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EINLEITUNG

1.1 Hintergrund und Motivation

Weltweit wurden 2006 ca. 110 Millionen Tonnen Ethen und ca. 65 Millionen Tonnen
Propen hergestellt [1]. Damit sind Ethen und Propen mengenmifig die wichtigsten
Zwischenprodukte der organischen Chemie. Ethen allein ist als Basischemikalie an der
Herstellung von rund 30% aller petrochemischen Produkte beteiligt. Die wichtigsten
Folgeprodukte von Ethen und Propen sind in Abb. 1.1 aufgefiihrt; jeweils mehr als die
Halfte der produzierten Menge wird direkt zu den bedeutenden Kunststoffen Poly-
ethylen bzw. Polypropylen weiterverarbeitet.

Zwei Verfahren decken momentan zu iiber 90% den Bedarf an Ethen und Propen.
Beim ,,Steam-Cracking® gesittigter Kohlenwasserstoffe ist Ethen das Hauptprodukt.
Einsatzstoff ist in Westeuropa und Japan hauptsidchlich Naphtha (Cs-C,y); in den USA
kommen vermehrt C,-, C3- und Cy-reiche Gasgemische zum Einsatz. Eine weitere
wichtige Quelle fiir Olefine ist das katalytische Cracken von Vakuumgasdl, einer
Fraktion aus der Vakuumdestillation von Rohdl. Der Hauptzweck dieses Verfahrens
dient der Herstellung von Ottokraftstoff; als ,,Nebenprodukt* féllt Propen an. Propen
ist somit bei den beiden wichtigsten Verfahren zur Herstellung kurzkettiger Olefine
nur Koppelprodukt. Da die Steigerungsraten der Nachfrage hoher sind als fiir Ethen
und Benzin, besteht die Befiirchtung, dass zukiinftig das Angebot die Nachfrage nicht
mehr decken kann, was auch unter dem Begriff ,,propylene gap* bekannt wurde.

Die traditionellen Verfahren zur Herstellung von Ethen und Propen beruhen demnach
fast ausschlieBlich auf Erdol als Ausgangsrohstoff. Steigende Rohdlpreise und knapper
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werdende Ressourcen treiben jedoch die Suche nach alternativen Rohstoffen voran.
Der MTO-Prozess (methanol-to-olefins) ermoglicht die Nutzung einer wesentlich
breiteren Rohstoffbasis fiir die Herstellung kurzkettiger Olefine. Der Einsatzstoff
Methanol wird aus Synthesegas (CO/H,) hergestellt, das wiederum aus Erdgas durch
»Steam-Reforming und aus Kohle oder Biomasse durch Vergasung gewonnen
werden kann. Im MTO-Prozess wird das Methanol an sauren Zeolithkatalysatoren zu
einem Kohlenwasserstoffgemisch umgesetzt, wobei kurzkettige Olefine die Primér-
produkte der Reaktion sind, die in Sekundérreaktionen zu hoheren Olefinen, Paraffi-
nen und Aromaten weiterreagieren konnen. Letztendlich entsteht auch Koks, der zu
einer Deaktivierung des Katalysators fiihrt. Die Ausbeute an kurzkettigen Olefinen
lasst sich durch Optimierung der Prozessbedingungen und des Katalysator steigern.
Die Optimierung kann auch dahingehend erfolgen, dass hauptséchlich Propen gebildet
wird, wie beispielsweise beim MTP-Prozess (methanol-to-propylene) von Lurgi.
Dieser Prozess kann einen Beitrag zur Schlieung der Liicke zwischen Propenangebot
und Propennachfrage leisten; erste Anlagen in China werden bereits gebaut.

Neben der generellen Moglichkeit, Erdgas als Ausgangsrohstoff fiir die Herstellung
von Ethen und Propen einzusetzen, ist insbesondere die Nutzbarmachung entlegener
Erdgasfelder von Interesse. Bei diesen Gasvorkommen ist oftmals kein wirtschaftli-
cher Transport mdglich. Allein bei der Erdolforderung fallen riesige Mengen Erdgas
an, die in der Regel abgefackelt werden. Jedes Jahr wird somit eine Erdgasmenge ver-
schwendet, die dem Primirenergiebedarf von Deutschland entspricht [2]. Dieses preis-
werte Erdgas konnte vor Ort, unter Beteiligung des MTO-Prozesses, zu fliissigen oder
festen Produkten umgewandelt werden, deren Transport wiederum wirtschaftlich wire.
Auf mittel- bzw. lidngerfristige Sicht stellt die Mdoglichkeit, auch Biomasse als Aus-
gangsrohstoff zu nutzen sicherlich eine duflerst interessante Alternative dar. Fossile
Rohstoffe sind insgesamt begrenzt und zudem ist es erstrebenswert deren Einsatz auf-
grund der klimaschéddlichen Wirkung zu vermindern. Der MTO-Prozess kann dazu
beitragen, Ethen und Propen als wichtigste Ausgangstoffe der organischen Chemie
auch aus nachwachsenden Rohstoffen bereitzustellen.

Die Methanolroute bietet dariiber hinaus die Moglichkeit, zukiinftig auch Kraftstoffe
aus zum Erddl alternativen Rohstoffen herzustellen. In einer an den MTO-Prozess
angeschlossenen Verfahrensstufe lassen sich die Olefine zu einer Benzin- und
Dieselfraktion oligomerisieren. Dieses Verfahren ist als MOGD-Prozess (mobil-olefin-
to-gasoline/distillate) bekannt. Von Lurgi gibt es unter dem Begriff ,, MTSynfuels*
dhnliche Konzepte [3].
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Acetaldehyd (2%) Sonstige (7%)
Ethylbenzol (7%)

Ethylenoxid (13%)

Vinylchlorid (13%) Polyethylen (58%)

Acrylsaure (3%) sonstige (6%)
Cumol (3%)

Oxo-Produkte (7%)

Propylenoxid (7%)

Acrylnitril (10%)

Polypropylen (64%)

Abb. 1.1: Weltweite Verwendung von Ethen (2001, [4]) und Propen (2004, [5])

1.2 Zielsetzung dieser Arbeit

Seit der Entdeckung, dass sich Methanol an sauren Zeolithen zu kurzkettigen Olefinen
umsetzten lasst, wurde ein enormer Forschungsaufwand betrieben, um zu einem tiefe-
ren Verstindnis der Reaktion zu gelangen. In den meisten Studien der 6ffentlich
zuginglichen Literatur wurde bzw. wird mit reinen Zeolithen geforscht, entweder in
Pulverform oder zu Formkdrpern verpresst. In industriellen Reaktoren werden jedoch
Katalysatorformkdrper bendtigt, deren geforderte mechanische Stabilitdt in der Regel
nur durch den Zusatz keramischer Binder erreicht werden kann. Diese Binder kdnnen
die katalytischen Eigenschaften in erheblichem Malle beeinflussen, z.B. durch eine
eigene katalytische Aktivitit. Bei der MTO-Reaktion ist beispielsweise die uner-
wiinschte Bildung von Methan aus Methanol an y-Al,O3-Bindern bekannt [6]. AuB3er-
dem muss bei porosen Katalysatoren immer beachtet werden, dass die chemische
Reaktion von Diffusionsvorgéngen iiberlagert wird. Edukte werden durch die Poren
der Bindermatrix zu den Zeolithkristallen transportiert, genauso wie gebildete
Produkte wieder aus dem Katalysator heraustransportiert werden miissen. Die Poren-
struktur (Porengrofenverteilung und Porositdt) der Matrix spielt dabei eine wichtige
Rolle fiir die Diffusionsgeschwindigkeit der beteiligten Stoffe. Das Ziel der Entwick-
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lung sind stets Katalysatoren, bei denen die katalytische Wirkung der Aktivkompo-
nente nicht negativ durch den Stofftransport beeinflusst wird.

In dieser Arbeit wurden technische ZSM-5-Katalysatoren mit verschiedenen Bindern
(S10,, y-Al, O3, AIPO,) durch Extrusion hergestellt und in der MTO-Reaktion in einem
Festbettreaktor getestet. Das tlibergeordnete Ziel der Arbeit war die Optimierung des
MTO-Prozesses hinsichtlich Ausbeute und Standzeit des Katalysators. Die Ausbeute
ist entscheidend fiir die Wirtschaftlichkeit eines Prozess. Fiir einen industriellen Fest-
bettprozesses spielt die Standzeit jedoch eine ebenso wichtige Rolle. Der Katalysator
kann zwar durch den Abbrand der Koksablagerungen regeneriert werden, jedoch sind
fiir einen moglichst wirtschaftlichen Betrieb lange Produktionsintervalle erstrebens-
wert. Zur Optimierung von Ausbeute und Standzeit wurde hauptsidchlich das Zu-
sammenspiel von Reaktionstemperatur, Zeolithaziditit und den Eigenschaften der ver-
schiedenen Binder untersucht. Trotz einer riesigen Anzahl an Verdffentlichungen zur
MTO-Reaktion ist iiber diese Zusammenhinge kaum etwas bekannt. Dartliber hinaus
wurden Untersuchungen zum Einfluss der Wasserzugabe sowie der Eduktzusammen-
setzung durchgefiihrt. Letzteres bedeutet, dass Methanol schon vorab zu Dimethyl-
ether umgesetzt wurde, der ebenfalls als Edukt in der MTO-Reaktion eingesetzt
werden kann.

Im Zusammenhang mit dem Einfluss der verschiedenen Binder sollte insbesondere das
Potenzial von Aluminiumphosphat untersucht werden. Dabei handelt es sich um einen
neuartigen Binder fiir Zeolithkatalysatoren, der am Institut fiir Chemische Verfah-
renstechnik der Universitidt Karlsruhe (TH) zum ersten Mal eingesetzt wurde. Mit
diesem Binder lassen sich rein makropordse Kontakte (Poren > 50 nm) herstellen, was
mit herkdmmlichen Bindern in der Regel nicht moglich ist, da hier immer auch ein
Anteil an Mesoporen (3-50 nm) erhalten wird. Durch die groen Poren und den damit
verbundenen schnellen Abtransport von Ethen und Propen sollten mit diesem Binder
Sekundérreaktionen reduziert und somit hohere Olefinausbeuten als mit herkommli-
chen Bindern erzielt werden. Aulerdem war das Ziel, die Verkokung des Katalysators
durch den beschleunigten Abtransport von Koksvorldufern zu vermindern um langere
Standzeiten zu erreichen. Bei diesem neuen Binder gibt es allerdings noch einige
offene Fragen. Im Laufe der Herstellung AIPO4-gebundener Kontakte kommt es zu
einem totalen Verlust der Zeolithaziditdt. Um einen aktiven Katalysator zu erhalten,
miissen die sauren Zentren in einer aufwindigen Nachbehandlung wiederhergestellt
werden. Ursachen fiir dieses Phanomen sowie Moglichkeiten fiir eine mit mdglichst
geringem Aufwand verbundene Wiederherstellung der sauren Zentren wurden eben-
falls in dieser Arbeit untersucht.



