOs fir die nachfolgende Adsorption und Sul-
fatbildung verfligbar ist. Die Untergrenze der fir die Sulfatierung brauchbaren Temperaturen
ist durch das Anspringen der SO,-Oxidation vorgegeben. Sie wurde in der Modellgas-Test-
anlage an beschichteten Monolithbohrkernen empirisch ermittelt (fir die Proben siehe Kap.
4.2.3,S. 47).

Fur die Messung der Anspringtemperatur der SO,-Oxidation wurde ein Reaktionsgas aus
100 ppm SO, und 10% O in Stickstoff bei einem Durchfluss von 50000 h™ verwendet. Die
Konzentration des entstehenden SO3 konnte nicht direkt gemessen werden, da kein geeigneter
Analysator dafir zur Verfiigung stand, es wurde daher nur die SO,-Konzentration im austre-
tenden Gasgemisch analysiert. Ein Abnehmen der SO,-Konzentration kann durch Oxidation
von SO, zu SOz oder durch Adsorption von SO, hervorgerufen werden. Eine Zuordnung des
SO,-Verbrauches zu Adsorption oder Reaktion ist nicht mdglich, daher kann Adsorption von
SO, die Anspringkurve verfaschen. Da zu erwarten war, dass das Tréageroxid aufgrund seiner
grof3en BET-Oberflache zu Beginn sehr viel SO, adsorbieren wirde, wurde das Reaktionsgas
vor dem Anspringtest 15 Minuten isotherm bei 75°C durch die Proben geleitet. In Abb. 5-2 ist
der Konzentrationsverlauf des SO, wahrend dieser Adsorptionsphase dargestellt.
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Abb. 5-2  Zeitlicher Verlauf der Adsorption von SO, an CeO,/Pt mit grofRer BET-Oberfléche bei 75°C in
einem Sauerstoff/Stickstoffstrom mit 100 ppm SO,-Gehalt.

Bel Umschalten des Reaktionsgemisches vom Bypass auf den Reaktor mit der Probe féllt die
SO,-Konzentration schnell von 100 ppm auf 6 ppm ab und steigt dann langsam wieder an
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wahrend die Oberflache des Trageroxids mit SO, geséttigt wird. Nach der Adsorptionsphase
wurde die Temperatur mit einer Rampe von 15 K-min™ von 75°C auf 600°C erhéht. Zu
Beginn des Anspringtests steigt die SO,-Konzentration noch an, bis bei 150°C die Eingangs-
konzentration von 100 ppm SO- erreicht wird (s. Abb. 5-3). Wahrend dieser Zeit findet noch
SO,-Adsorption stett, ein Zeichen, dass die Adsorptionsphase etwa drei Minuten zu kurz war.
Da aber bei diesen niedrigen Temperaturen nicht mit signifikanter SO,-Oxidation zu rechnen

ist wird das Ergebnis dadurch nicht verfal scht.
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Abb.5-3  Anspringkurve der SO,-Oxidation an hochoberflachigem CeO,/Pt. Die Temperatur vor dem Kataly-
sator wurde mit einer Rampe von 15 K-min™ von 75°C auf 600°C erhoht. Die gestrichelte Kurve
gibt einen hypothetischen Kurvenverlauf ohne Desorption an.

Das Absinken der SO,-Konzentration auf 67 ppm bis 270°C wird auf die einsetzende SO--
Oxidation zurtickgefuhrt. Der folgende Anstieg der SO,-Konzentration und das Maximum bel
300°C (70 ppm) wird vermutlich dadurch ausgel0st, dass bei dieser Temperatur wahrend der
Adsorptionsphase adsorbiertes SO, desorbiert. Diese Desorption verschiebt die Zind-
temperatur um etwa 58°C nach hoheren Temperaturen. Um dies zu verdeutlichen wurde in
Abb. 5-3 ein Ausschnitt der Kurve um 58°C zu niedrigeren Temperaturen verschoben (gestri-
chelte Kurve). Bel einer Anspringtemperatur zwischen 306°C und 364°C wurde daher die
untere Temperaturgrenze fr die Messungen auf 300°C festgel egt.

Der Zusammenhang von Schwefelgehalt im Kraftstoff und SO,-Gehalt im Abgas kann an-
hand einiger einfacher Annahmen berechnet werden. Folgende Annahmen werden gemacht:
Der Kraftstoff verbrennt vollstandig,
Der Kraftstoff besteht aus Hexadecan (Cetan),
Spurengase wie CO, NOx kénnen gegentiber dem Gesamtvolumen vernachldssigt werden,

das Abgas enthdlt 10% Sauerstoff.
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Mit diesen Annahmen ergibt sich Gl. 5-1:
CeH,; +500,+200N, ® 160, +17H,0+25.50, + 200N, Gl.51

Bel der Verbrennung mit Luft aus einem Mol Hexadecan mit einem Schwefelgehalt von
n ppm entstehen inklusive unverbranntem Stickstoff und Restsauerstoff 258.5 Mol Molekile
im Abgas. Ein ppm Schwefelgehalt entspricht 3.12 mmol Schwefel pro kg Kraftstoff. Nach
Gl. 5-1 entsprechen 100 Gew.-ppm Schwefel im Kraftstoff 2.73 Vol.-ppm im Abgas. Fir die
Experimente wurden SO,-Konzentrationen von 2000 ppm bis 15000 ppm verwendet. Diese
Konzentrationen sind betréchtlich hoher als nach obiger Abschdtzung jemals im realen
Dieselabgas vorkommen konnen. Bei so geringen SO,-Konzentrationen konnten die Experi-
mente allerdings nicht in einem vertretbaren Zeitrahmen durchgefuhrt werden, sodass diese
Abweichung von den realen Bedingungen in Kauf genommen wird.

Die Sauerstoffkonzentration im Reaktionsgas wurde bei alen Messungen auf 10vol% einge-
stellt, um die Messungen den Bedingungen im Dieselabgas anzunghern. In Tabelle 5-1 sind
alein der Thermowaage verwendeten Gasmischungen aufgefhrt.

Gemisch | Verwendung | Komponente | Konzentration
. N> 90%
1 kalzinieren 0, 10%
N> 89.8%
2 sulfatieren 0O, 10%
SO, 2000 ppm
N> 89.8%
3 sulfatieren O, 10%
SO, 2000 ppm
N> 89.5%
4 sulfatieren 0O, 10%
SO, 5000 ppm
N> 89%
5 sulfatieren O, 10%
SO, 10000 ppm
N> 88.5%
6 sulfatieren O, 10%
SO, 15000 ppm
7 desulfatieren Ar 100%
. Ar 95%
8 desulfatieren H, 506

Tabelle 5-1 Bei der Thermogravimetrie verwendete Gasgemische.

5.1.2 Durchfuhrung der Experimente

Da das SO, im Reaktionsgas korrosiv ist, durfte die Mechanik der Mikrowaage nicht damit in
Kontakt kommen. Sie wurde davor geschiitzt, indem die reaktionstragen Anteile des Gasge-
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misches durch das Gehaduse mit der Wagemechanik in den Reaktionsraum geleitet wurden
und das SO,-haltige Prifgas erst in der Reaktionskammer hinzudosiert wurde.

N\
*“—N,/O
SO,— — Q 2>

Abzug ki

Abb. 54  Strémungsweg in der Thermowaage bei der Sulfatierung. Das Sauerstoff/Stickstoffgemisch wird a's
Schutzgas fur die Mikrowaage und als Trégergas fir das seitlich eindosierte SO, verwendet.

Fir die Experimente an der Thermowaage wurden, soweit nicht anders erwahnt, immer getré-
gerte Proben verwendet, deren Préparation in Kap. 4.2.2 beschrieben wurde (S. 44). Sie wur-
den im Reaktionsgefal der unter Kap. 3.1.2 (S. 26) beschriebenen Thermowaage in der Mitte
des Ofens auf Hohe des Thermoel ements eingehangt.

Wie Abgaskatalysatoren, wurden auch die Proben nach dem Beschichten kalziniert. Dies ge-
schah nicht as Teil der Probenpraparation, sondern direkt vor der Sulfatierung. So konnte das
Kazinieren gravimetrisch verfolgt werden und die Probe war zu Beginn der Sulfatierung mit
Sicherheit wasserfrei. Nach dem Einbringen der Probe in den Reaktionsraum der Thermo-
waage, wurde sie 30 bis 40 Minuten bei Raumtemperatur von einem Gemisch aus 10% O in
N2 umspliilt, um eine definierte und wasserfreie Atmosphére in der Thermowaage einzustel-
len. Danach wurde die Temperatur von Raumtemperatur mit einer Rampe 15 K-min™ auf
600°C erhoht und dabei die Masse der Probe elektronisch aufgezeichnet. Die Verringerung
der Probenmasse beim Kalzinieren ist je nach eingesetztem Material unterschiedlich. Bel
CeO, mit kleiner BET-Oberflache betrug sie durchschnittlich 0.5% der Anfangsmasse, bel
Cerdioxid mit grol3er BET-Oberflache waren es 8.5% und bel Hydrotalcit 35.9%. Die Masse
der Proben nach Kalzinieren wurde als Anfangsmasse fur die Sulfatierung eingesetzt.

Nach dem Kalzinieren wurde auf die gewlnschte Sulfatierungstemperatur (300°C-600°C)
abgeklhlt und bel erreichen dieser Temperatur auf das SO,-haltige Gasgemisch umgeschaltet.
Die Masse der Probe wurde gravimetrisch analysiert und elektronisch aufgezeichnet. Nach
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einer bestimmten Reaktionszeit wurde die Reaktion abgebrochen. Dafir wurde die SO,-
Dosierung beendet und der Ofen abgeschaltet und gedffnet. Der Reaktor wurde mit einem
Geblase gekuihlt und einem Druckluftstrom durchspilt um das Reaktionsgas zu entfernen.
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Abb. 55 Verlauf der Masse einer Cerdioxid/Pt-Probe mit grof3er BET-Oberfléache beim Kazinieren vor der

Sulfatierung. Die Temperatur wurde mit einer Rampe von 20 K-min™ von Raumtemperatur auf
600°C erhoht.

Um auszuschlief3en, dass das Trégermaterial Cordierit bel der Sulfatierung Einfluss auf die
Messung nimmt, wurden Blindproben unter den gleichen Bedingungen sulfatiert, wie bei den
Ubrigen Proben. Fur diese Proben wurden unbeschichtete Cordieritpléttchen mit verdinnter
Platinldsung bespriht, es wurde aber kein Washcoat auf die Trager aufgebracht.

B 32665
(]
a 1enl
g 32660 ¥
326.55
Dm =0.121 mg
326.50 |
v
326.45 —ttt+t+t+———f————t———t+————ft————t—
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
Zeit [h]

Abb.5-6  Zunahme der Masse einer Blindprobe bei 600°C in 2000 ppm SO, und 10% O, in Stickstoff. Es
wurde ein nur mit Platinldsung bespriihtes Cordieritpl&ttchen ohne Washcoat verwendet.

Diese platinhaltigen Cordieritpl&ttchen wurden in einem Gasgemisch aus 2000 ppm SO, und
10% O, in Stickstoff bei 600°C sulfatiert. Abb. 5-6 zeigt, dass sich die Masse einer Blind-
probe bei 13 h Sulfatierung um 0.121 mg erhéht. Bel 20 mg Washcoat, die fur die Experi-

mente auf die Tréger aufgebracht wurden, entspricht das einem Fehler von 0.6%. Diese Zu-
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nahme liegt weit unter der beobachteten Massenzunahme der mit Washcoat beschichteten

Proben und wird daher vernachl&ssigt.

5.1.3 Ergebnisseder Sulfatierung
Die hier dargestellten Umsétze wurden nach Gl. 3-9, Gl. 3-10 und Gl. 3-12 aus den thermo-
gravimetrisch ermittelten Massenanderungen bei der Reaktion berechnet. Fir die Berechnung

der Umsétze der Cerdioxide wurde die Reaktion
CeO, +2 S0, + 0, %¥® Ce(S0,), Gl.5-2

zu Grunde gelegt. Dies erscheint sinnvoll, da Untersuchungen von DeBerry et a. die Bildung
Ce(S04),2 nahelegen [16] und im Temperaturbereich zwischen 25°C und 800°C in Gegenwart
von Sauerstoff die Bildung von Sulfaten gegentiber den thermodynamisch weniger stabilen
Sulfiten bevorzugt ist [54]. Eigene infrarotspektroskopische Untersuchungen bestétigen eben-
fals die Bildung von Sulfat (s. Kap. 5.2.3, S. 66 ff.). Tiefenprofile haben ergeben, dass an der
Oberflache Cer(3)-Spezies existieren wahrend im Korn selber Cer(4)-Spezies dominieren.
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Abb. 57 Umsatz-Zeit-Verhalten von CeO,/Pt mit geringer BET-Oberflache bei isothermer Sulfatierung mit
5000 ppm SO, und 10% Sauerstoff in Stickstoff.

Die Umsatzkurven fir die isotherme Sulfatierung von CeO,/Pt mit geringer BET-Oberflache
in 5000 ppm SO,/N2 sind in Abb. 5-7 dargestellt. Es ist zu erkennen, dass die Erh6hung der
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Reaktionstemperatur zur Erhéhung der SOs-Aufnahme fihrt. Dabel fallt auf, dass die Erho-
hung der Temperatur von 300°C auf 400°C und von 400°C auf 500°C etwa zu der gleichen
Steigerung des Umsatzes fihrt, die Erhéhung von 500°C auf 600°C aber zu einem etwa drei
mal so grof3en Ansteigen des Umsatzes fuhrt. Es liegt nahe anzunehmen, dass zwischen
500°C und 600°C EinflUsse eine Rolle spielen, die bei niedrigeren Temperaturen nicht exis-
tieren. REM-Untersuchungen der Washcoatoberfldche zeigen auch, dass nur die bei 600°C
sulfatierten Proben an der Oberfléache der Partikel Rekristallisation zeigen (siehe Kap. 5.3.1,
S. 69). Mdglicherweise sorgt diese Rekristallisation der an der Oberflache gebildeten Sulfate
wahrend der Reaktion dafur, dass neue Diffusionswege durch die Deckschicht entstehen, die
bei niedrigeren Temperaturen nicht vorhanden sind.
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Abb. 5-8 Umsatz-Zeit-Verhaten von CeO,/Pt mit grolier BET-Oberfladche bel isothermer Sulfatierung mit
5000 ppm SO, und 10% Sauerstoff in Stickstoff.

Der Verlauf der Sulfatierung weist zwel unterschiedliche, zeitlich getrennte Abschnitte auf.
Im ersten Abschnitt - zu Beginn der Sulfatierung - weisen die Umsatzkurven einen linearen
Verlauf auf, dessen Steigung um so grof3er ist, je hoher die Sulfatierungstemperatur ist. Nach
einigen Minuten geht der Verlauf in eine viel weniger steill ansteigende Kurve tber, deren
Steigung mit zunehmender Reaktionsdauer abnimmt. Auch in diesem zweiten Abschnitt ist
die Steigung - und damit die Reaktionsgeschwindigkeit - um so gréf3er, je hoher die Sulfatie-

rungstemperatur ist.
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Abb. 5-9  Umsatz-Zeit-Verhaten von CeO,/Pt mit grolier BET-Oberfladche bel isothermer Sulfatierung mit
10000 ppm SO, und 10% Sauerstoff in Stickstoff.

In Abb. 5-8 und Abb. 5-9 sind die Umsatzkurven fir die isotherme Sulfatierung von CeO,/Pt
mit grof3er BET-Oberflache in 5000 ppm bzw. 10000 ppm SO, und 10% O, in Stickstoff dar-
gestellt. Auch bei diesem Material werden im untersuchten Temperaturbereich bel héherer
Sulfatierungstemperatur hdhere Umsétze erzielt. Die Umsdtze liegen fur alle Sulfatie-
rungstemperaturen weit Uber den Umsétzen, die bei dem CeO, mit kleiner BET-Oberflache
erreicht werden konnten. Tatsachlich wird in finf Stunden Reaktionsdauer bei dem CeO, mit
grof3er BET-Oberflache bel 300°C etwa der gleiche Umsatz erreicht, wie bei dem CeO, mit
kleiner BET-Oberflache bei 600°C. Die bei 400°C und 500°C erreichten Umsdtze unterschei-
den sich nicht so stark wie das beim niedrigoberfléchigen Cerdioxid beobachtet wurde. Bei
600°C wird dann aber wieder ein Uberproportional hoherer Umsatz erzielt als bei den niedri-
geren Temperaturen. Auch bel dem hochoberflachigen CeO, folgen die Umsatzkurven zu-
néchst einem gemeinsamen linearen Verlauf. Je geringer die Sulfatierungstemperatur ist,
desto fruher I6sen sich die Kurven aus diesem gemeinsamen, linearen Verlauf der Umsatz-
kurve und gehen in einen flacheren Anstieg Uber. Die Umsatz-Zeit-Kurven von 300°C bis
500°C weisen nach dem ersten linearen Anstieg einen weiteren linearen Bereich auf. In die-
sem Bereich ist die Steigung der Umsatz-Zeit-Kurve temperaturabhéngig. Der Kurvenverlauf
wird danach deutlich flacher und weist eine abfallende Steigung auf. Nur die Umsatzkurve bei
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600°C geht direkt aus dem ersten linearen Bereich ohne Zwischenschritt in diesem flachen
Umsatz-Zeit-Verlauf Gber.