GRUNDLAGEN

2.1 Allgemeines zu Zeolithen — Zusammensetzung,
Struktur und grundlegende Eigenschaften

Der Name Zeolith stammt aus dem Griechischen und setzt sich aus zwei1 Wortern zu-
sammen: zeo (Lewv) bedeutet sieden; lith kommt von lithos (A1Boc) und bedeutet
Stein, also siedender Stein. Diese Bezeichnung geht auf den schwedischen Mineralo-
gen und Chemiker Axel Frederick von Cronsted zuriick, der im Jahre 1756 ein Mineral
(Stilbit) entdeckte, das beim Erhitzen Wasserdampf absonderte. Heute versteht man
unter Zeolithen eine ganze Gruppe von Mineralien, zu der insgesamt iiber 150 natiirli-
che und synthetische Zeolithtypen gehdren.

Nach der urspriinglichen Definition sind Zeolithe kristalline Alumosilikate mit regel-
maBiger Porenstruktur, die aus SiO4- und AlO, -Tetraedern aufgebaut sind. Allerdings
gelang es, auch andere Elemente wie Bor, Gallium, Germanium, Eisen oder Phosphor
auf Gitterplatzen von Silizium bzw. Aluminium einzubauen. Einige wehren sich dage-
gen, diese Substanzen als Zeolithe zu bezeichnen. Dyer bezeichnet sie als ,,zeotypes
oder ,,zeolite-like materials““ [7]. Im Deutschen wird oft zeolithdihnliche Substanzen
oder einfach Molekularsiebe verwendet. Das Subkomitee fiir Zeolithe der IMA (Inter-
national Mineralogical Association) hat die urspriingliche Definition jedoch erweitert,
sodass als Zeolithe auch Materialien mit anderen Zentralatomen als Silizium und
Aluminium zu bezeichnen sind [8]. Dies ist auch zweckmiBig, da die grundlegenden
Eigenschaften und Prinzipien dieselben sind.
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Die TOg4-Tetraeder (T: Zentralatom) werden auch als primédre Baugruppen (PBU:
primary building unit) bezeichnet. Die Vernetzung erfolgt iiber die Sauerstoffatome,
wobeli ein Sauerstoffatom immer zwei Tetraedern zugehorig ist. Durch die Vernetzung
werden sekundédre Baugruppen (SBU: secondary building unit) erhalten, die aus 3 bis
16 PBUs bestehen (Abb. 2.1). Im Jahre 2001 waren 20 sekundédre Baugruppen
bekannt, deren unterschiedliche Verkniipfung zu der Vielzahl an Zeolithtypen fiihrt. Es
gilt jedoch zu beachten, dass die SBUs theoretische Einheiten sind, mit deren Hilfe der
Aufbau der unterschiedlichen Zeolithstrukturen beschrieben wird. Bei der Kristallisa-
tion miissen diese Einheiten nicht notwendigerweise als tatsdchliche Spezies auftreten
[9]. Die Strukturen von ZSM-5 und SAPO-34, die industriell im MTO-Prozess zum
Einsatz kommen, werden in Abschnitt 2.6.2 detailliert vorgestellt.

Zeolithkristalle konnen die unterschiedlichsten geometrische Formen aufweisen, bei-
spielsweise Nadeln, Kugeln oder Wiirfel bzw. Quader. Die Partikelgro3e der synthe-
tisch hergestellten Zeolithe bewegt sich typischerweise im Bereich zwischen 0,1 und
15 um [10].

VD@O

X@@@

splro -5 10) 32)3
4=1 =1
3 3) 9 )

&9

4 (8)
(2)
Abb. 2.1: Sekunddre Baueinheiten von Zeolithen: an den Ecken befinden sich die
Zentralatome, dazwischen die verkniipfenden O-Atome,; die Zahlen dienen zur
Beschreibung der SBUs, die Zahlen in Klammern geben die Hdufigkeit an, mit

der die jeweilige Einheit in den erfassten Zeolithstrukturen vorkommt; Nachdruck
aus [9] mit Genehmigung



2.1 Allgemeines zu Zeolithen — Zusammensetzung, Struktur und grundlegende
Eigenschaften 7

Jeder Zeolithtyp besitzt eine charakteristische Porenstruktur, die aus regelmifBigen
Kanilen und/oder Hohlrdumen besteht. Allgemein wird zwischen ein-, zwei- und drei-
dimensionalen Porensystemen unterschieden, je nachdem in wie viele Raumrichtungen
ein Molekiil im Kristall diffundieren kann. Es gibt dreidimensionale Porenstrukturen
(z.B. Zeolith A, X bzw. Y), die hauptsédchlich aus Hohlrdumen (Kéfige) bestehen und
iiber kleinere Offnungen oder Kanile miteinander verbunden sind. Mordenit ist ein
Beispiel fiir ein eindimensionales Porensystem. Er besitzt lediglich Kanéle, die nur in
eine Richtung verlaufen. Bei ZSM-5 werden geradlinige Kanéle in eine Richtung von
senkrecht dazu angeordneten, sinusformigen gekreuzt. Dadurch entsteht ein drei-
dimensionales Kanalsystem, wobei sich an den Kreuzungspunkten jeweils ein etwas
groflerer Hohlraum befindet (Abschnitt 2.6.2). Der Porendurchmesser der Zeolithe
liegt im Bereich zwischen 0,2 und 1,3 nm. Die Poreneingéinge bzw. Kanile werden
tiber die Anzahl der beteiligten T- bzw. O-Atome charakterisiert; es wird zwischen
klein- (8-Ring-Poren, 0,35 — 0,45 nm), mittel- (10-Ring-Poren, 0,45 — 0,6 nm) und
groBporigen (12-Ring-Poren, 0,6 — 0,8 nm) Zeolithen unterschieden. Hohlrdume
konnen noch groBer sein; der Kifig von Zeolith X bzw. Y hat beispielsweise einen
Durchmesser von ca. 1,2 nm. Die innere Oberfliche der Zeolithe liegt im Bereich
zwischen 300 und 1000 m?*/g. In den Poren ist in der Regel Wasser adsorbiert, das
durch Erhitzen entfernt werden kann. Manche Zeolithe kénnen bis zu 40% ihres
Trockengewichts an Wasser aufnehmen.

Aufgrund des dreiwertigen Aluminiums bzw. anderer dreiwertiger Zentralatome, die
mit 4 Sauerstoffatomen koordiniert sind, besteht ein negativer Ladungsiiberschuss im
Zeolithgitter, der durch frei bewegliche Kationen ausgeglichen wird (z.B. Na', K,
Mg*"). Dies ermdglicht den Einsatz von Zeolithen als Ionentauscher (Abschnitt 2.3.1).
Der gezielte Austausch wird auch bei katalytischen Anwendungen genutzt, da hier-
durch die katalytischen Eigenschaften an die jeweilige Anforderung angepasst werden
konnen. Eine besondere Bedeutung fiir sdurekatalysierte Reaktionen haben Zeolithe in
der H-Form, bei der die negative Gitterladung durch Protonen kompensiert wird (s.
Abschnitt 2.4.1).

Fiir die Zusammensetzung klassischer Zeolithe (Alumosilikate) ldsst sich folgende
Formel aufstellen (Si und Al kénnen nach der erweiterten Definition teilweise oder
vollstandig durch andere Elemente ersetzt sein):

r.[(410,),(si0,), b~ - xH,0 2>y

mit:  M"™  n-wertiges Kation
y, Z Anzahl der AlO4 - bzw. SiOs-Tetraeder pro Einheitszelle
X Anzahl der H,O-Molekule pro Einheitszelle
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Der Aluminiumgehalt kann je nach Zeolith sehr unterschiedlich sein. Eine wichtige
KenngroBe fiir Alumosilikate ist das atomare Si/Al-Verhidltnis bzw. das molare
Si0,/Al,05-Verhiltnis, das auch als Modul bezeichnet wird. Der Modul ist gerade
doppelt so groll wie das atomare Verhiltnis, das nach der Lowenstein-Regel immer > 1
ist, da das Auftreten zweier benachbarter AlO4-Tetraeder aus Griinden der Ladungs-
verteilung ausgeschlossen ist. Die Lowenstein-Regel beruht auf der 4. Pauling’schen
Regel zur Strukturchemie von Ionenkristallen. Natiirliche Zeolithe und auch die ersten
synthetisch hergestellten sind bzw. waren sehr aluminiumreich (Si/Al = 1-5). Erst
spater gelang es siliziumreichere Zeolithe herzustellen wie ZSM-5 oder Zeolith Beta.
Mit Silikalith wurde ein praktisch Al-freier Zeolith (Si/Al = o) mit der Struktur von
ZSM-5 synthetisiert. Je weniger Aluminium im Gitter enthalten ist, desto hoher ist die
thermische und hydrothermale Stabilitdt der Zeolithe. Dies wird mit der geringeren
Dichte an OH-Gruppen begriindet. Sind diese weiter voneinander entfernt, sinkt die
Gefahr, dass es zur Dehydroxylierung und damit zur Ausbildung von Gitterdefekten
kommt [11].

2.2 Zeolithsynthese

Die Hydrothermalsynthese ist die am weitesten verbreitete Methode zur Herstellung
von Zeolithen. Sie geht auf die Pionierarbeiten von Barrer und Milton zuriick [7].
Dabei werden Zeolithkristalle durch Kristallisation aus wéssrigen Losungen der ver-
schiedenen Ausgangsstoffe hergestellt. Formal kann die Zeolithsynthese in vier
Schritte eingeteilt werden [12].

— Bildung eines reaktiven Synthesegels
— Ubersittigung der Losung

— Keimbildung

— Kiristallwachstum

Ausgangsstoffe und deren Funktion
Fiir die Zeolithsynthese werden die folgenden Ausgangsstoffe bendtigt:

— Losungsmittel (Wasser bei der Hydrothermalsynthese)
— Quelle fiir T-Atome

— Mineralisierer

— Template

Es gibt verschiedene Quellen fiir die jeweiligen T-Afome. Als Si-Quellen dienen
beispielsweise Wasserglas (Natriumsilikat), Kieselsdauren, Kieselgele oder Kieselsole
(kolloidales Si0,); als Al-Quellen werden haufig Natriumaluminat (NaAlO,), amorphe
Aluminiumhydroxide (Pseudobohmit, Gibbsit), hydratisierte Aluminiumoxide oder
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andere Aluminiumsalze (z.B. AI(NOs); - 9 H,O, Al,(SOy); - 18 H,O) verwendet. Es ist
auch moglich metallisches Aluminium einzusetzen. In einigen Féllen werden auch
Tonerden oder andere feste Alumosilikate verwendet. Solche Ausgangsstoffe sind
dann zugleich Si- und Al-Quelle. Zur Herstellung von Alumophosphaten (AIPOs)
bzw. Siliziumalumophosphaten (SAPOs) wird in der Regel Phosphorsdure als P-
Quelle eingesetzt; bei Gallium- und Bor-Zeolithen kommen die entsprechenden Oxide
zum Einsatz.

Bei der Herstellung von Alumosilikaten bildet sich nach dem Zusammenbringen der
Al- und der Si-Quelle sehr schnell ein reaktionsfahiges Gel [13]. Um dieses Netzwerk
wieder auf- bzw. anzul6sen und die fiir die Zeolithsynthese benétigten priméren
Baueinheiten bereitzustellen (SiO4-, AlO4-Tetraeder bzw. di- und trimere Einheiten)
wird der Mineralisierer bendtigt. Dies sind in der Regel OH™-lonen, die entweder
schon in den Quellen der T-Atome enthalten sind oder iiber die anorganischen bzw.
organischen Basen der Template zugegeben werden. Es ist auch moglich F-Ionen als
Mineralisierer zu verwenden. Hierdurch kann die Synthese auch bei saurem pH-Wert
durchgefiihrt werden. Dies ermoglichte beispielsweise den Einbau von Eisen oder
Chrom in das Zeolithgitter, die bei hoheren pH-Werten als entsprechende Hydroxide
ausfallen wiirden.

Template sind Substanzen, die eine strukturbildende Funktion wihrend der Synthese
ausiiben, d.h. die Kristallisation findet um diese Substanzen herum statt. Neben dem
strukturbildenden Effekt, der von der Geometrie des jeweiligen Templats abhéngt,
haben sie auch einen Einfluss auf die Gelbildung, die Keimbildung bzw. allgemein auf
den Kristallisationsprozess. Im einfachsten Fall dient Wasser als Templat. Oftmals
werden jedoch andere Substanzen benétigt, um das gewiinschte Resultat zu erzielen.
Es werden beispielsweise anorganische oder organische Kationen wie z.B. Na', K,
Ca®, Sr*" oder quaternire Ammoniumionen mit Alkylgruppen eingesetzt. Bei der
Synthese von ZSM-5 wird hiufig das Tetrapropylammonium-Kation (TPA")
verwendet. Generell konnen aber auch neutrale Molekiile wie z.B. Ether oder
Alkohole eingesetzt werden.

Einflussfaktoren

Die Zeolithsynthese ist ein sehr komplexer Vorgang. Das Zusammenspiel der
verschiedenen Einflussfaktoren ist noch immer nicht vollstindig erforscht. Es ist
beispielsweise bisher nicht gelungen, alle natiirlich vorkommenden Zeolithe im Labor
nachzuziichten. Da im Rahmen dieser Arbeit keine Zeolithe selbst synthetisiert
wurden, sollen hier nur die wichtigsten Einflussfaktoren aufgelistet werden.
Ausflihrliche Beschreibungen finden sich in [12,14,15]. Das Zusammenspiel all dieser
Faktoren bestimmt {iber den Zeolithtyp, die Form und GréBe der Kristalle, das Si/Al-
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Verhéltnis sowie die Homogenitit der Al-Verteilung. Des Weiteren wird auch die
Giite der Kristallisation beeinflusst, beispielsweise die Haufigkeit von Gitterdefekten.

— Artund Zusammensetzung der Ausgangsstoffe

— Herstellung der Reaktionsmischung: Art und Weise, Reihenfolge des
Zusammenbringens der Ausgangsstoffe

— Alterung der Reaktionsmischung bzw. des Synthesegels: Dauer, Temperatur

— Kiristallisationstemperatur, -dauer und Heizrate

— pH-Wert

— Riihren der Reaktionsmischung: ob liberhaupt und mit welcher Drehzahl

— Zugabe von Kristallisationskeimen

— Art des Reaktors: Material, Form

2.3 Verwendung von Zeolithen

Weltweit werden insgesamt ca. 5,4 Millionen Tonnen Zeolithe pro Jahr genutzt.
Davon sind ca. 4 Millionen Tonnen natiirlichen Ursprungs; die restlichen 1,4
Millionen Tonnen werden synthetisch hergestellt [16]. Von den synthetischen
Zeolithen werden ca. 85% als lonentauscher, 6% als Adsorptionsmittel und 8% als
Katalysatoren eingesetzt. Obwohl Zeolithkatalysatoren mengenméfig nur einen sehr
geringen Anteil ausmachen, steuern sie mehr als 50% zum Gesamtumsatz mit
synthetischen Zeolithen bei. Natiirliche Zeolithe werden vor allem als Baustoffe und
Fiillstoffe (Papierindustrie) eingesetzt. Dabei werden allerdings die zeolithspezifischen
Eigenschaften nicht genutzt [13]. Nur ca. 0,3 Millionen Tonnen werden jahrlich in den
oben aufgefiihrten Funktionen, hauptsdchlich als Ionentauscher, verwendet [10]. Fiir
die meisten adsorptionstechnischen und katalytischen Anwendungen sind nur
synthetische Zeolithe einsetzbar.

2.3.1 Zeolithe als lonentauscher

Das Haupteinsatzgebiet von Zeolithen als Ionentauscher ist der Zusatz zu Waschmit-
teln. Zeolithe haben in diesem Bereich die Phosphate verdriangt, die aufgrund ihrer
Umweltschadlichkeit nicht mehr eingesetzt werden. Als Bestandteil von Waschmitteln
wird fast ausschlieBlich Zeolith A in der Na'-Form verwendet. Wihrend des Wasch-
vorgangs werden die Na™-Ionen gegen Mg*"- bzw. Ca’"-Ionen aus dem Waschwasser
ausgetauscht, was das Wasser ,,weicher* macht und somit zu einem besseren Wasch-
ergebnis sowie zu einer verminderten Verkalkung der Waschmaschine beitrdgt. Eine
weitere Anwendung ist die Behandlung radioaktiver Abwésser in Atommiillauf-
arbeitungsanlagen. Hierbei werden radioaktive Isotope entfernt — der beladene Zeolith
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lasst sich einfach abtrennen und in Zement eingiefen. Die Blocke werden in
Edelstahlfdassern endgelagert. Verwendet werden natiirliche Zeolithe wie Klinoptilolit
und synthetische, z.B. Linde AW-500 und Mordenit. Aber auch bei der Behandlung
nicht-radioaktiver Abwisser kommen Zeolithe zum Einsatz, beispielsweise zur
Abtrennung von Schwermetallen.

2.3.2 Zeolithe als Adsorptionsmittel

Das starke Wasserbindungsvermdgen ermdoglicht den Einsatz von Zeolithen als Trock-
nungsmittel fiir Gase (z.B. Wasserstoff und Erdgas) oder fliissige Kohlenwasserstoffe
(z.B. Propan), Alkohole oder Benzol. Eine mengenmifig eher unbedeutende Anwen-
dung, die aber die starke Affinitdt zu Wasser zeigt, ist die Verwendung von Zeolithen
zur Kilteerzeugung. In der Getrinkeindustrie gibt es seit einiger Zeit selbstkiihlende
Bierfédsser. In einer inneren Schicht ist hier ein saugfdhiges, in Wasser getrinktes
Material angeordnet. In einer weiter duBBeren Schicht befindet sich Zeolith A. Beide
Schichten sind evakuiert und mit einem Ventil verbunden. Beim Offnen des Ventils
stromt Wasserdampf in die Schicht mit dem Zeolith und wird in den Zeolithporen
adsorbiert. Dadurch stréomt immer neues Wasser nach. Durch die Verdunstungsklte in
der inneren Schicht wird das Bier gekiihlt, wéhrend die bei der Adsorption freiwer-
dende Wirme an die Umgebung abgegeben wird.

An Zeolithen adsorbieren generell bevorzugt polare Substanzen, was die Reinigung
von Gasen ermdglicht. Beispiele hierfiir sind die Entfernung von H,S und CO, aus
Erdgas (Siilen) oder im Allgemeinen die Entfernung von Schadgasen wie SO,, NO,
NO, aus (Ab-) Gasstromen [7]. Zu der unterschiedlichen Adsorptionsféhigkeit beziig-
lich verschiedener Substanzen kommt noch die besondere Porenstruktur, die Zeolithe
besonders geeignet fiir spezielle Trennaufgaben macht. Der Molekularsiebeffekt be-
ruht darauf, dass nur Substanzen, die eine gewisse GréBe unterschreiten in den Zeo-
lithkristall diffundieren und dort adsorbieren konnen. Ein bekanntes Beispiel ist die
Trennung von n- und iso-Paraffinen mit Zeolith SA. Wéhrend die n-Paraffine in den
Zeolith diffundieren konnen, ist dies den iso-Paraffinen aufgrund der Verzweigung
nicht moglich. Ein weiteres Beispiel, das nach demselben Prinzip funktioniert, ist die
Abtrennung von para-Xylol von seinen beiden Isomeren, ortho- und meta-Xylol an
modifizierten X- oder Y-Zeolithen.