Fur die Berechnung der Umsétze des Hydrotal cits wurde die Reaktion
MgAI,O, 2.53MgO +5.53 SO, +2.76 O, ¥#® 2.53 MgSO, Al (SO,), Gl.53

zu Grunde gelegt. Es hat sich gezeigt, dass die bei der Sulfatierung von Hydrotalcit beobach-
teten Massezunahmen auf das Zweieinhalb- bis Dreifache weit oberhalb dessen liegen, was
durch Sulfatierung alleine des , freien MgO* erklért werden kann. Obige Reaktion schlieft
daher auch die Magnesium- und Aluminiumionen der Spinellkomponente als speicherféhiges
Material ein. In Abb. 5-10 sind die Umsétze, die bei der Sulfatierung von Hydrotalcit/Platin
gemessen wurden dargestellt. Die Sulfatierung fand bei Temperaturen zwischen 300°C und
600°C statt und wurde mit 5000 ppm SO, durchgefihrt.
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Abb. 510 Umsatz-Zeit-Verhalten von Hydrotalcit/Pt bei isothermer Sulfatierung mit 5000 ppm SO, und 10%
Sauerstoff in Stickstoff.

Die Umsatzkurven des Hydrotal cits weisen Unterschiede zu den oben beschriebenen Sulfatie-
rungen beider Cerdioxide auf. Es tritt beim Hydrotalcit nur ein einzelner, linearer Ast der
Umsatzkurve auf, von dem die Kurven direkt und sehr abrupt in eine flache Kurve tibergehen.
Im Bereich von 300°C bis 500°C bewirkt eine Erhthung der Temperatur auch eine Erhéhung
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der erzielten Umsétze. Bei 600°C dagegen steigt die Umsatzkurve zu Beginn im linearen Be-
reich parallel zur Umsatzkurve bei 500°C an, beide gehen nach der gleichen Reaktionsdauer
und bel gleichen Umsétzen in den zweiten, flachen Abschnitt Uber. In diesem Bereich weist
die Umsatzkurve der bei 600°C sulfatierten Probe eine geringere Steigung (nahezu Null) auf
als bei alen anderen Temperaturen gemessen wurde und die erreichten Umsétze bleiben da-
her geringer als bei der Sulfatierung bei 500°C. Im Gegensatz zu Cerdioxid kann das Hydro-
talcit die Oxidation von SO, zu SO nicht selbst katalysieren, die Oxidation von SO, muss da-
her zuvor am Platin erfolgen, sodass das SO; aus der Gasphase an das Hydrotalcit gelangen
muss. Die Sulfatierung von Hydrotalcit ist daher starker als die des Cerdioxids von der Lage
des Gleichgewichts der SO,-Oxidation abhangig. Da die SO,-Oxidation eine mit 98.8
kJ'mol™® exotherme Reaktion ist, verschieben hthere Temperaturen das Gleichgewicht in
Richtung niedrigerer SO3 Konzentrationen, bel 600°C liegt in diesem Gleichgewicht ein
Verhdtnis von 76.3% SOs/SO, vor, bei 500°C ist es noch 94.9%. Aus diesem Grund kann
angenommen werden, dass sich bei 600°C am Hydrotalcit ein Gleichgewicht der Sulfat-
bildung, das zu einer geringeren Aufnahme von SOs als Sulfat fuhrt als bei 500°C.

Aus den TG-Kurven ist zu erkennen, dass die absolute Massenzunahme bei der Sulfatierung
stark mit dem untersuchten Material, der Grof3e von dessen BET-Oberfléche und der Sulfatie-
rungstemperatur variiert. Esist auch zu erkennen, dass die Zunahme der Masse der Proben bei
allen untersuchten Materialien ahnlich verléuft. Die Erhéhung der SO,-Konzentration im
Gasstrom fihrt - wie zu erwarten war - zu einem steileren Anstieg der Umsatzkurven zu
Reaktionsbeginn. Sie fuhrt auch zu einer geringen Erhohung der Umséize, der Einfluss ist
alerdings weniger stark als der der Temperatur.

Die ersten Minuten der Sulfatierung konnen aufgrund des Auftretens zweier Einfllsse nicht
mit ausreichender Genauigkeit ausgewertet werden:
Die SO,-Konzentration ist zu Beginn der SO,-Dosierung bel Null und nghert sich von
Null an die eingestellte Konzentration ¢, an. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist dann zu
Beginn niedriger als theoretisch erwartet (siehe Kap. 3.1.2, S.26).
Beim Offnen des Ventils zur SO,-Dosierung kann es zu einem DruckstoR kommen, der
dazu fihrt, dass die SO,-Konzentration zu Beginn rasch Uber den eingestellten Wert an-
steigt. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist in diesem Fall zu Beginn hoher as theoretisch
erwartet.

Beide Einflusse konnten in den Messungen erkannt werden. Sie konnten bei dem verwende-

ten apparativen Aufbau nicht vollstandig vermieden werden.
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Der Verlauf der oben gezeigten Umsatzkurven weist darauf hin, dass der Verlauf der Sulfatie-
rung in mehrere Abschnitte unterteilt werden kann, in denen unterschiedliche Mechanismen
geschwindigkeitsbestimmend sind. Zum Teil besteht bei den Umsatzkurven ein linearer Zu-
sammenhang von Umsatz und Zeit, eine solche Linearitdt kann auf eine Limitierung der Re-
aktionsgeschwindigkeit durch auf3eren Stoffubergang zuriickzufihren sein. In diesem Fall
muss die Reaktionsgeschwindigkeit proportional dem binéren Diffusionskoeffizienten und der
Konzentration des SO, in der Gasphase sein. Der fir den Stofflibergang bestimmende binédre
Diffusionskoeffizient kann nach Hirschfelder et al. berechnet werden (Gl. 5-4) [56][57]. Die

Werte aus dieser Berechnung haben eine Genauigkeit von etwa 10%.
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Tabelle 5-2 Berechnung der Temperaturabhangigkeit des bindren Diffusionskoeffizienten von SO, in N, fir den
betrachteten Temperaturbereich nach Hirschfelder et al. [57].

Fur das hochoberflachige Cerdioxid (Abb. 5-8) lassen sich zu Reaktionsbeginn vier unter-
schiedliche Steigungen erkennen, wobei die Steigung der Umsatzkurve bei 600°C eine Aus-
nahme darstellt. Diese Kurve ist von den vier Kurven die einzige, die nur einen einzigen line-
aren Abschnitt aufweist, dem zu Beginn auch die anderen Umsatzkurven folgen. Fir das Cer-
dioxid mit geringer BET-Oberflache lasst sich aufgrund der Messungenauigkeit zu Beginn
nur bei zweien der vier Umsatzkurven ein linearer Zusammenhang erkennen. Dies ist bei den
Umsatzkurven fir 500°C und 600°C der Fall. Bei der Sulfatierung des Hydrotalcits folgen die
Umsatzkurven zu Reaktionsbeginn alle der gleichen Steigung und gehen dann gleich in einen
nichtlinearen Kurvenverlauf Uber, sodass aus diesen Kurven keine Aussage zu einer eventuell
vorliegenden Stofftbergangskontrolle abgeleitet werden kann. In Abb. 5-11 sind die Steigun-
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gen der linearen Abschnitte der Umsatzkurven der beiden Cerdioxide gegen die nach Gl. 5-4
berechneten bindren Diffusionskoeffizienten aufgetragen. Es wird deutlich, dass die Steigun-

gen der Umsatzkurven den binéren Diffusionskoeffizienten proportional sind.
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Abb. 5-11 Auftragung der Steigungen in den linearen Bereiche der Umsatz-Zeit-Kurven der Sulfatierung gegen
den bindren Diffusionskoeffizienten. Die Temperaturabhangigkeit der Diffusionskoeffizienten
wurde nach Gl. 5-4 bestimmt.

Nur die Steigungen der Umsatzkurven des hochoberflachigen Cerdioxids bei 600°C fallen aus
dem Rahmen, sie wurden aber schon oben als Ausnahme erkannt. Das bedeutet, dass die Sul-

fatierung in diesem Abschnitt tatsachlich durch den auferen Stoffiibergang kontrolliert wird.

Beim Cerdioxid mit grof3er BET-Oberflache und besonders beim Hydrotalcit folgen zu Be-
ginn der Sulfatierungen alle Umsatzkurven dem gleichen, steilen und linearen Verlauf. Um
diesen linearen Anstieg der Umsatzkurven zu erkléaren, wurden drei Proben unter identischen
Bedingungen bei 600°C mit 2000 ppm SO. sulfatiert. Eine der Sulfatierungen wurde 120 Mi-
nuten lang durchgefiihrt bis die Reaktion den Bereich des steilen, linearen Anstiegs verlassen
hat. Die anderen beiden Sulfatierungen wurden nach 20 und 40 Minuten abgebrochen, sodass
zwel Proben erhalten wurden, die zwel unterschiedlich weit fortgeschrittene Sulfatierungen
im Bereich des linearen Anstiegs représentieren. Der Verlauf der relativen Massen dieser Pro-
ben ist in Abb. 5-12 dargestellt. Die Anderung der Massen der Proben, deren Sulfatierung
nach 20 und 40 Minuten abgebrochen wurde, ist nahezu identisch; sie sind also fir direkte
Vergleiche gut geeignet. Die Sulfatierung der dritten Probe (120 Minuten) folgt einer etwas
steileren Kurve, dies ist aber akzeptabel, weil sie den Endzustand weit hinter dem linearen

Anstieg reprasentiert.
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Abb. 5-12 Sulfatierung von drei identischen Proben CeO,/Pt mit grofler BET-Oberfléache bei 600°C mit
2000 ppm SO, und 10% Sauerstoff in Stickstoff. Die Sulfatierung wurde nach 20, 40 und 120 Mi-
nuten abgebrochen.

Jede der drei so erhaltenen, unterschiedlich stark sulfatierten Proben wurde an sieben auf der
Oberfléche der Proben verteilten Messpunkten mittels REM-EDX auf die lokale Schwefel-
konzentration an der Oberflache analysiert. Abb. 5-13a zeigt exemplarisch die Position der

Messpunkte, an denen die Analysen durchgefihrt wurden.
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Abb. 5-13 Konzentration des Schwefels an der Washcoatoberflache nach unterschiedlichen Sulfatierungs-
zeiten. Die Konzentrationen wurden mittels REM-EDX an den links dargestellten Bereichen der
Proben ermittelt.
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Es wurden Messungen an funf aquidistant Gber die Lange der Probe verteilten Messpunkten
durchgefiihrt, um den Konzentrationsverlauf des Schwefels Uber die Lange der Probe zu
bestimmen. Zwei weitere Messpunkte am Rand der Probe sollten zeigen, ob auch quer zur
Stromungsrichtung Unterschiede erkennbar sind. In Abb. 5-17b sind die Ergebnisse dieser
Messungen als Profil Uber die Lange der Proben dargestellt. Besonders bei der am wenigsten
sulfatierten Probe ist zu erkennen, dass zuerst die oberen, in Richtung der Anstromseite lie-
genden Bereiche der Proben sulfatiert werden. Dabel wird offenbar so viel SO, aus der Gas-
phase aufgenommen, dass diese an SO, verarmt und die unteren Bereiche der Proben eine
weitaus geringe Sulfatierung erfahren. Die Kurve der 40 Minuten lang sulfatierten Probe zeigt
eine hohere Schwefelkonzentration und auferdem ist der Konzentrationsunterschied zwischen
Anstromseite und Probenende geringer. Hier ist die Probe an der Anstromseite nicht mehr in
der Lage SO, so schnell wie zu Beginn aufzunehmen und die weiter unten gelegenen Be-
reiche der Probe werden vermehrt sulfatiert. Nach 120 Minuten weist die Probenoberflache
praktisch Uberall die gleiche Schwefelkonzentration auf. Die Messpunkte am Rand der Probe
weisen in alen Fallen nahezu die gleiche Schwefelkonzentration wie in der Mitte der Probe
auf - esist also kein Konzentrationsprofil senkrecht zur Anstromrichtung festzustellen.

Dieses Ergebnis zeigt, dass sich zu Reaktionsbeginn eine Sulfatfront von oben nach unten
Uber die Probe ausbreitet. Die Steigungen der Umsatzkurven und deren Verlauf sind zu Reak-
tionsbeginn identisch und temperaturunabhangig. Das konnte darauf hinweisen, dass die
Reaktions- und Diffusionsgeschwindigkeit hier so hoch sind, dass das gesamte verfligbare
SO, aus der Gasphase entfernt wird. Die Steigung hangt in diesem Fall alein von der ein-
dosierten SO,-Menge ab und sollte daher von der SO,-Konzentration und der Strdmungsge-
schwindigkeit abhéngen. Die Proportionalitét zur SO,-Konzentration ist in Abb. 5-8 und Abb.
5-9 zu erkennen. Die maximal mdgliche Umsatzanderung ergibt sich rechnerisch durch die
Annahme, dass sdmtliches eindosiertes SO, umgesetzt wird. Diese Gerade ist gestichelt in den
oben dargestellten Grafen der Umsatz-Zeit-Verlaufe eingetragen. Sie liegt in allen Féllen und
zu jedem Zeitpunkt deutlich Uber der Umsatzkurve. Dies widerspricht der Annahme, zu Be-
ginn wirde alein die eindosierte SO,-Menge die Reaktionsgeschwindigkeit bestimmen.
Maoglich ist auch, dass ein Teil des Reaktionsgases die Probe nicht erreicht. Untersuchungen
zur Auswirkung der Stromungsgeschwindigkeit liegen nicht vor, sodass dieser Einfluss nicht

eindeutig erklart werden kann.
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5.2 In-situ IR-Messung der Sulfatierung
5.2.1 Wahl der Reaktionsbedingungen

Die Reaktionsbedingungen fur die IR-Messungen wurden nach den gleichen Kriterien wie
unter Kapitel 5.1.1 ausgewahlt. Allerdings unterlagen sie zusétzlichen Beschrankungen. Die
zur Verfigung stehende Messzelle konnte bis ca. 450°C aufgeheizt werden. Eine bei 450°C
durchgefiihrte Messung hatte Sulfatbildung an den CaF,-Fenstern der Messzelle zur Folge
und machte diese damit unbrauchbar. Diese Experimente konnten daher nicht bei den glei-
chen Temperaturen wie in der Thermowaage durchgefiihrt werden. Alle folgenden Messun-
gen wurden bei Temperaturen bis 300°C durchgeftihrt. Wie bel den thermogravimetrischen
Messungen wurden diese Messungen bei hohem Sauerstoffiiberschuss durchgefihrt. Die SO--
Konzentration wurde auf maximal 2000 ppm begrenzt, um die Messzelle zu schonen. Es hat
sich gezeigt, dass die Sulfatierung mit 2000 ppm SO, so schnell abl&uft, dass schon die ersten
Messungen nach kurzer Reaktionszeit kaum einen Unterschied zu spéter gemessenen Spekt-
ren aufwiesen. Um den Verlauf der Reaktion besser Verfolgen zu konnen wurde deshalb die
SO,-Konzentration auf 330 ppm gesenkt.

5.2.2 Durchfuhrung der Messungen

Um an den pulverférmigen und dunkel geférbten Materialien IR-Messungen in Transmission
durchfhren zu kdnnen, wurden dinne, frei tragende Tabletten prépariert. Dazu wurde das
Pulver in einer Vibrationsmihle fein gemahlen und dann 50 mg davon ohne Zusatzstoffe mit

einer hydraulischen Presse zu Tabletten mit 2 cm Durchmesser gepresst (16 mg-cm?).

Gemisch | Verwendung |Komponenten VC[)lrﬁlmri? r‘:ﬂ]o m SOZ_KF;;S? tration
L uft 50
1 vorbehandeln Argon 50 0

1% SO,/He 20

2 sulfatieren Luft 50 2000
Argon 30
0.1% SO,/He 50

3 sulfatieren Luft 50 333
Argon 50

Tabelle 5-3 Fir die in-situ | R-Spektroskopie verwendete Gasmischungen.

Zur Vorbehandlung wurden die Tabletten in der Messzelle plaziert, diese mit 100 ml-min™
eines Luft/Argon-Gemisches durchspiilt (Gemischl, s. Tabelle 5-3) und auf 400°C aufge-
heizt. Die Proben wurden im Luft/Argon-Strom auf die Messtemperatur gebracht und dann
mit Gasgemisch 2 bzw. Gasgemisch 3 (s. Tabelle 5-3) behandelt.
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5.2.3 Ergebnisse der IR-Untersuchungen

Abb. 5-14 und Abb. 5-15 zeigen den Verlauf der Sulfatierung bei 200°C und 300°C. Fir die
Messung dieser Spektren wurde Gasmischung 3 (s. Tabelle 5-3) mit einer SO,-Konzentration

von 330 ppm verwendet. Die Spektren wurden mit einer Rate von 2 min™ gemessen.
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Abb. 5-14 Infrarotspektren der SO,-Adsorption an Cerdioxid/Pt mit grof3er BET-Oberfléache bei 200°C. Die
S0,-Konzentration betrug 330 ppm (Gemisch 3, s. Tabelle 5-3).
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Abb. 5-15 Infrarotspektren der SO,-Adsorption an Cerdioxid/Pt mit grof3er BET-Oberfléache bei 300°C. Die

SO,-Konzentration betrug 330 ppm (Gemisch 3, s. Tabelle 5-3).