2.3.3 Zeolithe als Katalysatoren

Die traditionellen Anwendungen in der Katalyse beruhen auf den sauren Eigenschaften
der Zeolithe. Die Kombination mit dem Molekularsiebeffekt ermdglicht die gezielte
Beeinflussung der Produktverteilung, was auch als Formselektivitit bezeichnet wird.
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Sowohl die sauren Eigenschaften als auch die Formselektivitdt spielen bei der Diskus-
sion der Ergebnisse eine wichtige Rolle und werden deshalb in den Abschnitten 2.4.1
bzw. 2.4.2 ausfiihrlich vorgestellt. In jiingerer Zeit wurde das Einsatzgebiet auf nicht-
sdurekatalysierte Reaktionen ausgedehnt. Beispielsweise gelang es, metallische-,
redox- und basische Zentren in die Zeolithkristalle einzubringen, sodass auch bei
diesen Reaktionen der Einfluss der Formselektivitit genutzt werden kann [17]. In
letzter Zeit wurden Fortschritte beim Einsatz von Zeolithen in Abgaskatalysatoren
erzielt [10]. Hierbei gibt es allerdings noch einige Probleme was die Haltbarkeit, vor
allem bei Fahrzeugen mit Ottomotoren, betrifft. Das Hauptanwendungsgebiet von
Zeolithkatalysatoren sind Umwandlungsreaktionen von Kohlenwasserstoffen, sowohl
im Raffineriebereich als auch im petrochemischen Bereich, wo sie eine umwelt-
freundlichere Alternative zu fliissigen Séuren, wie Schwefel- oder Fluss-Séure sein
konnen [15]. Zeolithe kommen bei mehr als 70 industriellen, siurekatalysierten
Reaktionen zum FEinsatz, die von Tanabe und Holderich zusammengestellt wurden
[18]. Im Folgenden wird eine Auswahl einiger wichtiger Prozesse vorgestellt, um die
Bedeutung und das Potenzial von Zeolithkatalysatoren aufzuzeigen.

Katalytisches Cracken (FCC - Fluid Catalytic Cracking)

Die mit Abstand bedeutendste Anwendung von Zeolithkatalysatoren ist der Einsatz
von Zeolith Y beim katalytischen Cracken (Fluid Catalytic Cracking, FCC) in
Raffinerien. Weltweit wurden 1993 ca. 0,3 Millionen Tonnen Zeolith Y fiir diesen
Prozess bendtigt [19]. Dies entspricht ca. 95% aller als Katalysatoren eingesetzten
Zeolithe [16]. Der Zweck dieses Verfahrens ist die Umwandlung von Vakuumgasol
(Fraktion aus der Vakuumdestillation) in leichtere, wertvollere Produkte. Das
Hauptprodukt ist Benzin; es werden aber auch Kohlenwasserstoffe im Siedebereich
von Diesel erhalten [20]. AuBBerdem ist der FCC-Prozess eine bedeutende Quelle fiir
kurzkettige Olefine, vor allem fiir Propen (Abschnitt 1.1). Die Ausbeute an Propen
kann durch den Zusatz von ZSM-5 erhoht werden und ist seit einiger Zeit aufgrund der
hohen Propennachfrage besonders interessant. Dazu wurden beispielsweise FCC-
Katalysatoren mit 5-20 Gew.-% ZSM-5 untersucht [19]. In der Vergangenheit wurde
den Katalysatoren bereits bis zu 3 Gew.-% ZSM-5 zugegeben, was eine Erhdhung der
Oktanzahl des Crack-Benzins bewirkt [19,21].

Hydrocracken

Beim Hydrocracken lduft der Crackprozess in einer Wasserstoffatmosphére ab [15].
Die Ausbeute an Benzin und Diesel ist dadurch hoher als beim normalen katalytischen
Cracken, da kein Koks gebildet wird [16]. Zudem sind unter den Produkten keine
Aromaten enthalten, was der vom Gesetzgeber geforderten Senkung des Aromatenge-
haltes in Kraftstoffen entgegenkommt. Nachteilig sind die durch die hohen Driicke
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(80-250 bar) bedingten hohen Kosten sowie der hohe Wasserstoffverbrauch. Der
Katalysator ist ein durch Dealuminierung stabilisierter Zeolith Y (USY = ultrastable
zeolite Y, VUSY = very ultrastable zeolite Y). Der Gitteraluminiumgehalt wird z.B.
durch Kalzinierung und/oder Behandlung mit Wasserdampf reduziert. Als Hydrier-
komponente werden in der Regel gemischte Sulfide (Ni/Mo, Ni/W) eingebracht [22].
Bei schwefelarmen Einsatzstoffen oder bei vorheriger Entfernung des Schwefels
konnen auch Edelmetalle wie Pd oder Pt eingesetzt werden.

Dewaxing

Beim ,,Dewaxing* von hoéhermolekularen Kohlenwasserstoff-Fraktionen (Cis-Csg)
sollen selektiv geradlinige bzw. wenig verzweigte entfernt werden, was die FlieB3-
eigenschaften bei tiefen Temperaturen verbessert [20]. Dies ist vor allem fiir die
Herstellung von Schmierdlen und Winterdiesel von Bedeutung. Das Prinzip dieses
Prozesses ist die Verwendung von Zeolithen, in denen nur die unverzweigten bzw.
wenig verzweigten Kohlenwasserstoffe diffundieren konnen (Edukt-Formselektivitit).
Diese werden dann an den sauren Zentren selektiv gecrackt. In der Regel handelt es
sich dabei um ein Hydrocracken (s. oben). Die Katalysatoren fiir diesen Prozess sind
z.B. ZSM-5, SAPO-11 und Zeolith Beta [15].

Isomerisierungen

Die Isomerisierung von Leichtbenzin wird z.B. an Pt-modifiziertem Mordenit durch-
gefiihrt [15]. Hierbei werden n-Alkane (Cs-Cg) zu iso-Alkanen umgesetzt, um die
Oktanzahl zu verbessern. Ein weiteres Beispiel fiir Isomerisierungen ist die Umset-
zung von meta-Xylol zu seinen bedeutenderen Isomeren ortho- und para-Xylol; diese
dienen als Ausgangsstoffe fiir die Herstellung von Phtalsdure bzw. Terephtalsiure.

Aromatisierung von Paraffinen

Bei der Aromatisierung werden aus relativ wertlosen Einsatzstoffen (Cs/C,-Paraffine)
BTX-Aromaten hergestellt [15]. Zusétzlich fillt als Nebenprodukt Wasserstoff an. Die
Reaktion ist als Cyclar-Prozess bekannt; als Katalysator wird Ga-modifizierter ZSM-5
verwendet.

Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen

Bei der Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen (MTHC-Prozess, methanol-
to-hydrocarbons) gibt es unterschiedliche Prozessvarianten. Beim MTG-Prozess
(methanol-to-gasoline) wird Methanol an ZSM-5 zu einem Gemisch aus Kohlen-
wasserstoffen im Siedebereich von Ottokraftstoff umgesetzt. Kurzkettige Olefine sind
bei diesem Prozess Zwischenprodukte. Die Maximierung der Ethen- und Propenaus-
beute fiihrte zum MTO-Prozess, der Gegenstand dieser Arbeit ist (Abschnitt 2.6).
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2.4 Wichtige Eigenschaften von Zeolithen flir den
Einsatz als Katalysatoren

Die wichtigsten Eigenschaften, die Zeolithe attraktiv fiir den Einsatz als Katalysatoren
machen, sind die sauren Eigenschaften (Abschnitt 2.4.1), die Formselektivitit (Ab-
schnitt 2.4.2) sowie die, trotz ihrer offenen Struktur, sehr gute thermische Stabilitit.
Die meisten Zeolithe halten Temperaturen bis ca. 650°C aus, ohne dass es zu einer
Zerstorung der Struktur kommt [15]. Einige siliziumreiche Zeolithe kdnnen bei
Temperaturen bis zu 1000°C eingesetzt werden.

241 Aziditat

Der Begriff Aziditdt im Zusammenhang mit Zeolithen wird fiir verschiedene Aspekte
der sauren Eigenschaften verwendet, was zu Missverstindnissen fithren kann. Zu-
nichst muss zwischen Lewisaziditit (Elektronenliicke) und Brenstedaziditit (Proto-
nendonator) unterschieden werden. Im Zusammenhang mit brensted-sauren Zentren
werden die Begriffe Aziditdt und Saurestidrke oft sowohl fiir die Dichte der sauren
Zentren (entspricht Al-Gehalt), als auch fiir die Stirke der Zentren (charakterisiert, wie
leicht das Proton an eine Base abgegeben wird) verwendet. In dieser Arbeit soll fol-
gende Definition gelten: Der Begriff Aziditdt wird nur im Zusammenhang mit der
Dichte der sauren Zentren verwendet. Dasselbe gilt, wenn davon die Rede ist, dass ein
Zeolith saurer ist als ein anderer. Ist die Stdrke der sauren Zentren gemeint, dann ist
dies entweder explizit so formuliert bzw. der Begriff Siurestirke wird verwendet. In
den folgenden Ausfithrungen liegt der Schwerpunkt auf klassischen Zeolithen (Alu-
mosilikate) und insbesondere auf ZSM-5, da dieser Zeolith in der vorliegenden Arbeit
eingesetzt wurde.

Lewis-saure Zentren

Ein idealer, defektfreier Zeolith in der H-Form besitzt keine Lewis-sauren Zentren.
Diese konnen entweder durch einen lonenaustausch in den Zeolith eingebracht oder
durch die Behandlung des Zeoliths mit Wasserdampf erzeugt werden [23]. Letzteres
fiihrt zu Gitterfehlstellen, d.h. einem Verlassen des Aluminiums der Gitterplitze. Es
liegt dann als so genanntes Extragitter-Aluminium in den Zeolithporen vor. Fiir die
Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen spielen Lewis-Zentren keine Rolle,
weshalb der Fokus in diesem Abschnitt auf die bronsted-sauren Zentren gerichtet ist.