Nach [10] und [11] weisen Banden bei 1400 bis 1340 cm™ auf die S=O-Valenzschwingung
von Oberflachensulfaten hin. Sehr breite Banden im Bereich von 1220 bis 1000 cm™* deuten
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dagegen auf in tieferen Schichten gebundenes Sulfat. Das Spektrum von SO, in der Gasphase
weist drei Banden bei 1372, 1360 und 1346 cm™ auf. Die Intensitét dieser Banden ist gering,
sie Uberlagern in Abb. 5-14 und Abb. 5-15 die Banden des oberflachennahen Sulfates. Beson-
dersin Abb. 5-15 zeigen die Kurven unterhalb 1250 cm™ ein vermehrtes Rauschen und laufen
alle gegen ein Plateau bei der Absorption 2. Dies deutet darauf hin, dass die Absorption der
Probe in diesem Bereich zu hoch ist, um Aussagen tber Banden in diesem Bereich zu treffen.

Bel beiden Temperaturen zeigt sich innerhalb weniger Minuten die Bildung von oberflachen-
nahem Sulfat, die bel 300°C ausgepragter ist als bei 200°C. Darlber hinaus fallt auf, dass die
Bande um 1360 cm™ bei 200°C bis etwa zehn Minuten nach Beginn ansteigt und sich dann
nicht mehr &ndert. Die gleiche Bande erreicht bei 300°C nach vier bis sechs Minuten ihr
Maximum und verliert danach mit fortschreitender Zeit an Intensitét - nach 40 Minuten ist die
Intensitét dieser Bande geringer as nach zwel Minuten. Parallel wird die Intensitétszunahme
einer Schulter bei 1275 cm™* beobachtet, die bei 300°C sehr deutlich und bei 200°C nur sehr
gering ausgepragt ist. Daraus konnte man schliel}en, dass der Ubergang von oberflachen-
nahem Sulfat zu Tiefen-Sulfat bei 200°C kaum ausgepréagt, bei 300°C aber schon deutlich zu
erkennen ist. Wenn aber der Ubergang von der Oberfl4che in tiefere Schichten gehemmt ist,
kann das Volumen der Substanz nicht zur Speicherung genutzt werden. Diese Untersuchun-
gen legen daher nahe, dass fur die hohere Speicherfahigkeit des Cerdioxids bei hoheren Tem-
peraturen eine vermehrte Einlagerung in das Korninnere verantwortlich sein kénnte. Dieser
Prozess ist diffusionskontrolliert und daher stark temperaturabhangig.

Tiefen-Sulfat 11?3

oberflachennahes Sulfat

Absorptiorf®

133‘6 ]1283
SO, (9)
1609 1360 5
' 1370\
120 min
60 min
45 min
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cm™
Abb. 5-16 Infrarotspektren der SO,-Adsorption an hochoberfléchigem Cerdioxid/Pt bel Raumtemperatur. Die
SO,-Konzentration betrug 2000 ppm.
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Abb. 5-16 zeigt die IR-Spektren der Adsorption von SO, bel Raumtemperatur. Es wurde Gas-
gemisch 2 mit einer SO,-Konzentration von 2000 ppm verwendet (s. Tabelle 5-3). Schon bel
Raumtemperatur zeigen sich im IR-Spektrum deutliche Veranderungen. Es zeigen sich neue
Banden bei 1123 cm?, 1336 cm™ und 1609 cm™. Die Bande bei 1336 cm™ deutet auf die Bil-
dung von oberflachennahem Sulfat hin, die Bande bei 1123 cm™ auf die Bildung von Sulfat in
tieferen Schichten.
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Abb. 5-17 Desorption im Vakuum bei unterschiedlichen Temperaturen. Es wurde die bei Raumtemperatur
sulfatierte Probe verwendet (siehe Abb. 5-16).

Nach der Sulfatierung bei Raumtemperatur wurde die Messzelle evakuiert und auf 400°C
aufgeheizt. Vor und wahrend des Aufheizens wurden mehrere | R-Spektren gemessen, um den
Verlauf der Desorption zu protokollieren; Abb. 5-17 zeigt diese Spektren. Esist zu erkennen,
dass die Bande bei 1364 cm™ und die Schulter bei 1197 cm™ beim Aufheizen beide intensiver
werden. Die Intensitit der Bande bei 1296 cm™ verringert sich, bis bei 350°C nur noch die
Bande bei 1364 cm* vorhanden ist. Dies |asst die Interpretation zu, dass das adsorbierte SO,
beim Aufheizen nicht vollstandig desorbiert, sondern zu einem oberflachennahen Sulfat
weiterreagiert. Die Bande 1120 cm™ verliert wéhrend der Desorption an Intensitdt. Dies
kénnte man als Zerfall von Sulfaten in tieferen Schichten zugunsten von oberflachennahen
Sulfaten deuten. Es wirde demzufolge eine Desulfatierung vom Korninneren zum Korn-
aul3eren erfolgen. Dabel wirden die zersetzten oberflachennahen Sulfate so lange von den
Sulfaten aus dem Korninneren ersetzt bis diese vollstandig entfernt worden sind.
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5.3 Untersuchung der sulfatierten Proben
5.3.1 REM-Analysen

Eine Fragestellung der Untersuchungen war, ob sich die Morphologie der Probenoberflachen
bei der Sulfatierung verandert. Das Verschlief3en von Zwischenkornrdumen oder das Auf-
reiffen von Kornoberflachen kdnnte zum Beispiel einen Hinwels auf Verschlechterung oder
Verbesserung von Transportvorgangen geben. Abb. 5-18 bis Abb. 5-21 zeigen Ausschnitte
der uReren Oberflache eines Washcoats aus CeO,/Pt mit einer BET-Oberflache von 9.7 m?/g.
Die abgebildeten Proben wurden 2 h lang bei 300° C (Abb. 5-18) bis 600°C (Abb. 5-21)
sulfatiert.

Die Proben weisen unterschiedlich stark zerfurchte Washcoatoberfléachen auf. Vor alem in
Abb. 5-18 und Abb. 5-20 scheint die Oberflache aus vielen einzelnen Agglomeraten zusam-
mengesetzt zu sein und wirkt dadurch sehr viel inhomogener alsin Abb. 5-19 und Abb. 5-21.
Der Herstellungsprozess der Washcoatschichten durch Aufspriihen legt nahe, dass diese Un-
terschiede herstellungsbedingt auftreten. Wird der Washcoat so aufgespriht, dass der Luft-
strom das Wasser der Suspension schneller verdampft als die versprihten Tropfchen zerlau-
fen kénnen, dann wird die Oberflache durch die Form der verdampften Tropfchen gepréagt.

Diese Unterschiede fallen bel der Prgparation nicht auf und konnen erst durch Unter-
suchungen - wie den oben gezeigten - erkannt werden. Da die Proben nach der Analyse
mittels REM nicht mehr zu verwenden sind, kdnnen sie erst nach Beendigung der Experi-
mente untersucht werden. Diese Unterschiede mussen daher in Kauf genommen werden. Es
ist nicht zu erwarten, dass sich die Eigenschaften der Schicht dadurch so stark dndern, dass sie
die Ergebnisse verfalschen.

Bel allen vier Proben ist zu erkennen, dass die Partikelzwischenrdume offen sind, also nicht
durch die Reaktion verschlossen wurden. Unabhangig von der Temperatur, bel der die vier
Proben sulfatiert worden sind, konnten sich also keine makroskopischen Diffusionsbarrieren
aushilden.

Die Partikel der Proben, die bei 300 bis 500°C sulfatiert wurden, zeigen nach 2 h keine auf-
faligen Veranderungen. Es sind relativ glatte Bruchflachen zu erkennen. Dagegen weisen die
Partikel der Probe, die bei 600°C sulfatiert wurde, eine Oberflache auf, die von kleinen
Kristalliten bedeckt ist. Dies legt die Schlussfolgerung nahe, dass die bei der Reaktion gebil-
deten Sulfate an der Oberflache rekristallisiert sind und dort eine kristalline Schicht ausgebil-
det haben.
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Abb. 5-18 Sekundarelektronen-REM Bilder der uReren Oberflache des Washcoats (CeO,/Pt, 9.7 m?/g) nach
2 h Sulfatierung bei 300°C in 5000 ppm SO,. Links: 2200-fach, rechts: 7000-fach.
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bb. 5-19 Sekundarelektronen-REM Bilder der duReren Oberfléche des Washcoats (CeO,/Pt, 9.7 m?/g) nach
2 h Sulfatierung bei 400°C in 5000 ppm SO,. Links: 2200-fach, rechts. 7000-fach.
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15um 10 pm

Abb. 5-20 Sekundarelektronen-REM Bilder der duReren Oberflache des Washcoats (CeO,/Pt, 9.7 m?/g) nach
2 h Sulfatierung bel 500°C in 5000 ppm SO,. Links: 2200-fach, rechts: 7000-fach.
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Abb. 5-21 Sekundérelektronen-REM Bilder der uReren Oberflache des Washcoats (CeO,/Pt, 9.7 m?/g) nach
2 h Sulfatierung bei 600°C in 5000 ppm SO,. Links: 2200-fach, rechts: 7000-fach.
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5.3.2 REM-EDX-Analysen von sulfatierten Proben

Die oben gezeigten sekundérelektronen-REM-Bilder konnen die Morphologie der
Kornoberflachen sehr genau abbilden, aber sie kdnnen keine Aussagen Uber die im Washcoat
vorhandenen Elemente machen. Vor allem liefern sie keine Information Uber Effekte, die im
inneren der Washcoatschicht auftreten kénnten. Um dazu eine Aussage treffen zu kdnnen

wurden die oben dargestellten REM-Untersuchungen erganzt durch REM- und EDX-

Untersuchungen an Querschnitten von Proben, die in Kunstharz eingebettet wurden (Abb.
5-22 und Abb. 5-23). Diese Aufnahmen zeigen Querschnitte durch den Washcoat und
erlauben daher Aussagen Uber Vorgange, die sich in der Tiefe des Washcoats abspielen.

Abb. 5-22  Querschnitt durch einen CeO,/Pt-Washcoat mit einer BET-Oberfléche von 9.7 m?/g. Die dargestellte
Probe wurde 2 h bei 300°C sulfatiert. Das Bild links zeigt ein REM-Kontrastbild die Morphologie
der Schicht. Das Bild rechts zeigt ein mittels EDX-Mapping generiertes Rasterbild der Schwefel-
verteilung. Dunkle Bildpunkte symbolisieren hohe Konzentrationen.

5pm

Abb. 5-23  Querschnitt durch einen CeO,/Pt-Washcoat mit einer BET-Oberflache von 9.7 m?/g. Die dargestellte
Probe wurde 2 h bei 600°C sulfatiert. Das Bild links zeigt ein REM-Kontrastbild die Morphologie
der Schicht. Das Bild rechts zeigt ein mittels EDX-Mapping generiertes Rasterbild der Schwefel-
verteilung. Dunkle Bildpunkte symbolisieren hohe Konzentrationen.
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Diese Bilder zeigen jeweils links eine REM-Kontrastaufnahme des Querschnittes und rechts
daneben ein EDX-Rasterbild der Schwefelverteilung des selben Ausschnittes. Fur die EDX-
Analysen auf Schwefel wurde die charakteristische Rontgenstrahlung bel 2.31 keV ausge-
wertet. In den EDX-Rasterbildern bedeuten dunklere Bildpunkte eine hohere Schwefel-
konzentration. Eine quantitative Aussage ist mit dieser Methode nicht moglich Es lassen sich
aber qualitative Vergleiche anstellen und es lassen sich Aussagen Uber die lokale Verteilung
des analysierten Elementes treffen.
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Abb. 5-24 Histogramme der EDX-Rasterbilder in Abb. 5-22 und Abb. 5-23. Die Histogramme bestétigen den
subjektiven Eindruck hdherer Sulfatkonzentration in der bei 600°C sulfatierten Probe.

Im vorliegenden Fall kann man in Abb. 5-24 — wie zu erwarten war — erkennen, dass der
Washcoat nach Sulfatierung bei 600°C eine hohere Schwefelkonzentration aufweist als nach
Sulfatierung bei 400°C. Obwohl die Auflésung der EDX-Rasterbilder relativ gering ist, lassen
sich die Bereiche hoher Sulfatkonzentration gut mit der Position der CeO,-Korner im REM-
Kontrastbild korrelieren. Bel beiden Proben sind keine Gradienten der Schwefelkonzentration
Uber die Schichttiefe zu erkennen. Oben wurde aufgrund der offenen Kornzwischenréume
nach der Sulfatierung die Vermutung angestellt, dass keine Behinderung der Diffusion in die
tieferen Schichten des Washcoat stattfindet. Diese Vermutung wird nun durch die Ergebnisse
der EDX-Rasterbilder gestiitzt.

5.3.3 Tiefenprofile

Die hier dargestellten Tiefenprofile wurden von den selben Proben erstellt, die in den Kapi-
teln 5.3.1 (S. 69) und 5.3.2 (S. 72) mittels REM und REM-EDX untersucht wurden. Es sind
Cordieritpléttchen, die mit niedrigoberflachigem CeO./Pt beschichtet und bei Temperaturen
zwischen 300°C und 600°C mit 5000 ppm SO, sulfatiert worden sind. Sie wurden, wie unter
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Kapitel 3.5 beschrieben, durch schichtweises Erodieren mit Argonionen und Analyse der frei-
gelegten Oberflache durch XPS erstellt. Diese Diagramme geben keine absoluten Konzentra-
tionen wieder und stellen daher qualitative Vergleiche der bei verschiedenen Temperaturen
behandelten Proben dar. Es muss weiterhin bedacht werden, dass die insgesamt abgetragene
Schicht so duinn ist, dass nur eine Schicht der &uleren Partikel analysiert wird, nicht aber ein
Querschnitt durch den Washcoat. Da aber in Abb. 5-22 und Abb. 5-23 gezeigt wurde, dass die
Sulfatkonzentration Uber die Schichttiefe weitgehend konstant ist, kdnnen diese Profile fur die
ganze Washcoatschicht zu Grunde gelegt werden.
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Abb. 5-25 Durch Erosion mit Argonionen und XPS gemessene Tiefenprofile der Schwefelkonzentration von
vier Proben.

Bel der Analyse auf Schwefel wurde bei allen Proben in den ersten 50000 s Sputterzeit aus-
schlieffdlich Sulfatschwefel (168-169 €V) gefunden. In tieferen Schichten wurde bei Bindungs-
energien von 167 eV bzw. 161-162 eV auch Sulfit- und Sulfidschwefel in geringerer Kon-
zentration gefunden. Dies kann unter anderem durch einen ioneninduzierten Reduktionseffekt
beim Sputtern verursacht werden. In Abb. 5-25 sind die ermittelten Schwefelmengen als
Summe aller bestimmten Schwefelspezies gegen die Sputterzeit aufgetragen. Es ist bei alen
Proben eine hohe Schwefelkonzentration an der Oberflache zu finden, die mit der Sputtertiefe
abnimmt und gegen eine nahezu konstant geringe Konzentration lauft. Die bei hoherer Tem-
peratur sulfatierten Proben weisen hohere Schwefelkonzentrationen auf as solche die bel
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niedrigeren Temperaturen sulfatiert wurden. Dies stimmt mit den Ergebnissen der thermo-
gravimetrischen Analysen Uberein. Es ist auch zu erkennen, dass die Sulfate bei hoheren

Temperaturen eine grof3ere Eindringtiefe erreichen als bei niedrigeren Temperaturen.

Die Platinanalyse hat ergeben, dass Platin im Bereich der obersten Atomlagen in Richtung
Pt(2), also PtO, anoxidiert wurde. Nach dem Abtragen der Oberflache werden auch redu-
zZierte, nahezu metallische Zustande gefunden, aber es bleiben auch in tieferen Schichten an-
oxidierte Anteile Ubrig. Es liegen also neben nahezu reduziertem, metallischen Platin stets in
hohem Ausmal3 Anteile von unstdchiometrischem PtOx (x<1) vor. Als Referenz fir metalli-
sches Platin wurde 70.9-71.2 eV verwendet, fur PtO 73-74 €V und fur PtO, 75.0 eV.
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Abb. 5-26 Durch Erosion mit Argonionen und XPS gemessene Tiefenprofile der Platinkonzentration von vier
Proben.

Das Tiefenprofil fur Platin ist in Abb. 5-26 gezeigt. Man kann bei alen Proben, die bel Tem-
peraturen ab 400°C sulfatiert wurden, eine Abnahme der Platinkonzentration in den oberen
Schichten beobachten. Diese Abnahme ist um so stérker, je hoher die Sulfatierungstemperatur
war. Die bei 600°C sulfatierte Probe zeigt bis zu einer Sputterzeit von etwa 50000 s eine
Platinkonzentration nahe Null, die dann aber steil ansteigt. Nach 75000 s Sputterzeit zeigen

die Tiefenprofile fur ale Proben den gleichen Verlauf.

Eine solche Verringerung der Platinkonzentration an der Oberfléache, wie sie in Abb. 5-26
gezeigt wird, konnte mehrere Ursachen haben. Es besteht die Mdglichkeit, dass das Platin aus
dem Washcoat ausgetragen wurde, dies wird jedoch als unwahrscheinlich angesehen, da die
hochste erreichte Temperatur 600°C ist. Eine Migration der Platinpartikel kommt ebenfallsin
Betracht. Allerdings ist dies ein thermischer Effekt, der innerhalb der gesamten Schicht auf-
treten sollte und nicht nur an der Oberfléche. Wahrscheinlicher ist, dass die Platinpartikel
vom an der Oberflache entstehenden Cersulfat eingeschlossen worden sind und so vor der
XPS-Messung maskiert wurden. In diesem Fall bewirkt eine zunehmende Sulfatierung eine
Verkleinerung der freien Platinoberfl&che, die die Oxidation des Schwefeldioxids katalysiert.
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5.4 Modelmalige Beschreibung der Sulfatierung

Um zu Uberpriifen, ob das experimentell ermittelte Umsatz-Zeit-Verhalten sich durch das
Shrinking Core Modell ausdriicken l&sst, kann man die Messdaten grafisch nach der Funktion
des Shrinking Core Modells auftragen (Gl. 2-18). Trifft das Modell zu, dann muss diese Auf-
tragung eine Gerade ergeben deren Steigung den effektiven Diffusionskoeffizienten und den

Partikelradius enthalt (GI. 5-8).

Seigung = rr:—i 6|Drljc0 Gl.55
Zu Beginn der Reaktion ist die Oberflache frei und es muss so lange keine Diffusion durch
eine pordse Deckschicht erfolgen bis sich auf der gesamten Oberfléache eine durchgehende
Sulfatschicht gebildet hat. In diesem Bereich ist die Diffusion durch die Produktschicht von
untergeordneter Bedeutung und das System wird durch den auf3eren Stofftransport limitiert.
Dies fuhrt zu einem linearen Anstieg der Umsatzkurve, deren Steigung dem Diffusions-

koeffizienten von SO, in der Gasphase proportional ist.
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Abb. 5-27 Darstellung des Umsatzes bel der Sulfatierung von CeO,/Pt bei 600°C mit 5000 ppm SO,. Von
Beginn der Reaktion bis zu einer Zeit t; folgt der Umsatz einer linearen Funktion



Sulfatierung von Modellsystemen Seite 77

WEell das Shrinking Core Modell in diesem Bereich linearer Umsatzdnderung nicht galtig ist,
kann es erst nach der Zeit t; auf die Messdaten angewendet werden. Zu diesem Zeitpunkt ist
bereits ein Umsatz X erreicht worden (s. Abb. 5-27). Damit ergibt sich aus Gl. 2-18:

t:r%"_eof:f el LA X)) - (@ X))+ 2%, - X+t Gl.56
f(X)=3(1- X)??- (@ X)*]+2X, - X] Gl. 57

Die bei der Sulfatierung von CeO, mit kleiner BET-Oberflache experimentell ermittelten
Umsétze (siehe Abb. 5-7) wurden in Abb. 5-28 als Funktion f(X) gegen die Reaktionszeit
aufgetragen. Esist zu erkennen, dass die Steigung dieser Kurven bei 1angeren Reaktionszeiten
abnimmt. Weil deren Steigung die Zeitkonstante des Shrinking Core Modells - und damit

D - enthalt, kann man die effektiven Diffusionskoeffizienten aus diesen Kurven ermitteln.
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Abb. 5-28 Auswertung der bei der Sulfatierung gewonnenen Messwerte nach dem Shrinking Core Modell.

Nach Glattung der Kurven in Abb. 5-28 konnte aus ihren Steigungen die effektiven Diffus-
onskoeffizienten berechnet werden, die unter Annahme des Shrinking Core Modells gelten.
Abb. 5-29 zeigt die errechneten Diffusionskoeffizienten unter Annahme der Konstanz von
SO,-Konzentration ¢y, Partikelradius ro und molarer Dichte r. Ihre Grof3enordnung liegt mit
1.2:10" bis 1.2:10" m?-s™ im Bereich, in der Diffusionskoeffizienten fir Feststoffdiffusion
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zu erwarten sind. Durch die Kriimmung der Kurven in Abb. 5-28 ergibt sich fir die daraus
abgeleiteten effektiven Diffusionskoeffizienten, dass sie nicht konstant sein kénnen, sondern
mit fortschreitender Reaktionszeit immer geringere Werte annehmen mussen. Zur besseren
Ubersicht werden die in Abb. 5-29 dargestellten Diffusionskoeffizienten in Tabelle 5-4

zusammengefasst.
o Dest
Trcl min. max. mittel max./min.
300 1.167-10%% | 4.064-10% | 1.868:10* 3.484
400 2.633-10% | 1.013-10™ | 5174-10% 3.846
500 9.656-10"2 | 2.357-10™ | 1.299-10™ 2.441
600 3.246-10™ | 1.150-10%° | 6.726-10™ 3.541

Tabelle 5-4 Zusammenfassung der Maxima, Minima und Mittelwerte der in Abb. 5-29 dargestellten effektiven
Diffusionskoeffizienten. AuRerdem ist des Verhaltnis von Maximum zu Minimum angegeben.
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Abb. 5-29 Darstellung der Zeitabhéngigkeit der effektiven Diffusionskoeffizienten bel Auswertung nach dem
Shrinking Core Modell.

Die Erhohung der effektiven Diffusionskoeffizenten mit steigender Temperatur entspricht der
Erwartung. Allerdings ergibt die direkte Anwendung des Shrinking Core Modells auf die ex-
perimentell ermittelten Daten, dass sich die effektiven Diffusionskoeffizienten wahrend der
Reaktionszeit um etwa Faktor drei verringern mussten um dem Experiment zu entsprechen.
unter Kapitel 5.3.1 wurde anhand von REM Untersuchungen gezeigt, dass die Korn-
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zwischenrdume durch die Reaktion nicht signifikant verkleinert werden. Es kann aso
angenommen werden, dass kein Perkolationsproblem durch Verengung der Kornzwischen-
réume vorliegt. Es wurde an gleicher Stelle auch darauf hingewiesen, dass sich bel der Probe,
die bei 600°C sulfatiert wurde eine mikrokristalline Deckschicht auf den Kornern ausgebildet
hat. Obwohl jedes Korn in der Washcoatschicht fir das Reaktionsgas zuganglich ist, erscheint
es daher moglich, dass durch Bildung einer Sulfatschicht auf den Kornern eine Diffusions-
barriere in den Kornern selbst existiert.

5.5 Einflussder Partikelgr6i3enverteilung auf das Shrinking Core Modell

Das Shrinking Core Modell setzt eine uniforme Partikelgrof3e voraus. Diese Bedingung ist
unter den realen Bedingungen in der Beschichtung eines Automobilkatalysators nicht erfillt.
Abb. 5-30 zeigt die Korngrofienverteilung einer Suspension des Cerdioxids mit kleiner BET-
Oberflache, die fir die Beschichtung der Proben verwendet wurde (s. Kap. 4.2.2.2, S. 44). Die
Korngrélenverteilung erstreckt sich von 0.05 pm bis 6.6 pm und weist ein Maximum bei
1.845 um auf. Das arithmetische Mittel der Korngréi3enverteilung ist 1.6177 um, das quadra-
tische Mittel bel 1.9138 um.
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Abb. 5-30 Korngrélenverteilung h(r;) des Cerdioxids mit geringer BET-Oberfléche. Das arithmetische Mittel
der KorngroReist 1.6177 pm.

Streng betrachtet muss man zwischen dieser gemessenen Korngrolienverteilung und der
PartikelgrofRenverteilung unterscheiden, weil Messverfahren auf Basis von Laserlichtstreuung
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immer auch Agglomerate mehrerer Partikel als einzelne, grofdere Korner erfassen. Tatséchlich
wird der Anteil der kleinen Partikel in der PartikelgroRenverteilung daher grof3er sein als aus
der Korngrof3enmessung ersichtlich ist. Da messtechnisch nur die Kérngrof3en zuganglich
sind, nicht aber die Partikelgrofien und jede Korrektur willkarlich wére, wird mit der gemes-
senen Korngrof3enverteilung zunéchst unverandert gearbeitet. Der zu erwartende Effekt, eine
Abflachung der Umsatz-Zeit Kurve, wird rechnerisch dadurch geringer gewichtet, das Prinzip
bleibt jedoch gleich.

Die Abweichung von der Annahme einer einzigen Partikelgrof3e muss eine Abweichung des
Umsatz-Zeit-Verhatens im Shrinking Core Modell zur Folge haben. Kleine Partikel haben
ein groflReres Verhdtnis von Oberflache zu Volumen und werden schneller umgesetzt als
grofkere. Auch muss berlicksichtigt werden, dass kleine Partikel innerhalb der Dauer eines
Experimentes vollstandig durchreagieren, wahrend grol3ere Partikel zum selben Zeitpunkt
noch einen reaktiven Kern aufweisen (s. Abb. 5-31). Dadurch werden die kleinen Partikel
durch die Reaktion aus dem Reaktionsgeschehen entfernt, sodass die PartikelgroRenverteilung
variabel wird und der mittlere Durchmesser der verbleibenden reaktionsféhigen Partikel

erhoht wird.
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Abb. 5-31 Nach dem Shrinking Core Modell bildet sich bei der Reaktion eine Produktschicht aus, deren Dicke
mit der Reaktionsdauer zunimmt und von der Partikelgréfze abhangig ist. Es ist exemplarisch die
Reaktion von vier Partikeln bei 500°C dargestellt. Die Radien betragen 0.095, 0.16, 0.22 und
0.52 um, es wurde ein effektiver Diffusionskoeffizient von 4-10™ angenommen. Kleine Partikel
reagieren wahrend der Dauer der Experimente vollstandig.

Aus der PartikelgroRenverteilung ist direkt nur die Haufigkeit des Vorkommens mehrerer
Korngrof3en ersichtlich. Mit einigen Annahmen kann man aus der Verteilung die Anzahl der
in der Probe vorhandenen Partikel berechnen und aufschliisseln wie viele Partikel jeder Grofie

in der Probe vorliegen.

Es werden folgende Annahmen gemacht:
alle Partikel sind sphérisch,
das Volumen der Probe ist bekannt,
die PartikelgroRenverteilung erfasst alle Partikel.
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Das Gesamtvolumen der Probe Ve ergibt sich aus der spezifischen Dichte des Materials und
der auf die Probe aufgebrachten Masse. Mit A; als der Anzahl der Partikel der Grof3e r; und
deren VVolumen V; gilt nach Gl. 5-8:

o]
Ve =a A ¥, Gl. 5-8

Die Anzahl der Partikel einer bestimmten Grof3e ergibt sich mit der Haufigkeit von deren
Vorkommen h(r;) nach Gl. 5-9.

A = A () Gl. 59

Mit GI. 5-10 I&sst sich daher Ages berechnen und dadurch ist auch jedes beliebige A; bestimm-
bar.

Ve = A @ (1), Gl. 510

Mit der Kenntnis aller Aj und r; lasst sich fir jede Partikelgrof3e deren Anteil am Gesamt-
umsatz zu jeder Zeit berechnen. Dieser ergibt sich als Verhdltnis des umgesetzten Volumens
aler Partikel dieser GrofRe zum Gesamtvolumen der Probe. Der messbare Gesamtumsatz Xges
ergibt sich aus der Summe Uber dle X;.
An(rd - r3)x
X, = P "‘i/ XA Gl. 511

ges

Bel der Suche nach einer analytischen Losung fur die Abhangigkeit von der Partikelgrof3en-
verteilung begegnet man mehreren Problemen. Zum einen muss beriicksichtigt werden, dass
alle unterschiedlich grofen Partikel gleichzeitig reagieren und jede Partikelgrof3e ihr eigenes
Umsatzmaximum hat. Es muss sichergestellt sein, dass jede Partikelgrof3e nur bis zum Zeit-
punkt des Erreichens ihres eigenen Umsatzmaximums an der Zunahme des Gesamtumsatzes
beteiligt ist und danach lediglich als Konstante in den Umsatz einflief3. Fir die Berechnung
eines Gesamtumsatzes ist weiterhin problematisch, dass sich die Gleichung des Shrinking
Core Modéells (Gl. 2-18) nach der Zeit, aber nicht nach dem Umsatz bzw. dem Abstand der
Reaktionsfront vom Kornmittel punkt aufl6sen 18sst.

Um die Einzelumsétze X; zum Gesamtumsatz zu addieren zu kénnen, missen ale X; fur die
selbe Reaktionszeit vorliegen. Daher wurde ein Programm geschrieben, das die Radien der

Reaktionsfront an vorgegebene Reaktionszeiten anpasst. Als Randbedingung muss gelten:
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rn>=0

I <= rio.

Der Abstand der Reaktionsfront vom Kornmittel punkt r; wird fur alle Partikelradien ri o so
angepasst, dass die nach dem Shrinking Core Modell berechnete Zeit einer gemeinsamen
Vorgabe entspricht. Dies wird fur jede Partikelgrof3e mit einigen hundert Werten durch-
gefuhrt. Mit den so erhaltenen r; l&sst sich der Teilumsatz fir jede Partikelgrofie nach Gl.
5-11 berechnen und fir jeden beliebigen Zeitpunkt zu einem Gesamtumsatz summieren.

Die aus den Berechnungen resultierenden Teilumséize sind in Abb. 5-32 dargestellt, es wurde
ein effektiver Diffusionskoeffizient von 4-10™ m?s® angenommen, da der errechnete Ge-
samtumsatz dann in der selben Grofdenordnung liegt, wie bei den Experimenten beobachtet
wurde. Jede einzelne Kurve représentiert den zeitlichen Verlauf des anteiligen Umsatzes aller
Partikel mit einem bestimmten Radius. Es ist zu erkennen, dass der Gesamtumsatz haupt-
séchlich von etwa ein Drittel der 48 betrachteten Partikelgréf3en getragen wird, die durch die
Haufigkeit ihres Vorkommens und ihre Volumina einem grof3en Antell am Volumen der

gesamten Probe haben.
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Abb. 5-32 Darstellung des Umsatz-Zeit-Verhatens fir jede Partikelgrofe aus der ermittelten Partikel-

grolRenverteilung (s. Abb. 5-30). In die hier dargestellten Umsétze wurde die Partikelhaufigkeit
einbezogen, sodass die Kurven den Anteil jeder PartikelgrofRe am Gesamtumsatz wiedergeben.

Jede einzelne Kurve zeigt den Verlauf des Shrinking Core Modells bis zu dem Umsatzgrad,
den diese Partikelgrofl3e bis zu diesem Zeitpunkt erreichen kann. Kleinere Partikel haben zum
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gleichen Zeitpunkt einen hotheren Umsatzgrad erreicht und ihre Umsatzkurven verlaufen
daher weniger steil als die grolRerer Partikel. In Abb. 5-32 ist ein kleinerer Ausschnitt aus
Abb. 5-33 dargestellt um die Umsatz-Zeit-Kurven der kleinsten Partikel unterscheiden zu
konnen. In diesem Diagramm ist zu erkennen, dass kleine Partikel innerhalb der Dauer des
Experimentes vollstdndig umgesetzt werden und deren Umsatz danach lediglich as Konstante
in den Gesamtumsatz der Probe eingeht.
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Abb. 5-33 Darstellung des Umsatz-Zeit-Verhaltens fir jede Partikelgrof3e aus der ermittelten Partikel grof3en-
verteilung. Der Bereich geringer Umsdtze wurde vergrofRert dargestellt, um die Umsatzkurven
kleiner Partikel von 0.055 pum bis 0.16 pm Radius besser darstellen zu kénnen. Im Diagramm ist auf
jeder Kurve der Zeitpunkt markiert an dem Partikel dieser Gréf3e vollstdndig umgesetzt sind.

Das Einfuhren einer realen Partikelgrof3enverteilung in das Shrinking Core Modell fuhrt zu
einer Verénderung der Umsatzkurve im Vergleich zu einer Kurve, die unter Verwendung des
mittleren Partikeldurchmessers berechnet wurde. In Abb. 5-34 sind die Kurven dargestellt, die
mit und ohne den Einfluss der PartikelgrofRenverteilung berechnet wurden; der effektive
Diffusionskoeffizient betragt jeweils 4-10 m»s™.