Bronsted-saure Zentren

Bronsted-saure Zentren entstehen durch die Kompensation der negativen Gitterladung
mit Protonen (H-Form). Das Proton bildet zusammen mit dem gemeinsamen Sauer-
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stoff eines Al- und Si-Tetraeders eine Hydroxylgruppe. Diese Si-OH-AI-Gruppe weist
saure Eigenschaften nach Brensted auf. Die Anzahl bzw. Dichte an sauren Zentren
korreliert somit direkt mit dem Gitteraluminiumgehalt. Je nach Synthese kénnen auch
andere Kationen, z.B. Na" oder K", die negative Gitterladung ausgleichen. In diesem
Fall muss der Zeolith fiir Anwendungen als brensted-saurer Katalysator in die aktive
H-Form ftberfiihrt werden. Dies geschieht in der Regel durch einen lonenaustausch in
einer wissrigen Losung eines Ammoniumsalzes, z.B. NH4;NO; oder NH,CIl. Beim
Ionenaustausch werden zuniichst die Metallkationen durch NH, -lonen ausgetauscht;
bei der anschlieBenden Kalzinierung wird Ammoniak abgespalten und ein Proton
bleibt zuriick (Abb. 2.2).

Na* NH," ||_|+
o\ 0 \ /c1 . /NH4O\ \ / o O\ \ /
/\/\ /\/\AT /\/\

Abb. 2.2:  Schematische Darstellung der Uberfiithrung der Na-Form eines Zeolithen in die
H-Form durch Ionenaustausch in einer wissrigen NH, -Salzlosung und anschlie-
Jsender Kalzinierung

Neben diesen ,,verbriickten* (engl.: bridging) OH-Gruppen gibt es noch so genannte
Silanolgruppen. Dies sind SiOH-Gruppen, die vorwiegend an den Réandern der
Kiristalle zu finden sind. Silanolgruppen im Inneren der Kristalle entstehen durch Sto-
rungen der Zeolithstruktur, beispielsweise hervorgerufen durch hohe Temperaturen,
insbesondere in Verbindung mit Wasserdampf. Bei einer unsauberen Synthese kénnen
diese Fehlstellen jedoch bereits bei der Synthese entstehen. Silanolgruppen spielen fiir
die Aktivitdt in der MTO-Reaktion keine Rolle; die Sdurestirke ist zu gering. Wenn im
Weiteren von (brensted-) sauren Zentren die Rede ist, bezieht sich dies ausschlielich
auf die verbriickten OH-Gruppen.

Einfluss des Gitteraluminiumgehaltes auf die Stiarke der sauren Zentren

Fiir sdurekatalysierte Reaktionen ist nicht nur die Anzahl bzw. Dichte der sauren
Zentren, sondern auch deren Stirke von Bedeutung, d.h. wie leicht das Proton an eine
adsorbierte Base iibertragen werden kann. Unstrittig ist, dass verschiedene Zeolith-
typen unterschiedliche Sdurestirken aufweisen [24]. Dies wird mit dem Einfluss der
Struktur, d.h. der Anordnung der Si- und Al-Tetraeder und der damit verbundenen
unterschiedlichen Ladungsverteilung im Gitter begriindet. Eine kontrovers diskutierte
Frage ist jedoch der Zusammenhang zwischen Dichte bzw. Al-Gehalt und Stéirke der
sauren Zentren in einer Reihe von Zeolithen des gleichen Typs. Dies hidngt unter
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anderem damit zusammen, dass die Messung der Stirke von sauren Zentren im
Gegensatz zur Anzahl ein gewisses Problem darstellt [25]. Es werden dabei die
folgenden Charakterisierungsmethoden angewendet, deren Vor- und Nachteile bzw.
Grenzen in einem Ubersichtsartikel von Karge ausfiihrlich diskutiert werden [26].

— Titrierung

— Temperatur-Programmierte-Desorption (TPD)
— Mikrokaloriemetrische Messungen

— IR Spektroskopie

— UV-VIS Spektroskopie

— 'HMAS NMR und *'P MAS NMR

— Testreaktionen

Von Mortier wurde ein Konzept vorgeschlagen, das aufgrund theoretischer Uberle-
gungen den Zusammenhang zwischen Dichte und Stirke der sauren Zentren beschreibt
[27]. Grundlage ist die Elektronegativitit wie sie von Pauling eingefiihrt und von
Sanderson erweitert wurde. Bei Sanderson wird eine mittlere Elektronegativitdt einer
Verbindung aus verschiedenen Atomen berechnet. Daraus konnen wiederum die
Partialladungen an den einzelnen Atomen berechnet werden. Je hoher die Partial-
ladung am Wasserstoff ist, desto leichter kann das Proton abgegeben werden, was
gleichbedeutend mit einer hoheren Siurestérke ist. Es wird somit aus der chemischen
Zusammensetzung unter Ausblendung der unterschiedlichen Zeolithstrukturen auf die
Saurestirke geschlossen. Dieses Konzept sagt eine lineare Zunahme der Séurestirke
mit abnehmendem Al-Gehalt bis zu einem Si/Al-Verhiltnis von ca. 10 voraus. Fiir
Si/Al > ca. 10 sind jedoch keine wesentlichen Anderungen der Siurestirke mehr zu
erwarten. Dies deckt sich auch mit dem so genannten NNN-Konzept (next nearest
neighbour). Danach ist ein saures Zentrum, bei dem sich in unmittelbarer Nachbar-
schaft keine weiteren Al-Tetraeder befinden das stirkste Zentrum, da in diesem Fall
keine gegenseitige Abschwichung auftritt [28].

Werden diese beiden Konzepte auf siliziumreiche Zeolithe wie ZSM-5 iibertragen
(Si/Al > ca. 10), wiirde dies bedeuten, dass alle sauren Zentren von identischer Stirke
sind. Dies wurde auch von Haag so beobachtet [29]. Er untersuchte das Cracken von
Hexan an ZSM-5 iiber einen sehr weiten Bereich von Si/Al-Verhéltnissen (55 —
60000). Das Ergebnis war eine lineare Abhédngigkeit der Crackaktivitit vom Al-Ge-
halt; daraus schloss Haag, dass keine Abhéngigkeit der Sdurestirke vom Si/Al-Ver-
héltnis vorhanden ist. Zum selben Ergebnis kamen auch Jacobs und von Ballmoos, die
bei IR-Spektroskopie-Messungen von ZSM-5-Proben mit unterschiedlichem Al-Gehalt
feststellten, dass nur ein Typ von sauren Zentren existiert, da keine Verschiebung der
Wellenzahl der OH-Gruppen beobachtet werden konnte [30]. Mit derselben Methode



2.4 Wichtige Eigenschaften von Zeolithen fiir den Einsatz als Katalysatoren 17

kommen Datka et al. jedoch zu dem Ergebnis, dass ZSM-5 unterschiedliche Typen an
sauren Zentren besitzt, deren Stirke je nach Al-Gehalt unterschiedlich ist [31,32]. Es
bestehen jedoch auch Zweifel, ob die Wellenzahl bzw. deren Verschiebung iiberhaupt
eine Aussage iiber die Stirke der sauren Zentren zuldsst [26]. Insbesondere bei einer
Serie des gleichen Zeolithtyps wird die Methode kritisch gesehen. Es wird auch in
Frage gestellt, ob das Konzept der Sanderson Elektronegativitit auf siliziumreiche
Zeolithe tibertragen werden kann [11]. Eine aussagekriftige Methode zur Bestimmung
der Saurestirke stellt nach Brunner die Anwendung von '"H NMR-Messungen dar [33].
Aber auch mit dieser Methode werden keine einheitlichen Ergebnisse berichtet.
Wihrend Freude et al. das Konzept der Sanderson Elektronegativitdt bestitigen, wo-
nach ab Si/Al > 10 die Stirke der sauren Zentren in einen Sattigungswert lauft [34,35],
beobachteten Heeribout et al. eine Zunahme der Sdurestirke bei ZSM-5 mit steigen-
dem Si/Al-Verhiltnis [36]. Dies wird auch von Zhao et al. berichtet. In dieser Arbeit
wurden verschiedene phosphorhaltige Sondenmolekiile an den sauren Zentren adsor-
biert; die Charakterisierung erfolgte mittels >'P NMR-Messungen [37].

Die Beurteilung der zu diesem Thema vorhandenen Literatur ist schwierig, da nicht
einmal Einigkeit darliber besteht, welche Messmethoden zuverldssig interpretierbare
Ergebnisse liefern. Fiir aluminiumreiche Zeolithe wie X und Y stimmen theoretische
Vorhersagen nach dem Sanderson-Konzept und experimentelle Ergebnisse sehr gut
tiberein. Fiir siliziumreiche Zeolithe wie ZSM-5 gibt es hingegen sehr widerspriich-
liche Auffassungen und keine Herangehensweise lieferte bisher eindeutige Ergebnisse.
Letztendlich konnen keine endgiiltigen Schlussfolgerungen aus den zu diesem Sach-
verhalt vorhandenen Arbeiten gezogen werden.

2.4.2 Formselektivitat

Allgemein bedeutet Formselektivitdt, dass die Selektivititen einer heterogen kataly-
sierten Reaktion von der Porengrofle bzw. Porenstruktur mikro- oder mesopordser
Katalysatoren beeinflusst werden. Bei Zeolithen ermoglicht die Kombination von
Katalyse und dem Molekularsiebeffekt die gezielte Beeinflussung der Produktvertei-
lung [38]; der Durchmesser einfacher Molekiile liegt im Bereich der Porengrofe der
Zeolithe. Es werden drei Arten von Formselektivitit unterschieden [16]:

Edukt-Formselektivitét

Die Edukt-Formselektivitét ist ein Oberbegriff fiir Effekte, bei denen aus einem Ge-
misch nur Substanzen umgesetzt werden, die aufgrund ihrer GroB3e in die Zeolithporen
diffundieren konnen.
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Produkt-Formselektivitét

Es werden nur Substanzen gebildet, die in den Kanilen bzw. Hohlrdumen der Zeolithe
Platz finden. Es gibt auch den Fall, dass bestimmte Molekiile in Hohlrdumen bzw.
Kéfigen zwar gebildet werden, aber nicht im Produktspektrum auftauchen, da sie den
Zeolithkristall durch die kleineren Kanéle nicht verlassen konnen.

Ubergangszustand-Formselektivitit

Es konnen nur Produkte gebildet werden, deren im Reaktionsverlauf auftretenden
Ubergangszustinde die geometrischen Abmessungen der Zeolithporen nicht iiber-
schreiten.

Bei der Nutzung der Formselektivitdt muss allerdings immer auch mit nicht-formse-
lektiven Reaktionen auf der dulleren Zeolithoberfldche gerechnet werden. Dort konnen
beispielsweise Edukte umgesetzt werden, die zu groB fiir die Diffusion in den
Zeolithporen sind. Genauso konnen dort auch Produkte gebildet werden, deren Bil-
dung in den Zeolithporen nicht moglich wire. In der Regel ist der Beitrag der dulleren
Oberflache gering; bei einer KristallgroBBe von 1 pum betriagt der berechnete Anteil der
duBere Oberfliache an der Gesamtoberfldche nur ca. 1% [17]. Bei Kristallen mit einem
Durchmesser von 100 nm sind dies bereits 10%, was einen nicht zu vernachléssigen-
den Einfluss haben kann. Tatsdchlich wird aufgrund von Oberflichenrauhigkeiten der
Anteil der duBleren Oberfliche fast immer zu niedrig eingeschitzt. Der Einfluss der
duBeren Oberfldche hdngt aber auch von der Reaktion bzw. den Reaktionsbedingungen
ab. Er nimmt beispielsweise zu, wenn die Reaktion sehr schnell ist und aufgrund von
Stofftransportlimitierung die Umsetzung nur noch in den duBeren Zeolithschichten
ablauft.

2.5 Technische Zeolithkatalysatoren

Zeolithe liegen nach der Synthese als Pulver vor. In dieser Form konnen sie nicht in
industriellen Reaktoren eingesetzt werden. Bei Pulverschiittungen in einem Festbett-
reaktor ergdbe sich ein viel zu hoher Druckverlust. Wirbelschicht- oder Flugstromre-
aktoren werden mit Katalysatorpartikeln mit einem Durchmesser von ca. 20 — 150 um
betrieben. Zeolithkristalle fallen bei der Herstellung mit Durchmessern zwischen ca.
0,1 — 10 um an und sind somit zu klein. Fiir den industriellen Einsatz miissen Zeolithe
demzufolge zu mechanisch stabilen Formkorpern verarbeitet werden (Abschnitt 2.5.1).
Allerdings besitzen Formkorper, die nur aus Zeolith bestehen, nicht die erforderliche
mechanische Stabilitdt. In einem Festbettreaktor miissen die Formkorper im unteren
Teil des Reaktors dem Gewicht der gesamten Katalysatorschiittung standhalten. In
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einem Wirbelschichtreaktor kime es aufgrund stindiger Kollisionen mit anderen Par-
tikeln bzw. der Reaktorwand zu starkem Abrieb und damit zu einem Austrag von
Katalysatormaterial. Aus den genannten Griinden wird technischen Zeolithkatalysato-
ren in der Regel ein keramischer Binder zugesetzt (Abschnitt 2.5.2). Dieser bildet zu-
sammen mit den Zeolithpartikeln eine so genannte Matrix, die den Formkorpern die
geforderte mechanische Stabilitdt bzw. Abriebfestigkeit verleiht. Der Binder ist dabei
allerdings weit mehr als nur Inertmaterial zur Erhohung der Festigkeit. Er kann die
katalytischen Eigenschaften in erheblichem Mafle beeinflussen (Abschnitt 2.5.3).

2.5.1 Formgebung

Das Zusammenfiigen von pulverféormigem Material durch mechanische Verfahren
wird als Agglomeration bezeichnet. Fiir Zeolithkatalysatoren werden dabei die
gleichen Techniken wie bei der Formgebung anderer pulverformiger Materialien ein-
gesetzt [10]. Die Wahl der Methode hingt im Wesentlichen von der fiir die jeweilige
Anwendung am besten geeigneten Form und GroBe des Katalysators ab. Die wich-
tigsten Agglomerationstechniken fiir die Herstellung von Festbett-Katalysatoren sind
die Extrusion, das Tablettieren und das Granulieren. Die wesentlich kleineren Form-
korper fiir Wirbelschicht- bzw. Flugstromreaktoren werden durch Spriihtrocknung
hergestellt. Hierbei handelt es sich um eine Kombination aus mechanischen und ther-
mischen Verfahren.

Die Festigkeit der Formkdrper beruht bei alle Agglomerationstechniken auf denselben
Prinzipien. Dies sind im Wesentlichen van-der-Waals- bzw. elektrostatische Krifte,
Formschluss und Materialbriicken. Materialbriicken konnen durch Sintern oder auch
durch chemische Bindungen wie z.B. die Vernetzung endstandiger OH-Gruppen unter
Wasserabspaltung entstehen. Im Folgenden sollen die verschiedenen Formgebungs-
techniken kurz vorgestellt werden. Die Informationen sind aus [39-41] entnommen.

Extrusion

Die Extrusion, auch Strangpressen genannt, ist eines der wichtigsten Verfahren zur
Herstellung von Katalysatorformkorpern und Katalysatortragern. Dabei wird eine
viskose Masse durch eine formgebende Diise gepresst. Hiufig anzutreffen sind zylind-
rische Formkorper. Durch die Verwendung spezieller Diisen kann aber eine Vielzahl
verschiedener Geometrien realisiert werden. Durch Extrusion lassen sich auch Mono-
lithe, d.h. groBBe Formkorper mit regelmaBigen, durchgéingigen Kanélen herstellen. Als
Beispiel sei der Abgaskatalysator im PKW genannt. Fiir die Extrusion miissen die
pulverformigen Ausgangsstoffe zunédchst zu einer bildsamen Paste verarbeitet werden.
Bildsamkeit bedeutet, dass eine Substanz auf von auflen einwirkende Krifte mit einer
bleibenden Forminderung reagiert. Dies ist beispielsweise bei Tonmineralien bereits
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durch den Zusatz von Wasser erreichbar. Bei vielen anderen Materialien miissen dazu
Plastifizierhilfsmittel zugesetzt werden, beispielsweise wéssrige Losungen von Zellu-
losen.

Extruder konnen nach ihrer prinzipiellen Funktionsweise in zwei Klassen eingeteilt
werden. Bei Kolbenextrudern presst ein Kolben mit einem Stempel die zu extrudie-
rende Masse durch eine Diise. Bei Schneckenextrudern werden die Stoffe durch das
Drehen der Schnecke in Richtung Diise transportiert. Man unterscheidet Ein- und
Doppelschneckenextruder. Letztere gibt es in gleich- und gegenldufiger Ausfiihrung.
Durch spezielle Knetelemente auf der Schnecke ldsst sich intensives Vermischen
realisieren. Die durch die Diise austretenden Griinkdrper werden durch rotierende
Messer auf die gewlinschte Lange zugeschnitten.

Tablettieren

Tablettieren wird auch als Pelletieren bezeichnet und sollte nicht mit dem Pelletisieren
verwechselt werden, was wiederum eine andere Bezeichnung fiir das Granulieren ist.
Bei der Tablettierung wird das pulverféormige Ausgangsmaterial durch die Aufwen-
dung von Druck in einer geeigneten Vorrichtung, die im Wesentlichen aus Matrize
und Stempel besteht, zu Formkorpern verpresst. Um Tabletten mit ausreichender
mechanischer Festigkeit zu erhalten sind Pressdriicke zwischen 1000 und 10000
kg/cm” notwendig. Uber den Pressdruck besteht die Maglichkeit, die Porositit und den
Porendurchmesser zu gestalten; allerdings ist dies begrenzt durch die Vorgaben der
mechanischen Stabilitdt. Die gepressten Katalysatortabletten sind normalerweise
zylindrisch mit einem Durchmesser von ca. 3-10 mm. Im technischen Maf3stab werden
vorwiegend Rotations-Tablettiermaschinen eingesetzt. Diese bestehen aus Matrizen
mit mehreren Bohrungen und Stempeln, die einen groflen Durchsatz erlauben. Es
konnen so bis zu 2000 Tabletten pro Minute hergestellt werden. Um eine schnelle und
gleichméBige Befiillung der Matrizen zu erreichen, muss das zu verpressende Pulver
rieselfdhig sein, d.h. gute FlieBeigenschaften aufweisen. Der Staubanteil sollte
moglichst gering sein. Oftmals werden auch Tablettierhilfsmittel, z.B. Graphit oder
Polymere zugesetzt.

Granulieren

Das Granulieren wird hédufig eingesetzt, wenn kugelférmige Katalysatoren erwiinscht
sind oder wenn Extrusion und Tablettierung nicht durchfiihrbar sind. Dabei wird das
Pulver befeuchtet und nach dem Schneeballprinzip auf einem rotierenden Teller oder
in einer Trommel zu Kiigelchen geformt. Die Granulate werden auch oft als Pellets
bezeichnet. Bei Granuliertellern kann durch die Wahl der Drehgeschwindigkeit und
der Tellerneigung die Grofe der Granulate eingestellt werden. Es sind Durchmesser
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von ca. 1 mm bis 30 mm realisierbar. Die sich ergebende GroBenverteilung der
Granulate ist relativ breit, was oft eine anschlieBende Klassierung notwendig macht.
Um gute Ergebnisse zu erhalten sollte das Ausgangsmaterial als sehr feines Pulver
vorliegen (< 50 um). Eine weitere Moglichkeit stellt die Wirbelschichtgranulierung
dar. Dabei wird eine Suspension auf fluidisierte Partikel aufgespriiht. Dieses Verfahren
ist nicht mit der Spriihtrocknung zu verwechseln. Beide Verfahren liefern sehr unter-
schiedliche Ergebnisse im Hinblick auf die Struktur und Gebrauchseigenschaften der
fertigen Formkorper.

Spriihtrocknung

Katalysatoren fiir Wirbelschicht- und Flugstromreaktoren werden durch Spriihtrock-
nung hergestellt. Dazu wird eine Losung oder eine Suspension verspriiht und in einem
HeiBluftstrom getrocknet. Die Stromungsrichtung der Heifluft kann in oder gegen die
Spriihrichtung des verspriihten Stoffes sein. Wéhrend des Fallens der Tropfen ver-
dunstet die Fliissigkeit und es Bilden sich kleine Feststoftkiigelchen (ca. 10-100 pum).
Es gibt verschiedene Arten von Spriihtrocknern, die sich hauptsédchlich in der Art und
Weise, wie die Losung verspriiht wird unterscheiden. Es gibt z.B. Bauarten, bei denen
die Fliissigkeit mit Druck durch eine Diise mit vielen Lochern verspriiht wird. Haufig
besteht die Diise auch aus einem sich schnell drehenden Rad. In manchen Apparaten
wird die Fliissigkeit, wie bei einem Springbrunnen, nach oben verspriiht.