Die Umsatzkurve, bel der die PartikelgrofRenverteilung berticksichtigt wurde weist eine viel
geringere Steigung auf als die, die mit einem einzelnen, mittleren Partikelradius von 1.677 um
berechnet wurde. Die Umsatzkurve des Shrinking Core Modells, die unter Verwendung des
mittleren Radius berechnet wurde, 18sst sich fur den dargestellten Fall durch Multiplikation
des mittleren Partikelradius mit einem konstanten Faktor weitgehend an die Kurve anpassen,
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die durch die Partikelgrof3enverteilung modifiziert ist. Der Partikelradius dieser angepassten
Kurve betrégt 2.818 um. Dieser Effekt kann durch das Vorliegen einer breiten Partikel-
grolkenverteilung erklart werden, weil die grofReren Partikel entsprechend stérker zum
Gesamtumsatz beitragen. Aufgrund dieser Anpassung konnte man fir jede beliebige Partikel-

groRenverteilung einen effektiven mittleren Radius angeben.
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Abb. 5-34 1) Auftragung des Umsatz-Zeit-Verhaltens bei Annahme des mittleren Radius (r;=1.677 pm).
2) Abweichung von Kurvel durch Einfihren der PartikelgréfRenverteilung. 3) Anpassung des
Radius bringt die beiden Varianten des Modells nahezu zur Deckung.

Eine solche Anpassung ist aber nur méglich, wenn der effektive Diffusionskoeffizient
hinreichend klein ist und die Partikel hinreichend grof3 sind. Im obigen Beispiel reagieren bel
einer Reaktionsdauer von 5 Stunden alle Partikel bis zu einem Radius ro=0.22 pm bis zum
Zentrum durch. Bel der vorliegenden PartikelgrofRenverteilung betrifft das 7.30% aller
Partikel in der Probe, die aufgrund ihrer geringen Grof3e und der geringen Haufigkeit ihres
Auftretens aber nur 0.002948% der Stoffmenge ausmachen. Die Partikel, die wéhrend der 5
Stunden des Experimentes vollsténdig umgesetzt werden, machen einen sehr geringen Antell
der Probenmenge aus. Daher ist die errechnete Abflachung der Kurve im Vergleich zum

einfachen Shrinking Core Modell gering.

Abb. 5-35 zeigt die Abhangigkeit der Umsatzkurven vom effektiven Diffusionskoeffizienten
mit und ohne Berticksichtigung der Partikelgrofienverteilung. Es ist einfach zu erkennen, dass
die Kurven schneller hohe Umsétze erreichen missen, wenn der effektive Diffusions-
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koeffizient in den Berechnungen grof3er gewahlt wird. Bel effektiven Diffusionskoeffizienten
bis 10" m?s-1 4sst sich das einfache Shrinking Core Modell sehr gut durch einen effektiven
Partikelradius an die Kurven des Modells mit Partikelgréf3enverteilung anpassen. Bel einem
effektiven Diffusionskoeffizienten von 10° m?s® lassen sich die nach dem Modell
berechneten Kurven noch mit geringer Abweichung anpassen. Darlber werden die
Abweichungen des einfachen Shrinking Core Modells von dem Model mit
Partikelgréf3enverteilung so stark, dass eine Anpassung wenig sinnvoll erscheint. Je hoher der
effektive Diffusionskoeffizient ist desto hoher ist der Antell der Partikel, der innerhalb der
Dauer des Experimentes vollstdndig umgesetzt wird. Dadurch steigt der Umsatz zu
Reaktionsbeginn Uberproportional stark an und die Kurve wird steiler. Die verbleibenden
grofieren Partikel werden aufgrund der sich bildenden dicken Produktschichten viel langsamer
umgesetzt, sodass der Kurvenverlauf flacher wird. Es findet gewissermal3en eine
Vergrofierung des mittleren Radius der reaktiven Partikel wéahrend der Reaktion stat.
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Abb. 5-35 Auftragung der Umsatzkurven in Abhéngigkeit von der Zeit fir verschiedene effektive Diffusions
koeffizienten Bei den breit gezeichneten Linien wurde die Partikelgrol3enverteilung berticksichtigt,
bei den diinnen Linien wurde ein angepasster, mittlerer Partikelradius verwendet.

Interessanterweise sind die Kurvenverlaufe in Abb. 5-35 bel grof3en effektiven Diffusions-
koeffizienten dem Verlauf experimentell ermittelten Umsatzkurven der Sulfatierung sehr
ahnlich; lediglich die vom Modell vorhergesagten Umsdétze sind zu hoch. Es erscheint wenig
sinnvoll, die Kurven durch Erhéhung der effektiven Diffusionskoeffizienten anzupassen, da
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dafiir Diffusionskoeffizienten von ca. 10° m?s™ erforderlich wéren. Oben wurde erklért, dass
die Messmethode mit der die PartikelgroRenverteilung bestimmt wurde streng genommen nur
eine KorngroRenverteilung misst. Da grofRe Korner meist aus mehreren kleineren Partikeln
zusammengesetzt sind, bedeutet das, dass der Anteil der kleinen Partikel hoher ist als
gemessen wurde. Ein grofBerer Anteil an kleinen Partikeln hétte rechnerisch genau den
gleichen Effekt wie die oben dargestellte Erhthung des effektiven Diffusionskoeffizienten.
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Abb. 5-36 Anpassung des Shrinking Core Modells an die experimentell ermittelten Umsatzkurven. Es wurde
CeO,/Pt mit einer BET-Oberflache von 9.7 m®g™ sulfatiert.

In Abb. 5-36 sind die Umsatzkurven der Sulfatierung von CeO,/Pt mit einer BET-Oberflache
von 9.7 m>g™ bei Temperaturen von 300 bis 600°C dargestellt. Die experimentell ermittelten
Kurven sind von durchgezogenen Kurven (ohne Symbol) Uberlagert. Diese zeigen die An-
passung des Shrinking Core Modells mittels der Partikelgrof3enverteilung an die gemessenen
Umsdtze. Fir diese Berechnungen wurde ein konstanter, niedriger effektiver Diffusions-
koeffizient von 2.5-10° m*»s™ angenommen. Statt den effektiven Diffusionskoeffizienten zu
erhdhen, wurde diesmal die Partikelgrol3enverteilung modifiziert. Ausgehend von der oben
gedullerten Annahme, der Anteil kleiner Partikel sollte in Wirklichkeit grof3er sein, wurden
ale Partikelradien mit dem Faktor 0.3 multipliziert. Die berechneten Gesamtumsatzkurven
wurden zudem mit einem Faktor f multipliziert, der den maximal erreichbaren Umsatz

begrenzt.
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Die berechneten Kurven beschreiben die experimentell ermittelten Kurven mit unterschiedlich
hoher Genauigkeit. Fur die Sulfatierung bei 600°C stimmt die nach dem Modell berechnete
Kurve sehr genau mit der experimentell ermittelten Kurve Uberein. Die Ubrigen Kurven haben
zu Beginn deutlich niedrigere Steigungen als die gemessenen Kurven, sodass das Modell in
diesem Bereich keine korrekten Angaben machen kann. Im spéteren Kurvenverlauf passen
sich die berechneten Kurven den gemessenen an. Dieses Verhalten wird darauf zurtickgeftihrt,
dass bei der Berticksichtigung der PartikelgrofRenverteilung der anfangliche durch Stoff-
Ubergang bestimmte lineare Umsatzanstieg nicht berticksichtigt werden konnte.
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6 Desulfatierung von Modellsystemen

Fur die Desulfatierung wurden die selben Proben verwendet, deren Sulfatierung in Kapitel 5
beschrieben wurde. Dadurch stehen gut charakterisierte Proben al's Ausgangsmaterial zur Ver-
figung und Sulfatierung und Desulfatierung konnen jeweils der selben Probe zugeordnet
werden. Zum Vergleich wurde kristallines Cersulfat (Ce(SO4),2:4H,0) unter dhnlichen Bedin-

gungen desulfatiert.

‘: A <H,/Ar, Ar

Abzug kj/

Abb. 6-1  Strdmungsweg in der Thermowaage wahrend der Desulfatierung.

6.1 Zersetzung von kristallinem Cersulfat

Um einen Anhaltspunkt fir den Verlauf einer Desulfatierung zu bekommen und um den
Temperaturbereich, in dem sie stattfindet, abschéatzen zu kénnen, wurde kristallines Cersulfat
(Ce(SOy)2:4H20) in der Thermowaage desulfatiert. Es wurden Desulfatierungen in oxidieren-
der und in reduzierender Atmosphére durchgefiihrt (s. Tabelle 6-1). Die Temperatur wurde
mit einer Rampe von 10 K-min™ von Raumtemperatur auf 1000°C erhéht.

K omponente Konzentration Fluss
P [Vol.%] [mi>min]
. H> 5% 25
reduzierend N, 95% 475
- 0O, 10% 5
oxidierend N, 90% 45

Tabelle 6-1 Fur die Desulfatierung des kristallinen Cersulfates in die Thermowaage eingel eitete Gasmischungen.
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Abb. 6-2  Abnahme der relativen Masse von kristallinem Cersulfat (Ce(SO,)2:4H,0) in der Thermowaage bei
der Desulfatierung unter oxidierenden und reduzierenden Bedingungen.

Anhand der molaren Massen zu erwartender Zerfallsprodukte kann man berechnen bel wel-

chen relativen Massen siein Abb. 6-2 zu erkennen sein miissten (vergleiche Tabelle 6-2).

maogliches molare Masse | Masse

Produkt [g/mol] [%]
Ce(S04)2*4H,0 404.3 100.00
Ce(S04)2:2H,0 368.27 91.09
Ce(S04)2 332.24 82.18
Ce005(S04)15 292.21 72.27
2Ce0,*3S03 584.42 72.27
Ce0SO,4 252.18 62.37
CeO; 17211 42.57

Tabelle 6-2 Abschétzung der im Verlauf der TGA ewarteten Massendnderung bei Bildung bestimmter
moglicher Produkte.

Es lasst sich erkennen, dass bis 420°C - 450°C die Abspaltung von Kristallwasser in zwel
Stufen erfolgt. Wahrend des Verlustes des Kristallwassers verlaufen die TG-Kurven unabhan-
gig von der Atmosphére paralel bis die Probenmasse auf ca 82% der Anfangsmasse abge-
sunken ist; diese Masse entspricht wasserfreiem Cer(4)sulfat. An diesem Punkt zeigt sich
erstmals ein Unterschied im Kurvenverlauf bei Verwendung verschiedener Atmosphéren. Die
Desulfatierung beginnt in reduzierender Atmosphére bei 421°C und erreicht bel 490°C ein
Plateau bel 72.9% der Anfangsmasse. Bis 650°C bleibt die Masse nahezu konstant und féllt
dann in einem zweiten Desulfatierungsschritt bis 783°C auf 44.4% der Anfangsmasse ab. In

oxidierender Atmosphére beginnt die Desulfatierung erst bel 452°C. Sie erreicht ein Plateau
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bei 520°C und 72.3% der Anfangsmasse. Die Masse bleibt bis 724°C nahezu konstant und
falt dann in einem zweiten Desulfatierungsschritt bis 893°C auf 43.5% der Anfangsmasse ab.

Eswird also ein stufenweiser Sulfatabbau gefunden, wie er von Trofimov et al. [58] fur unter-
halb 370°C gebildetes Cersulfat beschrieben wurde. Danach entsteht zwischen 456°C und
560°C 2Ce0,-3S0;3 (entspricht CeOp5(S04)15), das zwischen 836°C und 930°C in das Oxid
Ubergeht. Bei der Desulfatierung tritt sowohl in reduzierender als auch in oxidierender Atmo-
sphére ein Plateau bei ca. 72% der Anfangsmasse auf, das diesem Zwischenprodukt ent-
sprechen konnte. Das Material, das bei dieser Temperatur entsteht wurde mittels Elementar-
analyse untersucht. Die Elementaranalyse hat ergeben, dass das Zwischenprodukt 17.5 gew.%
Schwefel und 51.5 gew.% Cer enthélt. Dies entspricht umgerechnet einem Molverhaltnis von
40.2% Cer zu 59.8% Schwefel und bestétigt die Annahme des oben genannten Zwischen-
produktes.

6.2 Desulfatierung von getragerten Proben

Bel diesen Experimenten wurden Proben verwendet, die doppelseitig mit sulfatiertem
Material beschichtet waren. Diese Proben wurden durch Sulfatierung von Cerdioxid mit
kleiner BET-Oberflache in 10000 ppm SO, und 10% O, in Stickstoff in der Thermowaage
hergestellt. Dadurch konnten die selben Proben, an denen die Sulfatierung untersucht wurde,
auch fur die Betrachtung der Desulfatierung verwendet werden.

Die Proben wurden in die Thermowaage eingehangt und der Reaktionsraum und das Waagen-
gehause wurden mit dem jeweils verwendeten Gasgemisch gespllt (s. Tabelle 6-3). Anders
als bei den Sulfatierungen wurde fir die Desulfatierungen das Gasgemisch schon vor Eintritt
in die Thermowaage gemischt, da diese Gase nicht korrosiv waren und die Mikrowaage nicht
beschéadigen konnten.

Fluss
ez [ml/min]
reduzierend | Priifgas, 5.1% H, in Argon 50
inert Argon 50

Tabelle 6-3 Fir die Desulfatierung als Tragergase verwendete Gasmischungen.

6.2.1 Blindproben mit Cerdioxid

Cer(4)oxid wird in reduzierender Umgebung sehr leicht zu unstochiometrischen Oxiden des
Typs CeO,.x reduziert [6] - aufgrund dieser Eigenschaft wird es in der Abgaskatalyse als
Sauerstoffspeichermaterial eingesetzt. ES muss davon ausgegangen werden, dass diese
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Reduktion bei der Desulfatierung cersulfathaltiger Proben in reduzierender Atmosphére eben-
falls stattfindet.

Ce(SO,), +2H, %#.® CeO, +2S0, +2H,0 Gl. 6-1
Ce(SO,), +8 H, #4® CeO, +2H,S+6 H,0O Gl.6-2
2CeO, +x H, %® CeO,, +x H,0O Gl.6-3

Um festzustellen wie stark der Einfluss der Reduktion zum Cer(3)oxid ist, wurden Blind-
proben mit nicht sulfatiertem Cerdioxid durchgefihrt. Abb. 6-3 zeigt den thermogravi-
metrisch ermittelten Verlauf einer temperaturprogrammierten Reduktion von 21.1 mg
getragertem Cerdioxid mit niedriger BET-Oberflache. Die Probe wurde in der TG mit
50 ml-min™ eines Gasgemisches aus 5% Wasserstoff in Argon umspiilt. Sie wurde mit einer
Temperaturrampe von 10 K-min™ von 20°C auf 1000°C aufgeheizt und die Anderung der
Masse wurde aufgezeichnet.
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Abb. 6-3  Reduktion von nicht sulfatiertem CeO,/Pt mit niedriger BET-Oberfléche durch 5% Wasserstoff in
Argon. Die Probe wurde mit 10 K-min™ von Raumtemperatur auf 1000°C aufgeheizt.

Die anteilige Massendnderung der Blindprobe kann, wie in Abb. 6-4 gezeigt, dazu verwendet
werden, den Kurvenverlauf der Desulfatierung um den durch die Reduktion des Cerdioxids
verursachten Anteil zu korrigieren. Aus der Abbildung geht hervor, dass durch eine solche
Korrektur vor allem die Steigung des Bereiches ab 650°C korrigiert wird, ohne dass sich am
Informationsgehalt der Kurve viel @ndert. Eine Verschiebung der Desulfatierungstemperatur
erfolgt durch diese Korrektur nicht, sie eemoglicht aber das Aufstellen einer Schwefelbilanz
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aus den Kurven der reduktiven Desulfatierung. Die unten gezeigten Kurven der reduktiven
Desulfatierung sind auf diese Weise korrigiert worden.
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Abb. 6-4 Beispiel der Korrektur der TG-Kurve einer Desulfatierung durch den Masseverlust einer nicht
sulfatierten Probe (CeO,/Pt), die unter den gleichen Bedingungen reduziert wurde (s. Abb. 6-3).
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Abb. 6-5 Temperaturprogrammierte Reduktion von nicht sulfatiertem CeO,/Pt mit niedriger BET-Oberflache
mit 5% Wassarstoff in Argon. Die Reduktion wurde an 0.500g einer durchstromten
Pulverschiittung durchgefuhrt.

Zum Vergleich ist in Abb. 6-5 das Profil einer temperaturprogrammierten Reduktion von
0.5 g CeO,/Pt mit Wasserstoff dargestellt. Es zeigt Wasserstoffverbrauch in zwel Temperatur-
bereichen. Bei der geringen Wasserstoffaufnahme zwischen Raumtemperatur und 170°C
handelt es sich vermutlich um Adsorption an der Oberflache. In der TGA wurde in diesem
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Temperaturbereich ein geringer Ansteilg der Probenmasse der getrégerten Blindprobe
beobachtet (s. Abb. 6-3).Die Reduktion des Cerdioxides setzt analog zur thermogravimetri-
schen Messung an der getrégerten Probe zwischen 600°C und 700°C ein.

6.2.2 Ergebnisse der Desulfatierung

Die Desulfatierung wurde an getragertem CeO,/Pt mit kleiner BET-Oberflache durchgefihrt,
das zuvor funf Stunden lang bei unterschiedlichen Temperaturen in 10000 ppm SO, sulfatiert
wurde. Die Temperatur wurde bei der Sulfatierung als einziger Parameter variiert. Dies fuhrt
bei konstanter Sulfatierungsdauer zur Einlagerung unterschiedlich grof3er Sulfatmengen in die
Proben. In Abb. 6-6 ist der Verlauf der Probenmasse bei der reduktiven Desulfatierung dar-
gestellt, Abb. 6-7 zeigt die entsprechenden Ergebnisse fur die thermische Desulfatierung.
Diese Abbildungen zeigen die Masse der Proben relativ zu ihrer Masse vor der Sulfatierung.
AulRerdem sind in Abb. 6-8 und Abb. 6-9 die bel der Desulfatierung frel werdenden SOs-
Mengen dargestellt, die aus den Masseverlusten berechnet wurden.