2.5.2 Binder fur Zeolithkatalysatoren

Natiirliche Tonminerale

Tonminerale sind wasser- und hydroxidhaltige Alumosilikate. Die meisten Ton-
minerale gehdren zur Klasse der Silikate und der Gruppe der Schichtsilikate. Natiirlich
vorkommende Schichtsilikate, wie Kaolinit oder Montmorillionit, der Hauptbestand-
teil des Bentonits ist, werden z.B. als Binder flir Zeolithe eingesetzt [10,42-44]. Bei
den Schichtsilikaten sind die SiO4-Tetraeder tiber drei Ecken mit Nachbartetraedern
verkniipft. Es entstehen ausgedehnte, parallel angeordnete Schichten, die durch hydra-
tisierte Kationen voneinander getrennt sind. Die Kationen gleichen, wie bei den Zeo-
lithen, die negative Gitterladung aus. Werden die eingelagerten Kationen durch
groflere lonen ausgetauscht, entstehen so genannte ,,Pillared Clays®“. Die Schichten
werden durch die groBeren lonen aufgeweitet, die dann die Funktion von Séulen
(Pillars) besitzen. Es entsteht eine mikropordse Struktur mit Porendurchmessern von
0,8-0,9 nm. Natiirliche Tonmineralien besitzen selbst eine hohe Oberflachenaziditit,
die bei manchen katalytischen Anwendungen unerwiinscht sein kann.
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Aluminium- & Siliziumoxid

Aluminium- und Siliziumoxid werden héufig als Binder fiir Zeolithe verwendet [10].
Sie sind selbst partikelformig, wobei die Binderpartikel in der Regel deutlich kleiner
sind als die Zeolithkristalle. Die Porengrofenverteilung im Kontakt wird durch die
GroBe aller anwesenden Partikel bestimmt. Sie ergibt sich aus den Zwickelvolumina
der beteiligten Partikel. Es ist zwar durchaus moglich, einen Anteil an Makroporen (>
50 nm) zu erhalten; in der Regel wird die Porengrof3enverteilung jedoch von Meso-
poren (2-50 nm) dominiert. Es besteht die Mdglichkeit, den Anteil an Makroporen
durch organische Zusitze wie Melamin, verschiedene Polymere oder Zellulosen zu
erhohen. Diese Substanzen werden beim anschliefenden Kalzinieren oxidiert und
hinterlassen Poren [45,46]. Mit zunehmendem Makroporenanteil nimmt allerdings
auch die mechanische Stabilitit der Kontakte stark ab.

Der industriell am héufigsten eingesetzte Binder ist Aluminiumoxid. Es wird bei-
spielsweise in Form von Bayerit [AI(OH);] oder Bohmit bzw. Pseudobohmit
[AIO(OH)] eingesetzt. Bei thermischer Behandlung gehen diese Ausgangsmaterialien
in y-ALOs tiiber. Eine y-Al,0O;-Matrix zeichnet sich durch eine hohe mechanische
Festigkeit aus. Sie besitzt jedoch selbst ein gewisses Mall an Oberflichenaziditit
(Lewisaziditit), was zu unerwiinschten Nebenreaktionen fithren kann. Amorphes
Siliziumoxid, das in Form von Silikagelen und Silikasolen eingesetzt wird, kann dann
eine Alternative sein. Der industrielle Einsatz scheitert jedoch oftmals an der zu gerin-
gen mechanischen Stabilitdt der Formkorper. Ein Kompromiss zwischen mechanischer
Stabilitidt und Oberfldchenaziditét ist dann haufig eine gemischte Si0O,/y-Al,O3-Matrix.

Aluminiumphosphat

Am Institut fiir Chemische Verfahrenstechnik der Universitdt Karlsruhe (TH) wird seit
einiger Zeit mit Aluminiumphosphat ein neuartiger Binder fiir die Extrusion von Zeo-
lithkatalysatoren eingesetzt [47]. Bei diesem Binder beruht die festigkeitssteigernde
Wirkung nicht auf Haftkriften zwischen Partikeln, sondern auf der Bildung einer
kristallinen, sehr festen AIPO,4-Sintermatrix mit Tridymitstruktur, die bei thermischer
Behandlung durch viskoses Sintern des amorphen Ausgangsmaterials entsteht. Gleich-
zeitig kommt es zu einer Volumenabnahme des Bindermaterials. Dies hat zur Folge,
dass pure AIPO4-Extrudate um ca. 30% im Durchmesser schrumpfen. Die entstehende
Struktur ist relativ unporos (¢ = 9,7%) und besitzt eine vernachléssigbar kleine BET-
Oberfliche von 0,07 m%g (Abb. 2.3, links). Werden allerdings Fremdpartikel, z.B.
Zeolithkristalle, zusammen mit dem Aluminiumphosphat extrudiert, entsteht eine
pordse Struktur (Abb. 2.3, rechts). Die eingebetteten Partikel vermindern das Ausmal}
der Schrumpfung der Extrudate, sodass die Volumenabnahme des Bindermaterials zur
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Bildung von Poren fiihrt. Die Zeolithkristalle werden in die gesinterte AIPO4-Matrix
eingebettet, wobei die Mikroporen der Zeolithkristalle vollstindig zugénglich bleiben.
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Abb. 2.3: REM-Aufnahmen (aus [47], modifiziert) von AIPOsExtrudaten ohne Zeolith
(links) und mit 50 Gew.-% ZSM-5 (rechts); beide Aufnahmen mit der selben
Vergrofierung (s. Mafsstab)

2.5.3 Einflusse der Bindermatrix auf die katalytischen
Eigenschaften

Es gibt nur sehr wenig 6ffentlich zugéngliche Literatur, die sich mit der Untersuchung
gebundener Zeolithkatalysatoren beschiftigt. Ein GrofBteil des Wissens liegt bei den
Katalysatorherstellern, die kein Interesse daran haben, ihr Wissen preiszugeben. In den
meisten Studien der ,,akademischen Welt* wird mit puren Zeolithpulvern geforscht,
eventuell zu Formkorpern verpresst. Die aus diesen Versuchen erhaltenen Ergebnisse
lassen sich in vielen Féllen nicht auf den am Ende der Entwicklung stehenden, indus-
triellen Katalysator iibertragen. Dieser enthilt in der Regel immer einen Binder, der
die katalytischen Eigenschaften in erheblichem Malle beeinflussen kann.

Eigenaktivitdt der Matrix

Die Bindermatrix kann selbst katalytisch aktiv sein. Diese Eigenaktivitit ist in
manchen Féllen erwiinscht, beispielsweise beim katalytischen Cracken (FCC, Ab-
schnitt 2.3.3). GroB3e Kohlenwasserstoffmolekiile, die nicht in die Poren des Zeolithen
eindringen konnen, werden an der sauren Bindermatrix grob ,,vor-gecrackt®. Die sau-
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ren Eigenschaften der Bindermatrix miissen dabei sehr genau auf den Zeolith abge-
stimmt werden [48]. Ist die Aktivitdt der Matrix zu gering, kann der gewiinschte Um-
satz hoherer Kohlenwasserstoffe nicht erreicht werden. Durch eine zu hohe Aktivitét
wird wiederum die Selektivitdt negativ beeinflusst, da vermehrt unerwiinschte Neben-
produkte wie Koks und Gas (Methan, Ethan) gebildet werden. Oftmals ist die Eigen-
aktivitdt der Bindermatrix jedoch ginzlich unerwiinscht, da Nebenreaktionen ablaufen
konnen, die eine Verschlechterung der Ausbeute an Wertprodukt zur Folge haben. Bei
der Umsetzung von Methanol zu Olefinen wird beispielsweise bei Temperaturen ab ca.
400°C die Bildung von Methan an einer y-Al,0;-Matrix stark beschleunigt [6,49].

Verédnderung der Zeolithaziditat

Es ist bereits seit langem bekannt, dass es mit Aluminiumoxiden zum Einbau von
Aluminium aus dem Binder in das Zeolithgitter kommt, wodurch zusitzliche saure
Zentren gebildet werden [50,51]. Dieser Vorgang wird als Aluminierung bezeichnet.
Shihabi et al. konnten dies fiir praktisch Al-freien ZSM-5 zeigen, der erst nach dem
Binden mit y-Al,O; eine nennenswerte Aktivitdt beim Cracken von n-Hexan, bei der
Oligomerisierung von Propen und bei der Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasser-
stoffen aufwies [S1]. Neben der Steigerung der Aktivitit bei den genannten Reaktio-
nen wurde die Bildung von brensted-sauren Zentren auch durch *’A1 MAS NMR- und
FTIR-Messungen belegt [50]. Durch diese Methoden konnte nachgewiesen werden,
dass Al tatsdchlich auf Tetraeder-Plitzen eingebaut wird. Dieser Einbau wurde jedoch
nur dann beobachtet, wenn Binder und Zeolith in Anwesenheit von Wasser vermischt
wurden; bei einer trockenen Mischung der beiden Pulver trat der Effekt nicht auf.
Daraus wurde geschlossen, dass Aluminium in hydratisierter Form, z.B. als
Al(HzO)63+, mit dem Zeolith ,,reagiert und wahrscheinlich wéhrend des Kalzinierens,
in das Gitter eingebaut wird. Die Neubildung von sauren Zentren wurde allerdings
auch beobachtet, wenn bereits gebundenen Zeolithe mit Wasserdampf bei 427°C
behandelt wurden [50].