Zu Beginn ist bel alen Desulfatierungen bis 150°C ein geringer Masseverlust von 0.2 bis
0.4mg (1-2%) zu erkennen. Eine wahrscheinliche Ursache dafir ist die Desorption von
Wasser, das beim Abkuhlen der Proben nach der Sulfatierung mit der Druckluft in den
Probenraum eingebracht wurde (s. Kap 5.1.2). An feuchter Luft nimmt Ce(SO,), sehr leicht
Wasser unter Bildung des Tetrahydrates auf [58]. Diese erste Abnahme der Masse wird daher
nicht zur Desulfatierung gerechnet.
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Abb. 6-6 Darstellung der relativen Massenabnahme bel der reduktiven Desulfatierung von CeO, mit kleiner
BET-Oberflache. Die Masse bezieht sich auf die Masse der Probe vor der Sulfatierung. Die

Temperatur wurde mit einer Rampe von 10 Kxnin™* auf 1000°C erhoht.
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Es ist zu erkennen, dass die Desulfatierung der getragerten, sulfatierten Proben — im Unter-
schied zum kristallinen Material — in einem einzigen Schritt erfolgt. Sie beginnt auch nicht
schleichend, sondern setzt erst bei erreichen einer ausreichend hohen Temperatur sprunghaft
ein. Die Masse der Proben nach der reduktiven Desulfatierung entspricht 98% bis 100% der
Masse vor der Sulfatierung. Dieser Fehler von bis zu 2% entspricht 0.4 mg der Probenmasse
und konnte zum Teil einem anfanglichen Verlust von aufgenommenem Wasser zuzuschreiben
sein. Auch bei der thermischen Desulfatierung tritt ein Masseverlust der Proben bis ungeféhr
zur Masse der frischen Proben auf. Die Massen nach Desulfatierung weichen mit 97% bis
102% starker von den Ausgangsmassen ab als die der reduktiv sulfatierten Proben. In diesen
Abweichungen von bis zu 0.6 mg ist keine von der Sulfatierungstemperatur abhangige
Systematik zu erkennen; sie sind wahrscheinlich auf Mess- und Wagefehler zurtckzufihren.
Diese Grafiken zeigen, dass das aufgenommene SO3 bei der Desulfatierung nach Erreichen
der nétigen Temperatur praktisch vollstandig aus der Probe entfernt wurde.
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Abb. 6-7 Darstellung der relativen Massenabnahme bei der thermischen Desulfatierung von CeO, mit kleiner
BET-Oberflache. Die Masse bezieht sich auf die Masse der Probe vor der Sulfatierung. Die

Temperatur wurde mit einer Rampe von 10 Kxnin™* auf 1000°C erhoht.

Die Desulfatierungstemperatur kann aus jeder der TG-Kurven entweder zu Beginn oder zu
Ende der Desulfatierung abgelesen werden. Um Endtemperaturen objektiv zu ermitteln wur-
den die Punkte mit der starksten Kurvenkrimmung anhand der Extrema der zweiten Ablei-
tung der TG-Kurve ermittelt. Bei den Anfangstemperaturen war diese Methode wegen der
geringeren Kurvenkrimmungen nicht anwendbar. Die Anfangstemperaturen wurden daher als
die Temperatur definiert, bei der die TG-Kurve um 3% vom linearen Verlauf abweicht. Im
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Fall der thermischen Desulfatierung unterscheiden sich die Anfangstemperaturen der Desul-

fatierung von verschieden sulfatierten Proben nicht signifikant voneinander (s. Abb. 6-9). Die

hoheren Endtemperaturen der Desulfatierung von stérker sulfatierten Proben sind darauf

zurlickzufthren, dass die Zersetzung grof3erer Sulfatmengen langer dauert. Dadurch geht in

die Endtemperatur auch die bei der Desulfatierung verwendete Temperaturrampe ein.
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Abb. 6-8 Reduktive Desulfatierung von CeO, mit kleiner BET-Oberflache, das bel unterschiedlichen
Temperaturen sulfatiert worden ist. Die Temperatur wurde mit einer Rampe von 10 K-min™* von
Raumtemperatur auf 1000°C erhoht.
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Abb. 6-9 Thermische Desulfatierung von CeO, mit kleiner BET-Oberfléche, das bei unterschiedlichen

Temperaturen sulfatiert worden ist. Die Temperatur wurde mit einer Rampe von 10 K-min™* von
Raumtemperatur auf 1000°C erhoht.
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Beim Vergleich der reduktiven Desulfatierungen mit den thermischen (Abb. 6-8 und Abb.
6-9) ist eine starke Absenkung der Desulfatierungstemperatur durch Zugabe des Reduktions-
mittels zu erkennen. Der Beginn der Desulfatierung wird durch Wasserstoff als Reduktions-
mittel um 46°C bis 189°C gesenkt. Diese Absenkung war um so ausgeprégter, je geringer der
Sulfatgehalt der Probe war. Dies ist ein Hinweis darauf, dass das Reduktionsmittel die tiefer
im Korninneren gebundenen Sulfate schwerer erreichen kann.
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Abb. 6-10 Auftragung der Desulfatierungstemperatur gegen die Sulfatierungstemperatur.

Die Anfangs- und Endtemperaturen der acht verschiedenen Desulfatierungen sind in Abb.
6-10 gegen die Sulfatierungstemperatur aufgetragen. Es ergeben sich lineare Zusammenhange
zwischen den Desulfatierungstemperaturen und den Sulfatierungstemperaturen. Die Anfangs-
temperaturen bel der thermischen Desulfatierung sind von der Sulfatierungstemperatur
nahezu unabhéngig und die Steigung der Geraden 2 ist sehr gering. Diese Unterschiede fallen
in den Bereich der Messungenauigkeit. Wie oben diskutiert geht in die Endtemperatur die
Dauer der Desulfatierung ein — und damit auch die eingelagerte Sulfatmenge und die Aufheiz-
rate. Die Steigung der Linie fir die Endtemperaturen (Gerade 1) ist dementsprechend etwas
hoher als die fur die Anfangstemperaturen. Die Linien der reduktiven Desulfatierung (Gerade
3 und 4) weisen beide signifikant hohere Steigungen auf als die der thermischen
Desulfatierung. Dies wére nicht der Fall, wenn die Steigung allein durch apparative Parameter
und die Aufheizrate bestimmt wirde.
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Anhand dieser Experimente ist nicht zu unterscheiden, ob die beobachteten Unterschiede
allein durch die eingelagerte Sulfatmenge oder auch durch die Temperatur beeinflusst werden.
Als Vergleich zu Abb. 6-10 sind in Abb. 6-11 die Desulfatierungstemperaturen der acht
Desulfatierungen gegen die in der Probe gespeicherte Sulfatmenge aufgetragen. Die ge-
speicherten Sulfatmengen wurden aus den gravimetrisch ermittelten Messwerten von
Sulfatierung und Desulfatierung bestimmt; die Werte aus beiden Messungen korrelieren.

750 -
S y= 32'0%
3 700 A
g 1
& 1w A
Q 650 y=12128tn{x)+58526 -+ S
5 P =
> 4 (2 A T
600 2 e
= N T e o)
% 1 Y =66597Ln(x) +359.19 =T
2 ] R e
o 550
e ] ° o..
10
500 e —
] ! ¥ =109.59Ln(x) + 117.43
] P
450 p -
1’61
400 7 ,,’/ A Desulf. Ende (thermisch) A Desulf. Beginn (thermisch) [
1@y @ Desulf. Ende (reduktiv) o Desulf.Beginn (reduktiv)
350 w 1 \ 1 \ 1 \ | ‘
0 20 40 60 80 100

Sulfatmenge [umol]

Abb. 6-11 Auftragung der Desulfatierungstemperatur gegen die aufgenommene SOs-Menge.

Die Menge des eingelagerten Sulfates hangt nicht linear mit der Sulfatierungstemperatur
zusammen. Deshalb konnen die in Abb. 6-11 dargestellten Desulfatierungstemperaturen nicht
linear mit der eingelagerten Schwefelmenge zusammenhangen. Der Zusammenhang lasst sich
durch eine logarithmische Funktion annghern. Die oben diskutierten Zusammenhange und
Schlussfolgerungen gelten unverandert. Auf3erdem ist zu erkennen, dass geringe Sulfat-
mengen besonders zu Beginn der Sulfatierung einen grof3en Einfluss auf die Desulfatierungs-
temperatur haben. Dadurch wird deutlich, dass es im Betrieb eines NOx-Speicher-
Reduktions-Katalysators oder eines SOx-Adsorbers wichtig ist, eine Desulfatierung moglichst
haufig durchzufihren. Auf diese Weise l&sst sich nicht nur die Dauer der Regeneration
verkirzen, auch die fur die Regeneration benttigte Temperatur wird gesenkt.
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7 Sulfatierung und Desulfatierung von realen Systemen

Die Sulfatierung der SOx-Adsorber ist Tell einer Machbarkeitsstudie, die in einer Kooperati-
on der Degussa AG und der Oil Research Association (ORA) durchgeftihrt wurde. Ein SOx-
Adsorber soll im Abgasstrom vor den schwefelempfindlichen Bauteilen eingebaut werden
und dort das SO, aus dem mageren Abgas entfernen. Fir die erdblverarbeitende Industrie
bedeutet ein Bauteil, das die empfindlichen Katalysatoren vor Schwefelverbindungen im
Abgas schiitzt, dass sie einen geringeren Aufwand fir die Entfernung des Schwefels aus dem
Kraftstoff treiben missten. Die Bestrebungen der erddlverarbeitenden Industrie gehen dahin
die Kosten mdglichst niedrig zu halten, die der Katalysatorhersteller die eigenen, bestehenden
Techniken widerstandsfahiger zu machen und neue Techniken, wie den NOx-Speicher-
Reduktions-Katalysator méglich zu machen. Man muss auch bedenken, dass fur die
Entfernung des Schwefels aus dem Kraftstoff der Energieaufwand stark ansteigt, wenn sehr
geringe Schwefelmengen im Kraftstoff gefordert sind. In der Gesamtbilanz (,, well-to-wheel*)
fhrt dieser Mehraufwand zur Erhdhung der CO,-Produktion.

7.1 Durchfihrung der Sulfatierung

Fur die Sulfatierung wurden in Kooperation mit ORA funf Dieselkraftstoffe hergestellt, die
sich abgesehen von in ihrem Schwefelgehalt moglichst wenig unterscheiden durften. Das
wurde durch Mischung zweier Dieselkraftstoffe mit nahezu gleichen Siedekurven erreicht.
Bel einem wurde der Schwefelanteil durch starke katalytische Hydrierung auf ein sehr
niedriges Niveau gesenkt. Bei dem anderen handelt es sich um einem Diesel nach EN590 mit
einem maximalen Schwefelgehalt von 500 ppm. Die Kraftstoffe wurden so gemischt, dass
deren Schwefelgehalte 10, 49, 96, 191 und 325 ppm betrugen (s. Tabelle 7-1).

Kraftstoff
1 2 3 4 5

Mischungsverhdlt | DHC 979 | 887 | 771 | 539 | 19.2
nis Winter GO EN590 2.1 11.3 | 229 | 46.1 | 80.8

geplant 10 50 100 200 350
Schwefelgehdt i Anaiyse 10749 | o6 | 101 | 325

Dichte bei 15°C [g-1™] 819.8 | 821.8 | 824.0 | 828.8 | 835.9
Eigenschaften Flammpunkt [°C] 90 89 83 72 64

Viskositét bei 40°C mm?-s* | 3.043 | 2.996 | 2.953 | 2.856 | 2.734

Tabelle 7-1 Eigenschaften der Kraftstoffgemische, die fr die Sulfatierung verwendet wurden.

An den Motorprifstanden von ORA wurden drei verschiedene Motortypen fir die
Sulfatierung verwendet:



Sulfatierung und Desulfatierung von realen Systemen Seite 99

Alfa 1.9 JTD mit CommonRail Einspritzung
Volkswagen Golf 1.9 TDI mit Verteilerpumpe
Volkswagen Golf 1.9 D mit Verteilerpumpe

An keinem der Prifstdnde waren Katalysatoren vor den SOx-Adsorbern im Abgasstrang
eingebaut, sodass die SOx-Adsorber den Rohemissionen der Motoren ausgesetzt waren.

Der Ablauf der Sulfatierung begann mit dem Vorwérmen der Motors. Zu diesem Zeitpunkt
war der SOx-Adsorber noch nicht in den Abgasstrang eingebaut und an seiner Stelle war ein
leeres Gehause montiert. Der Motor wurde mit gewohnlichem Diesel-Treibstoff betrieben, bis
das Kihlwasser eine Temperatur von 80°C erreicht hatte. Anschlief3end wurde die Kraftstoff-
zufuhr mit dem jeweiligen Testkraftstoff gespllt und der Motor 15 Minuten lang bei voller
Last betrieben. Erst jetzt wurde der SOx-Adsorber in den Abgasstrang eingebaut. Bei einer
Motordrehzahl von 2000 min™* wurde das Abgas innerhalb von 30 Sekunden auf die jeweilige
Sulfatierungstemperatur gebracht. Die Sulfatierung wurde isotherm durchgefuhrt mit einer
Fehlertoleranz von +10 K. Nach der jeweiligen Testdauer wurde der Motor heruntergefahren

und nach maximal 30 s abgeschaltet. Nach Abkuhlen des SOx-Adsorbers wurde er ausgebaui.

Um einen umfassenden Uberblick tber die Sulfatierung im realen Abgas zu erhalten wurden
drei fUr die Sulfatierung relevante Parameter variiert.

Abgastemperatur [°C] | Dauer [h] | Schwefelkonzentration [ppm]
0.5 |[191, 325
. 4 191, 325
150°C 8 96
48 |10, 49, 191, 325
250°C 48 |10, 49, 96, 325
0.25 |96, 191, 325
0.5 |[191, 325
. 1 10, 49, 96
3B0°C 4 191, 235
8 10, 49, 96, 191, 325
48 |10, 49, 96, 191
450°C 48 |10, 96, 325

Tabelle 7-2 Darstellung der fur die Sulfatierung am Motorprifstand verwendeten Parameterkombinati onen.

Es wurden dieseltypische Abgastemperaturen zwischen 150°C und 450°C gewahlt. Die
hochste Schwefelkonzentration wurde nach den derzeit geltenden Grenzwerten fir Diesel-
kraftstoffe von 350 ppm gewéhlt. Die Dauer der Sulfatierung betrug zwischen 0.25 h bis 48 h.
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Die urspriingliche Planung umfasste die Sulfatierung von 80 SOx-Adsorbern. Um den Zeit-
und Kostenrahmen fir die Sulfatierung nicht zu sprengen musste das Messfeld auf 35 unter-
schiedlich behandelte Bauteile verkleinert werden. Um den Zeitaufwand weiter zu verringern
wurden die Messungen parallel an finf verschiedenen Motorprifsténden durchgefihrt.
Dadurch bestand die Notwendigkeit fur finf weitere Sulfatierungen, die unter identischen
Bedingungen sulfatiert wurden. Diese sollten es ermoglichen, die Ergebnisse der ver-
schiedenen Prifstdnde untereinander zu vergleichen. Diese finf SOx-Adsorber wurden Gber
einen Zeitraum von 4h bel einer Temperatur von 350°C dem Abgas ausgesetzt. Der
verwendete Kraftstoff hatte einen Schwefelgehalt von 350 ppm.

7.2 Durchfuhrung der Desulfatierung

Fir eine Desulfatierung sind hohe Temperaturen notwendig, die durch ein reduzierendes
Abgasgemisch gesenkt werden konnen. Beim Betrieb eines Dieselmotors unter diesen
Bedingungen besteht die Gefahr einer starken Ruf3entwicklung, die im schlimmsten Fall das
Zusetzen des SOx-Adsorbers zur Folge haben kann. Um das zu vermeiden muss der Betriebs-
punkt des Motors genau eingestellt werden. Aufgrund des engen Zeitplans wurde auf die
Bestimmung geeigneter Betriebspunkte des Dieselmotors verzichtet und die Desulfatierung
stattdessen an einem Ottomotor durchgefiihrt. Der Aufbau des Abgasstranges an diesem
Motor ist schematisch in Abb. 7-1 dargestellt.

Gehéuse 1 Gehéuse 2
Motor (Leer) (SOx-Adsorber)
| -Sonde |

v v

Therm(;d ement
Abb. 7-1  Schematischer Aufbau des Abgasweges im Motorpriifstand.

Es gibt die Moglichkeit zwei Monolithe gleichzeitig in den Abgasstrang einzubringen. In der
verwendeten Konfiguration war das motorndhere Gehéduse leer und das zu untersuchende
Bauteil in das motorfernere Gehduse eingebaut. Von den mdoglichen Temperaturmessstellen
wurde fur die Regelung digenige verwendet, die direkt vor dem SOx-Adsorber plaziert war
und somit die Eintrittstemperatur des Abgases (TvK) in das Bauteil darstellt. Es gibt
aullerdem Lambda-Sonden vor und hinter jedem Gehause. Im folgenden werden nur die
Messwerte der Lambda-Sonde verwendet, die direkt vor den SOx-Adsorbern eingebaut war.
Der zu desulfatierende SOx-Adsorber wurde als ganzes Bauteil unmodifiziert in den Abgas-

strom eingebaut. Die Anstromrichtung war die gleiche wie zuvor bel der Sulfatierung. Neben
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der Verwendung einer Lambda-Sonde zur Bestimmung der Abgasstéchiometrie wurde das
Abgas mit einen Massenspektrometer von Atomica auf die Konzentrationen der Abgas-
bestandteile mit den Massen 64 gmol™ (SO,), 60 gxnol* (COS) und 34 gxnol™ (H»S)

wahrend der Desulfatierung untersucht.
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Abb. 7-2  Ergebnisse einer Desulfatierung am Motorprifstand. Dieser SOx-Adsorber wurde bei 450°C Uber
einen Zeitraum von 48 h motorischem Abgas ausgesetzt. Bei eéinem Schwefelgehalt von 325 ppm
entspricht das einer Schwefelmenge von 95.9 g im Abgas.

Bel dem verwendeten Testverfahren handelt es sich um einen modifizierten Aktivitétstest.
Daher beginnt jede Desulfatierung mit vier insgesamt 300 Sekunden dauernden Mager/Fett-
Zyklen zur Bestimmung der katalytischen Aktivitét das Bauteils. Anschlie3end wurde die
Temperatur von ca. 325°C auf die Desulfatierungstemperatur von 650°C erhoht. Bel Erre-
chen dieser Temperatur wurde der Motor von magerem Betrieb (I =1.05) auf fetten Betrieb
(I =0.98) umgeschaltet und damit die Desulfatierung eingeleitet. Abb. 7-2 zeigt beispielhaft
das Ergebnis einer so durchgefiihrten Desulfatierung. Es ist zu erkennen, dass im mageren
Betrieb und auch bel 650°C nahezu keine der untersuchten Schwefelspezies freigesetzt wer-
den. Bei der zyklischen Anfettung des Abgases wahrend der ersten 300 s des Testprogramms
betrug die Abgastemperatur zwischen 280°C und 325°C. Diese Temperatur war auch im
fetten Abgasgemisch zu gering um eine Desulfatierung zu erméglichen, sodass auch hier
praktisch keine der analysierten Schwefelspezies im Abgas auftraten. Nach dem Anfetten des



Seite 102 Sulfatierung und Desulfatierung von realen Systemen

Abgasgemisches bei Erreichen einer Eintrittstemperatur (TvK) von 650°C setzt die Desul-
fatierung mit einer Verzégerung von wenigen Sekunden sprunghaft ein.

7.3 Auswertung der Desulfatierung

Die bel der Desulfatierung freigesetzte Schwefelmenge wurde aus den massenspektrometrisch
ermittelten Konzentrationen von SO,, COS und H,S im Abgas ermittelt. Daftr wurde Uber die
Konzentrationskurven der einzelnen Spezies numerisch integriert und diese Werte addiert.
Die Integration erfolgte jewells Uber die gesamte Messzeit. Unter der Annahme, dass der
weitaus Uberwiegende Anteil des Abgasgemisches aus der eingesaugten Luftmenge hervor-
geht, kann der Stoffmengenstrom der untersuchten Schadkomponenten aus deren Konzentra-
tion und dem aufgenommenen Luftvolumen nach Gl. 7-1 errechnet werden.
GG N,

Y/

Mol

Gl. 7-1

WEell jede der untersuchten Schadkomponenten genau ein Schwefelatom pro Molekil enthalt
kann die numerische Integration Uber die gesamte Messdauer fur alle Schadkomponenten
nach Gl. 7-2 erfolgen.

€ge . U
G Gl.7-2

o
Ns=a a
i et=0 u
Die Masse des abgegebenen Schwefels auf elementaren Schwefel bezogen ergibt sich dem-

nach aus:
s Gl.7-3

Gl. 7-3 gibt nur die Schwefelmenge an, die bel der Desulfatierung am Motorpriifstand aus
dem SOx-Adsorber ausgetrieben wird. Anhand Abb. 7-2 ist zu erkennen, dass am Ende des
Desulfatierungszyklus immer noch schwefelhaltige Spezies frei werden und daher nicht der

gesamte Schwefel aus dem SOx-Adsorber entfernt wurde.

Um den Restschwefelgehalt zu bestimmen wurde eine reprasentative Probe aus jedem Adsor-
ber entnommen und mittels Elementaranalyse untersucht (s. Kap. 3.8). Die Probenahme
erfolgte durch Ausbohren eines Bohrkerns in der Mitte der SOx-Adsorber. Von diesen
Bohrkernen wurde das Mittelstiick analysiert. Um die insgesamt in den SOx-Adsorber

eingelagerte Schwefelmenge anzugeben, wurden die ausgetriebene Schwefelmenge und der
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Restschwefelgehalt addiert. Im folgenden bezieht sich die in die SOx-Adsorber eingelagerte

Schwefelmenge auf diese Summe.

7.4 Vergleich der Sulfatierung an den ver schiedenen Motor pr iifstédnden

Die Ergebnisse der Sulfatierungen mussen, trotz der Tatsache, dass sie an verschiedenen
Motorprifstdnden, in verschiedenen Labors und an teilweise unterschiedlichen Motoren
durchgefuihrt wurden, reproduzierbar sein. Abb. 7-3 zeigt die insgesamt gespeicherte
Schwefelmenge, die die finf zu vergleichenden SOx-Adsorber am Ende der Sulfatierung

aufgenommen hatten.
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Abb. 7-3  Vergleich der Sulfatierungen an verschiedenen Motorpriifstanden. Die Schwefelkonzentration im
Kraftstoff betrug jeweils 350 ppm. Die Sulfatierungen wurden Uber einen Zeitraum von 4 h bei
350°C durchgefuhrt.

Der direkte Vergleich zeigt signifikante Abweichungen der Sulfatierungen an den
verschiedenen Prifstanden. Die Werte der aufgenommenen Schwefelmenge liegen zwischen
1.525 g und 2.193 g, die der Schwefelbelastung zwischen 1.5 g und 2.2 g. Die Punkteschar
zeigt im untersuchten Bereich keine Proportionalitdt von Schwefelbelastung und eingel agerter
Schwefelmenge. Man kann diese Abweichung als statistische Streuung behandeln, das
Signal/Rausch-Verhdltnis fur die gespeicherte Schwefelmenge betragt 7.54 und fur die
Schwefelbelastung 4.73. Wenn man berlicksichtigt, dass das analysierte Messfeld Schwe-
felbelastungen bis 95 g umfasst, bis zu 11 g Schwefel gespeichert wurden und diese Sul-
fatierungen am Abgas von drel unterschiedlichen Motorfabrikaten durchgefiihrt worden sind,
dann erscheinen diese Werte fur qualitative oder semiquantitative Aussagen fir solche

Systeme ausreichend.
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7.5 Ergebnisse

Bel den Sulfatierungen erfolgte die Regelung der Abgastemperatur Uber die Motorlast und die
Einspritzmenge des Kraftstoffes. Bei der Einstellung einer htheren Abgastemperatur wird
deshalb eine grofiere Menge Abgas erzeugt. Wenn die Temperatur als einziger Parameter
variiert wird, sind die Adsorber, die der htheren Temperatur ausgesetzt sind, auch gréf3eren
Volumenstromen des Abgases ausgesetzt. Dadurch wird es schwierig die Werte von SOx-
Adsorbern, die bel unterschiedlichen Temperaturen sulfatiert wurden direkt miteinander zu
vergleichen. Fur die folgenden Betrachtungen wurde daher als Basis fur Vergleiche die
gesamte Schwefelbelastung gewahit, der die Adsorber ausgesetzt waren. Unter der gesamten
Schwefelbelastung soll die Menge Schwefel verstanden werden, die wahrend der Testdauer
mit dem Abgas durch einen Adsorber geleitet wurde. Sie ergibt sich rechnerisch nach Gl. 7-4

aus dem gemessenen Kraftstoffverbrauch m,, der Testdauer und t dem Schwefelanteil cs des

Kraftstoffes.
mg =M, X *Cg Gl. 7-4

Die Analysen von 25% der Adsorber zeigten Schwefelgehalte, die grofder waren als nach dem
Schwefelgehalt des Kraftstoffes und der Sulfatierungsdauer maoglich sein kénnen. Die
betroffenen Adsorber wurden mit sehr geringen Schwefelgehalten (10 ppm) bel sehr kurzen
Sulfatierungszeiten behandelt und hatten daher sehr geringe absolute Schwefelmengen auf-
genommen. Zu einen werden durch die geringen Schwefelmengen die Analysenfehler gréfier,
zum anderen ist der Schwefelanteil der durch Verbrennung von Schmiermitteln in das Abgas
gelangt unbekannt. Dadurch kann besonders bel niedrigen Schwefelgehalten des Kraftstoffes
ein grol3er Anteil des Schwefels im SOx-Adsorber aus dem Schmiermittel stammen. Wie grof3
dieser Anteil ist konnte nicht bestimmt werden. Die zehn SOx-Adsorber, bei denen diese viel
zu hohen Werte gefunden wurden, sind in der weiteren Auswertung nicht berticksichtigt

worden.

In Abb. 7-4 sind die von den SOx-Adsorbern aufgenommenen Schwefelmengen gegen die
Schwefelmenge aufgetragen, der sie im Abgas ausgesetzt waren. Jeder Messpunkt in diesem
Diagramm représentiert die Werte aus der Sulfatierung und der Analyse eines SOx-
Adsorbers. Zur Fihrung des Auges des Betrachters wurde an die Messpunkte, die zur
gleichen Temperatur gehdren, exponentielle Kurven angepasst. Die Funktion dieser Kurven
wurde so gewahlt, well ihr Verlauf den Kurven der Modellexperimente dhnelt. Aufgrund der

wenigen Messpunkte und der Verwendung eines Gemisches mehrerer Komponenten im



Sulfatierung und Desulfatierung von realen Systemen Seite 105

Washcoat erscheint eine Anpassung der Kurven an das modifizierte Shrinking Core Modell
(s. Kap. 5.5) nicht sinnvall.

Esist zu erkennen, dass bei 150°C keine Einlagerung von Sulfat in den SOx-Adsorber erfolgt.
Die Messung der Anspringtemperatur (s. Kap. 5.1.1) hat gezeigt, dass bel 150°C praktisch
keine Oxidation von SO, zu SO; erfolgt. Die in-situ IR-Untersuchungen an CeO,/Pt in Kapi-
tel 5.2 legen auf3erdem nahe, dass bel dieser Temperatur kaum Bildung von Tiefensulfaten
erfolgt. Beidesist fir die Speicherung von signifikanten Mengen Sulfat notwendig.
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Abb. 7-4  Auftragung des Umsatzes der Speicherkomponente von SOx-Adsorbern gegen die Schwefel-
belastung. Jeder Messpunkt représentiert die Werte der Analyse eines Adsorbers.

Bel Temperaturen ab 250°C findet Einlagerung von Sulfaten in die SOx-Adsorber statt. Wie
bei den Experimenten an Modellsystemen fuhrt eine Temperaturerhdhung zur Speicherung
grofRerer Sulfatmengen. Aufgrund der relativ wenigen Messpunkte ist eine Abschétzung des
Verlaufes der SOs-Speicherung schwierig. Trotzdem kann man aus den Messpunkten der
Sulfatierungen bei 350°C und 450°C auf einen zunachst steilen Umsatzsanstieg schlief3en, der
bei grofderen Schwefelbelastungen deutlich abflacht.

Fur den Einsatz von SOx-Adsorbern als Schutz fur nachgeschaltete, schwefelempfindliche
Katalysatoren ist wichtig, dass den SOx-Adsorber moglichst wenig SO, passiert. Der prozen-
tuale Anteil des aus dem Abgas entfernten SO. ist in Abb. 7-5 gegen die Schwefelbelastung

aufgetragen. Aus dieser Abbildung ist zu erkennen, dass eine nahezu vollstandige Entfernung
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des SO, aus dem Abgas nur bel sehr geringen Schwefelbelastungen von zwei bis drei Gramm
erfolgt.
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Abb. 7-5  Auftragung der Effizienz der Schwefelaufnahme der SOx-Adsorber gegen die Schwefelbelastung
dieses Adsorbers. Jeder Messpunkt représentiert die Werte der Analyse eines Adsorbers.

Es wurde die Moglichkeit diskutiert einen Adsorber ohne Regeneration fur die Dauer eines
Wartungsintervalls zu verwenden und dann durch einen neuen zu ersetzen. Wie in Abb. 7-5
gezeigt nimmt die Effizienz der Schwefelfalle im Betrieb schnell ab, sodass die Distanz Uber
die ein SOx-Adsorber ohne Regeneration eingesetzt werden kann gering ist. Setzt man drel
Gramm Schwefelbelastung as Schwellenwert fir den Austausch des SOx-Adsorbers voraus,
ergeben sich abhangig vom Schwefelgehalt des Kraftstoffes unterschiedliche Betriebszeiten.
Bel einem durchschnittlichen Verbrauch von 8 | Diesdl pro 100 km ergeben sich die in
Tabelle 7-3 dargestellten Fahrdistanzen bis der Wechsel des Adsorbers notwendig wird.

Schwefelgehalt Distanz bis Wechsel
[ppm] des Adsorbers [km]

10 4500

50 900

350 125

Tabelle 7-3 Mdgliche Fahrstrecke bis zum Wechsel eines nicht regenerierbaren SOx-Adsorbers.
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Diese Betrachtung macht deutlich, dass SOx-Adsorber selbst bel minimalem Schwefelgehalt
des Kraftstoffs die Schutzfunktion nur fir eine begrenzte Distanz erfillen kdnnen. Es ist da-
her unumganglich einen SOx-Adsorber im Betrieb zu regenerieren, um dessen Schutzfunktion

aufrecht zu erhalten.

In Abb. 7-6 ist die Abhéngigkeit des Umsatzes der SOx-Adsorber vom Schwefelgehalt des
Kraftstoffs dargestellt. Alle dargestellten SOx-Adsorber wurden 48 h lang sulfatiert. Auf eine
Umrechnung in Volumen-ppm SO, im Abgas wird verzichtet, weil die SO,-Konzentration im
Abgas auch vom Betriebszustand des Motors beeinflusst wird, vor allem von der Luftzahl.
Die oben diskutierte Temperaturabhangigkeit der Sulfatierung gilt auch hier. Es ist zu
erkennen, dass die Erhthung der Schwefelkonzentration im Kraftstoff vor allem bei geringen
Konzentrationen eine grofie Auswirkung auf den Umsatz hat. Die Absenkung des Schwefel-
gehaltes im Kraftstoff unter 50 ppm oder sogar unter 10 ppm erméglicht daher deutlich
langere Intervalle zwischen den Regenerationszyklen und niedrigere Desulfatierungs-
temperaturen (s.a. Kap. 6.2.2, S. 93 ff). Bel hoheren Schwefelkonzentrationen zeigt deren
Anderung auf den Umsatz eine geringere Auswirkung. Auch an Modellsystemen konnten bei
SO,-Konzentrationen zwischen 5000 und 15000 Vol.-ppm nur geringe Erhéhungen der
erreichbaren Umsdtze festgestellt werden.
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Abb. 7-6  Auftragung der aufgenommenen Schwefelmenge gegen die Schwefelkonzentration des Kraftstoffes,
der zur Sulfatierung verwendet wurde Jeder Messpunkt représentiert die Werte der Analyse eines
Adsorbers, der 48 h lang sulfatiert wurde.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

In dieser Arbeit wurde die Bildung und Einlagerung von Sulfaten in Cerdioxid und Hydro-
talcit und deren Zersetzung untersucht. Diese Materialien sind aus der Rauchgasreinigung von
stationéren Grof3anlagen bekannt. Sie kdnnen auch in Autoabgaskatalysatoren zur Entfernung
von Stickoxiden aus magerem Abgas verwendet werden. In diesem Zusammenhang besteht
das Problem der Vergiftung von Katalysatoren durch Schwefelverbindungen aus dem Abgas.
Experimente an realen Systemen im mageren, motorischen Abgas und auch thermogravimet-
rische Analysen an Modellsystemen haben gezeigt, dass die Temperatur bei der Sulfatierung
eine mal3gebliche Rolle spielt. In dieser Arbeit wurde bel 150°C und darunter keine nennens-
werte Sulfateinbindung beobachtet, diese war aber bei 250°C schon deutlich zu erkennen. Fir
die Speicherung von Sulfaten sind die SO»-Oxidation und der Ubergang der gebildeten
Schwefelspezies von der Oberflache in das Materialinnere mal3gebend. Anspringkurven der
SO,-Oxidation und in-situ IR-spektroskopische Untersuchungen haben gezeigt, dass bei
200°C keines von beiden stattfindet.

Die Umsétze der untersuchten Materialien gehen auch bel sehr langen Reaktionszeiten gegen
einen temperaturabhéangigen Grenzwert. Dieser ist um so grof3er, je hoher die Sulfatierungs-
temperatur ist. Bel Cerdioxid fallt auf, dass der Umsatz bel einer Temperaturerhéhung von
500°C auf 600°C stark ansteigt. REM-Analysen der Probenoberfléachen weisen auf eine
Rekristallierung der Cerdioxid/Cersulfat-Oberfl&che bei 600°C hin. Diese findet bel niedrige-
ren Temperaturen nicht statt und kénnte den grofen Umsatzanstieg bei den Cerdioxiden
zwischen 500°C und 600°C erklaren. Eine Ausnahme bildet die Sulfatierung von Hydrotalcit
bei 600°C, bei der niedrigere Umsétze as bei 500°C erreicht werden. Durch die fehlende
Oxidationsfahigkeit des Hydrotalcits kann SO,-Oxidation in diesem System nur am Platin
erfolgen und SO; kann nur aus der Gasphase aufgenommen werden. Die Sulfatierung des
Hydrotalcits ist daher starker von der Lage SO,/SOs-Gleichgewicht abhéngig als dies bei
CeO, der Fall ist.

Es konnte gezeigt werden, dass das Umsatz-Zeit-Verhalten der isothermen Sulfatierung bis zu
drel unterschiedlichen Abhangigkeiten folgt. Im Temperaturbereich zwischen 300°C und
600°C werden bei Cerdioxid drei diskrete Abschnitte festgestellt, bei Hydrotalcit sind es zwel
Abschnitte. Im ersten Abschnitt zeigt das Umsatz-Zeit-Verhalten einen sehr steilen, linearen
Anstieg, der bel allen Temperaturen gleich ist und bei alen analysierten Materiaien auftritt.
Hier zeigt sich eine sich Uber die Proben ausbreitende Sulfatfront, an der das gesamte verflg-
bare Reaktionsgas umgesetzt wird, sodass dieser Teil des Umsatz-Zeit-Verlaufes der Menge
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des Schadgases im Gasstrom proportional ist. Auch im zweiten Bereich zeigen die Umsatz-
Zeit-Kurven lineare Verlaufe deren Steigungen niedriger und temperaturabhangig sind. Die
Steigungen sind den bindren Diffusionskoeffizienten von SO, in Nz und der SO,-
Konzentration proportional. Dieser Bereich der Diffusionskontrolle ist bei Cerdioxid mit
groffer und mit kleiner BET-Oberflache gleichermalen zu sehen, fehlt aber bei der
Sulfatierung von Hydrotalcit.

Der letzte Abschnitt des Umsatz-Zeit-Verhaltens weist bei alen drei Materialien eine wesent-
lich geringere Reaktionsrate auf, die mit zunehmender Reaktionsdauer weiter abnimmt. Durch
REM- und REM-EDX-Analysen konnte gezeigt werden, dass die Kornzwischenraume frei
bleiben und Sulfate Uber die gesamte Tiefe des Washcoats ohne erkennbare Gradienten ein-
gelagert werden. Die stark abnehmende Reaktionsrate in diesem Abschnitt der Sulfatierung
kann daher nicht durch eine Perkolationsschranke in der 10 pum dicken Washcoatschicht ver-
ursacht werden. Tiefenprofile haben gezeigt, dass bei der Sulfatierung die Platinkonzentration
an der Oberflache verringert wird. Dies ist um so ausgepragter, je hoher die Sulfatierungs-
temperatur war. In Verbindung mit den REM-Analysen weist das auf eine Abdeckung der
Patinkristallite durch Sulfate hin. Die dadurch herabgesetzte Oxidationsaktivitdt kann
moglicherweise zur Verringerung der Reaktionsrate beitragen. Dies konnte alerdings nicht
nachgewiesen werden.

Der letzte Abschnitt der Sulfatierung wurde am Beispiel der Sulfatierung eines Cerdioxides
mit kleiner BET-Oberflache durch das Shrinking Core Modell beschrieben. Durch die Be-
ricksichtigung der Partikelgrofzenverteilung des Washcoats konnte gezeigt werden, dass diese
einen erheblichen Einflu3 auf den Verlauf der Umsatz-Zeit-Kurven hat. Fir die Anpassung
der Kurven war ein weiterer Parameter notwendig, der die Maximalumsétze auf einen empi-
risch ermittelten Grenzwert beschrankt. Dies wird als Hinweis auf eine Diffusionshemmung
im Korninneren gewertet. Da dieses Material keine Mikro- oder Mesoporen und nahezu keine
Makroporen aufweist wurde auf eine Beschreibung des V organges durch zunehmende Poren-
diffusionshemmung verzichtet.

Die KorngroRRenverteilung wird routinemaldig zur Kontrolle des Mahlvorganges gemessen,
um die Haftfestigkeit des Washcoats zu gewahrleisten. Im Hinblick auf den Einsatz von NOx-
Speicher-Reduktions-Katalysatoren muss der Einfluss der Korngrofenverteilung des
Washcoatmaterials auf den Umsatz berticksichtigt werden.
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Die Desulfatierung setzt sprunghaft ein und erfolgt in einem einzigen Schritt, in dem das
gebildete Sulfat praktisch vollstandig zersetzt wird. Die thermische Desulfatierung beginnt
unabhangig von der gebildeten Sulfatmenge bel der gleichen Temperatur. Das Ende der
thermischen Desulfatierung wird durch die Zersetzungsgeschwindigkeit und daher durch die
eingelagerte Sulfatmenge bestimmt. Demgegentiber zeigt sich bei der Zugabe von Wasser-
stoff als Reduktionsmittel nicht nur eine Absenkung der fur die Desulfatierung nétigen
Temperatur um bis zu 189 K - die Absenkung ist auch um so ausgepréagter, je geringer die
zuvor eingelagerte Sulfatmenge ist. Fur den Einsatz im PKW sind méglichst lange Intervalle
zwischen den Regenerationszyklen erwinscht. Durch Verkirzung dieser Intervalle - und der
damit verbundenen geringeren Sulfateinlagerung - kann aber eine Absenkung der nétigen
Sulfatierungstemperatur erreicht werden. Dieser Aspekt ist besonders fur den Betrieb von
NOx-Speicher-Reduktions-Katalysatoren in Dieselfahrzeugen interessant, da deren Abgas

relativ niedrige Temperaturen aufweist.

Es hat sich gezeigt, dass SOx-Adsorber ihre Schutzfunktion fir nachgeschaltete Katalysatoren
ohne Regeneration nur fir eine sehr begrenzte Fahrstrecke aufrechterhalten kénnen. Dies gilt
selbst bei geringsten Schwefelgehaten im Kraftstoff. Bei einem Schwefelgehalt von 10 ppm
beginnt das SO, nach einer Fahrstrecke von ungefahr 4500 km durch den Adsorber durch-
zubrechen. Es erscheint daher nicht moglich einen SOx-Adsorber zu konstruieren, der fir die
Dauer eines Wartungsintervalls ohne Regeneration eingesetzt und dann ausgetauscht wird.
Das bedeutet, dass ein SOx-Adsorber seine Funktion nur dann erfillen kann, wenn er im
Betrieb regeneriert wird. Es muss deshalb tberlegt werden, ob der Einsatz einer Kombination
von SOx-Adsorber und NSR-Katalysator fur den Einsatz im PKW sinnvoll ist. Wenn eine
periodische Regenration unvermeidbar ist, kann auf den SOx-Adsorber verzichtet werden und
stattdessen der NSR-K atalysator regeneriert werden. Durch Verzicht auf einen separaten SOx-
Adsorber werden Platz, Gewicht und Kosten eingespart.

Fir den Einsatz von NSR-Katalysatoren erscheint langfristig eine vollstandige Entfernung
aller Schwefelanteile aus dem Kraftstoff erforderlich. Vergleichbares wurde bel der Ein-
fihrung der Drei-Wege-Technik mit der Entfernung des Tetraethylbleis aus dem Kraftstoff
geleistet. Wahrend Tetraethylblei aber zur Erhdhung der Klopffestigkeit absichtlich zugesetzt
war, sind Schwefelverbindungen im Kraftstoff durch nattrliche Vorkommen gegeben. Die
Entfernung des Schwefels aus dem Kraftstoff ist daher aufwandiger. Zusétzlich muss die
Minimierung von Schwefel- und Phosphorgehalt der Schmiermittel betrieben werden. Dieser
Weg erscheint kurzfristig nicht gangbar. Fur den Einsatz von Speicher-Katalysatoren ist daher
bis auf Weliteres eine auf Motor und Kraftstoff abgestimmte Regenerationsstrategie erforder-
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lich. Diese sollte auf den Schwefelgehalt von Kraftstoffen und Schmiermitteln abgestimmit
sein und die eingelagerte Schwefelmenge fur die Regeneration berticksichtigen.

In dieser Arbeit wurden die Modellsysteme in einfachen Gasgemischen aus Stickstoff, Sauer-
stoff und Schwefeldioxid analysiert. Neben NOx wurde in den Modellexperimenten Wasser
explizit ausgeschlossen, beide treten aber im motorischen Abgas auf. Fir die Ubertragung auf
Katalysatorsysteme fur PKW muss dies berticksichtigt werden.

Die Speicherung von SO, und Zersetzung der gebildeten Sulfate wurde unabhéngig von
anderen Reaktionen analysiert. Insbesondere wurde die Konkurrenz von Sulfatbildung und
Nitratbildung nicht berticksichtigt. Da im motorischen Abgas NOx vorhanden ist und dessen
Konzentration sehr viel hoher ist als die von SO, ist diese Konkurrenzsituation gegeben.
Weitere Analysen sollten kl&ren, wie sich die Bildung von Nitraten und Sulfaten im selben

Speichermaterial gegenseitig beeinflussen.

Die Sulfatierung wurde durch ein mathematisches Modell beschrieben, dass die Abschédtzung
der aufgenommenen Schwefelmenge nach einer bestimmten Sulfatierungsdauer erlaubt.
Dieses Modell sollte verfeinert werden. Besonderes Augenmerk sollte dabei der Bertick-
sichtigung der stofflibergangslimitierten Bereiche gelten.

Der Ablauf der Desulfatierung wurde noch nicht mittels eines mathematischen Modells
beschrieben. Ein solches Modell kénnte in die Planung einer flexiblen Regenerationsstrategie
einflief3en und ist daher fur zukinftige Untersuchungen interessant.

NOx-Spei cher-Reduktions-K atal ysatoren mussen fur den Einsatz in PKW ihre Aktivitédt tUber
viele Speicher-/Regenerationszyklen hinweg erhalten. In dieser Arbeit wurde fur alle Systeme
nur ein Speicher-/Regenerationszyklus untersucht, sodass keine Aussagen Uber die Langzeit-
stabilitét der untersuchten Systeme gemacht werden konnen. Dieser Aspekt ist fur die
Anwendbarkeit im PKW von grof3er Bedeutung und muss genauer analysiert werden. Da im
motorischen Abgas die NOx-Konzentration viel hoher ist als die von SO, muss die Nitrat-
zersetzung und -reduktion haufiger erfolgen als die Desulfatierung. Welche Auswirkungen
eine tellweise Zersetzung der Sulfate bei haufiger Nitrat-Regenerierung und hohen Abgas-
temperaturen unter Volllast hat ist unbekannt und konnte zur Verringerung der
Speicherkapazitét fihren. Diese Aspekte konnten am Modell nachvollzogen werden. Dazu
gehort die genauere Analyse der wiederholten Desulfatierung beziiglich Verénderungen der
Struktur und Zusammensetzung des Speichermaterials.
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9 Abklrzungsund Symbolverzeichnis

9.1 Abkirzungsverzeichnis

Abklrzung
Abb.
BET

Bedeutung

Abbildung

Methode zur Bestimmung der spezifischen Oberfléche nach Brunauer,
Emmett und Teller [44]

Elementmapping Erstellen eines Rasterbildes durch zeilenweises Abtasten einer Probe mit

ESCA
FTIR

Gl.

HC
ICP-OES
IR

Kap.
NOx

einem geeigneten Detektor. Das Rasterbild zeigt die Verteilung eines oder
mehrerer Elemente im untersuchten Ausschnitt. Qualitative Methode.
Elektronenspektroskopie zur chemischen Analyse
Fourier-Transformations-1 nfrarotspektroskopie

Gleichung

Kohlenwasserstoffe (Hydrocarbons)

Inductive Coupled Plasma— Optical Emission Spectrometer

Infrarot

Kapitel

Summe aus NO und NO;

NSR-Katalysator NOx-Spei cher-Reduktions-K atal ysator

ORA
ppm
PTH
REM
Slurry
SOx
sputtern

Tab.
TEM

TG

TvK
Washcoat

XPS
XRD

Oil Research Association (ehemals AGELFI)

Anteile einer Substanz pro 10° Teile (parts per million)
Platintetraamminhydroxid, [Pt(NHs3)4](OH),

Raster-Elektronenmikroskop

Waéssrige Suspension eines Feststoffes definierter, kleiner Partikelgrofie.
Summe aus SO, und SO;

Beschief3en einer Oberflache mit einem lonenstrahl mit dem Ziel eine
Schicht der Oberflache abzutragen.

Tabelle

Transmissions-Elektronenmikroskop

Thermogravimetrie, thermogravimetrisch

Eintrittstemperatur (Temperatur vor K atalysator)

Die aus einer Suspension (® Slurry) auf einen Tréager aufgetragene und
kalzinierte Beschichtung.

Rontgenphotoel ektronenspektroskopie (X-Ray Photoel ectron Spectroscopy)
Rontgenbeugung (X-Ray Diffraction)
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9.2 Symbolverzeichnis

Symbol Dimension  Bedeutung

Ayes 1 Anzahl aler Partikel in der Probe

A 1 Anzahl der Partikel mit dem Radius T; ,

A, m? spezifische Edelmetalloberfl&che der Probe

A, m? Projektionsfl&che eines Platinatoms

C 1 Raumerfullung bel dichtester Kugel packung (0.740480)
C, 1 spezifische Aufnahmekapazitét

G mol-m3 Konzentration des gasférmigen Reaktanden im Hauptstrom
C ppm Konzentration der Komponente i

Cs ppm Schwefelkonzentration im Kraftstoff

D, cm’-s?t bingrer Diffusionskoeffizient

D" m*s* effektiver Diffusionskoeffizient

Dy, % Platindispersion

En J Kinetische Energie des Elektrons

E, J Bindungsenergie des Elektrons

h Js Plank’ sche K onstante (6.6261-10°%) [53]

h(r) 1 Haufigkeit (Anteil) der Partikel mit dem Radius ;
M,, M, g-mol™ Molmassen der beteiligten Gase

M, M, kg-mol™ molare Massen von Edukt und Produkt

M., g-mol™ molare Masse von Platin (195.078 g/mol) [59]

Mg kg-mol™ Molmasse von Schwefel (32.065 g/mol) [59]

m° kg Masse der Probe zur Zeit t=0

m' kg Masse der Probe zur Zeit t

m ¢ kg Masse des gerade noch aufnehmbaren LGsungsmittels
m, kg Masse des aufnehmenden Pulvers

me kg Masse des Eduktanteils der Probe zur Zeit t

my kg Masse des Produktanteils der Probe zur Zeit t

Dme kg Massenanderung des Eduktes

Dm, kg Massenanderung des Produktes

m, kg's* Kraftstoffverbrauch

Mg kg Masse des abgegebenen Schwefels

N, mol™ Avogadrokonstante

Ne o 1 Anzahl der Platinatome an der Partikel oberflache
n mol Stoffmenge des gasformigen Reaktanden

Dne mol Stoffmengenénderung des Eduktes

ne mol Stoffmenge des Eduktes zur Zeit t=0

ne mol Stoffmenge des Eduktes zur Zeit t

Dn, mol Stoffmengenénderung des Produktes

n mol Stoffmenge des Produktes zur Zeit t

n mol-s* Stoffmengenstrom der Komponente i zur Zeit t

Ng mol Stoffmenge der abgegebenen Schwefelverbindungen
p 10° Pa Gasdruck

r m Radius des unreagierten Feststoffkerns im Partikel
ro m Partikelradius

AuRerer Radius eines Partikels

3
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3399 x3

w

S &

300

Radius des unreagierten Feststoffkerns im Partikel
Temperatur

Zeit

Reaktionszeit am Ende der linearen Bereiche
Gesamtvolumen der Probe

Volumen eines Partikels mit dem Radius T; o

Luftstrom

adsorbiertes Volumen Kohlenmonoxid pro Gramm Probe
Volumen eines Platinatoms aus dem Kovalenzradius
berechnet [59] (0.010842 nm°)

Molvolumen

Austrittsarbeit

Umsatz

Umsatz am Ende der linearen Bereiche

Anteil des Umsatzes aller Partikel mit dem Radius r; o

Platinanteil
Frequenz der Strahlung
stéchiometrische K oeffizienten

molare Dichte des Produktes
mittlere Kraftkonstante fir das Lennard-Jones-Potentia
Kollisionsintegral
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