Uneinigkeit herrscht allerdings iiber die Frage, wo die neu gebildeten sauren Zentren
lokalisiert sind — im Inneren der Zeolithkristalle oder eher auf der dulleren Oberfliche.
Riickschliisse dariiber wurden vor allem anhand von Reaktionen gezogen, bei denen
die Selektivitit in hohem MaBle von der (Produkt-)Formselektivitit abhéngt. Bei den
sauren Zentren auf der duBleren Zeolithoberfliche bestehen nicht die geometrischen
Beschrankungen wie im Zeolithinneren, sodass vermehrt Reaktionen ablaufen, die
nicht durch formselektive Effekte kontrolliert werden. Dies wurde beispielsweise bei
der Reaktion von Ethylbenzol mit Ethanol zu Diethylbenzol festgestellt [52]. Auf-
grund der Formselektivitit wird in den Zeolithporen bevorzugt das para-Isomer gebil-
det. Wihrend bei dem ungebundenen Zeolith ca. 75% des Produktes aus para- und
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25% aus meta-Diethylbenzol bestand, wurden beim gebundenen lediglich 37% des
para- und 63% des meta-Isomers erhalten. Auch Choudhary et al. leiteten aus ihren
Ergebnissen ab, dass vor allem die Aziditdt der duBBeren Zeolithoberfliche erhoht wird
[43]. Chang et al. kamen durch *’Al MAS NMR-Messungen zu der Schlussfolgerung,
dass die Bildung der sauren Zentren zu einem GroBteil auf die Reaktion von Al-
Spezies mit endstdndigen Si-OH-Gruppen zurilickzufiihren ist [50]. Zu einem anderen
Ergebnis gelangten hingegen Shihabi et al. [51]. Hier wurde die Entfernung von n-
Paraffinen aus einem Gemisch von Kohlenwasserstoffen durch selektives Cracken an
ZSM-5 untersucht (Dewaxing, Abschnitt 2.3.3). Mit den gebundenen Extrudaten
wurden selektiv n-Paraffine bzw. solche mit maximal einer Methylgruppe umgesetzt.
Daraus wurde gefolgert, dass sich die neu gebildeten sauren Zentren hauptséchlich im
Zeolithinneren befinden.

Zusammenfassend lasst sich festhalten, dass bei einer Mehrheit der Arbeiten, die Alu-
minierung vor allem auf der duBleren Zeolithoberfliche beobachtet wurde. Aber selbst
wenn alle durch die Aluminierung neu gebildeten sauren Zentren auf der dufBleren
Oberfliache lokalisiert sind, stellt sich die Frage, welchen Anteil sie an den insgesamt
an der Reaktion beteiligten Zentren besitzen. Dies sollte auch von der spezifischen
duBeren Oberfliche der Zeolithe (— KristallgroBe), vom urspriinglichen Al-Gehalt
und unter Umstdnden von Stofftransportlimitierungen abhingen. Verlduft die Reaktion
im stofftransportlimitierten Bereich, wird der Einfluss der dueren Oberflache grofer,
da ein Teil der sauren Zentren im Zeolithinneren gar nicht mehr an der Reaktion teil-
nimmt. Auf diese Parameter wurde in den vorgestellten Arbeiten nicht eingegangen,
was eine Erkldrung fiir die unterschiedlichen Ergebnisse sein konnte.

Fiir SiO; als Binder wurden ebenfalls Verdnderungen der Aziditit gebundener Zeolithe
berichtet. In der Regel handelt es sich dabei um eine Verringerung der Aziditit.
Devadas et al. machten dafiir im Bindermaterial enthaltene Na'-Ionen verantwortlich,
durch die es im Laufe der Katalysatorherstellung zu einem lonenaustausch kommt
[53]. Dabei handelt es sich demnach um eine reversible Verdnderung und nicht etwa
um eine Dealuminierung; durch einen Ionenaustausch mit NH, -Ionen und anschlie-
Bender Kalzinierung kann die H-Form wiederhergestellt werden. Dies konnte auch
eine Erklarung fiir die Ergebnisse von Wu et al. sein, die ebenfalls eine Verringerung
der Aziditdt SiO,-gebundener Zeolithe (ZSM-5, Y) beobachteten, dafiir aber keine
Erklarung lieferten [54].

Diffusion in den Poren der Matrix

Bei gebundenen Zeolithkatalysatoren existieren zwei sich iiberlagernde Porensysteme,
die regelmifBige Mikroporenstruktur der Zeolithe und die Meso- bzw. Makroporen-
struktur, die sich aus der Zusammenlagerung von Binder- und Zeolithpartikeln ergibt.
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Letztere wird auch als (Binder-)Matrix bezeichnet. Die Zeolithporen sind charakteris-
tisch fiir den jeweiligen Zeolithtyp. Da in dieser Arbeit nur ZSM-5 eingesetzt wurde,
war dieser Parameter fiir alle Katalysatoren identisch. Wenn daher im Weiteren vom
Einfluss der Porengrof3e bzw. Porenstruktur die Rede ist, so bezieht sich dies stets auf
die Poren der Matrix. Die Gestaltung dieser Porenstruktur ist eine wichtige Aufgabe
bei der Herstellung eines pordsen Katalysators, da die katalytischen Eigenschaften
nicht nur von den Eigenschaften der Aktivsubstanz, sondern auch von den Diffusions-
geschwindigkeiten der beteiligten Stoffe bestimmt werden. Die Diffusion in einem
porosen Katalysator wird iiber den effektiven Diffusionskoeffizienten quantifiziert.
Dieser lésst sich fiir meso- bzw. makroporose Kontakte aus dem molekularen und dem
Knudsen-Diffusionskoeffizient berechnen (Anhang 8.1.1). Knudsendiffusion liegt vor,
wenn die mittlere freie Wegldnge der diffundierenden Substanz kleiner ist als die
Porengrofle. Stoe mit der Porenwand sind dann haufiger als Stof3e mit anderen Mole-
kiilen. Der Knudsen-Diffusionskoeffizient und somit der effektive Diffusionskoeffi-
zient konnen durch die VergroBerung der Poren erhoht werden. Dies ist beispielsweise
von Vorteil, wenn die Reaktion so schnell ablduft, dass die Edukte bereits in einer
duBeren Katalysatorschicht abreagieren. Es kommt dann zu einer Verarmung an Edukt
im Inneren des Katalysators, sodass ein Teil der Reaktionsphase ungenutzt bleibt. Die
beobachtete (effektive) Reaktionsgeschwindigkeit, ist dann kleiner als die intrinsische,
d.h. die Reaktionsgeschwindigkeit, die mit der eingesetzten Aktivsubstanz realisierbar
wiare, wenn das gesamte Katalysatorkorn mit Edukt geséttigt wire. Eine beschleunigte
Diffusion durch gréfere Poren fiihrt in diesem Fall zu einer besseren Ausnutzung des
Katalysatorvolumens. Die experimentelle Uberpriifung auf Limitierung der Reaktions-
geschwindigkeit durch Porendiffusion erfolgt in der Regel durch die Zerkleinerung der
Katalysatorpartikel, was so lange fortgesetzt wird bis bei konstanter Verweilzeit keine
Erhohung des Umsatzes mehr beobachtet wird. Die rechnerische Abschitzung auf
Porendiffusionslimitierung erfolgt mit der Thiele- bzw. der Weisz-Zahl. Die Berech-
nung dieser Kennzahlen und deren Interpretation werden in Anhang 8.1 erldutert.
Neben einer besseren Ausnutzung des Katalysatorvolumens konnen gro3e Poren auch
vorteilhaft fiir die Ausbeute sein, beispielsweise wenn das Wertprodukt ein
Zwischenprodukt ist, das zu unerwiinschten Nebenprodukten weiterreagieren kann. In
diesem Fall lésst sich unter Umstidnden durch den beschleunigten Abtransport aus dem
Katalysator das Ausmal} der Weiterreaktion vermindern.

Zur Bestimmung der PorengroBenverteilung wird iiblicherweise die Quecksilber-Poro-
simetrie eingesetzt (Abschnitt 3.2). Bei dieser Messmethode werden lediglich die
Poren der Matrix detektiert, da die Porengrof3e der Zeolithe unter der Nachweisgrenze
von ca. 3 nm liegt.
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2.6 MTO-Prozess
2.6.1 Geschichtlicher Hintergrund

Ende der 60er Jahre des letzten Jahrhunderts experimentierten zwei Forschergruppen
der Firma Mobil unabhingig voneinander mit Zeolith ZSM-5. Die Gruppe von Chang
versuchte diesen Zeolith als Katalysator fiir die Umsetzung von Methanol zu Ethylen-
oxid einzusetzen; die Gruppe um Silvestri untersuchte die Reaktion von iso-Buten mit
Methanol. ZSM-5 zeigte jedoch keinerlei Aktivitdt hinsichtlich der erwarteten
Reaktionen. Dafiir beobachteten beide Gruppen die Umsetzung von Methanol zu
einem Gemisch aus Kohlenwasserstoffen, das eine dhnliche Zusammensetzung wie
Ottokraftstoff aufwies [55]. Da die Technologie, um aus Erdgas bzw. Kohle {iber
Synthesegas Methanol herzustellen bereits vorhanden war, stellte diese zuféllige Ent-
deckung eine viel versprechende Aussicht auf eine zum Erdol alternative Rohstoft-
basis fiir die Herstellung von hochoktanigem Benzin dar.

Schon sehr frith wurde festgestellt, dass kurzkettige Olefine, vor allem Ethen und
Propen, Zwischenprodukte im Reaktionsverlauf sind, deren Ausbeute sich durch die
Wahl der Reaktionsbedingungen optimieren lie3. Es bildeten sich somit zwei Prozess-
varianten bei der Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen heraus — der
MTG-Prozess (methanol-to-gasoline) und der MTO-Prozess (methanol-to-olefins).
Die Olkrisen 1973 und 1978 fiihrten letztendlich zur Kommerzialisierung des MTG-
Prozesses. Die Regierung von Neuseeland beauftragte Mobil mit dem Bau einer
Anlage, um unabhéngig von Erdolimporten zu werden [56]. Der Ausgangsrohstoff war
Erdgas, das mittels des ICI Niedrigdruck-Prozesses zu Methanol umgesetzt wurde, das
anschlieend in der MTG-Anlage zu Benzin umgewandelt wurde. Bei dem Verfahren
handelte es sich um einen Festbettprozess mit fiinf parallel betriebenen Reaktoren und
ZSM-5 als Katalysator. Die Anlage hatte eine Kapazitidt von 570000 Tonnen Benzin
pro Jahr. In den 80er Jahren fiihrte der sinkende Olpreis bei gleichzeitig steigendem
Methanolpreis zur Stilllegung der MTG-Anlage, da sich mit dem Verkauf des
Methanols hohere Gewinne erzielen lieBen. Die Forschung, sowohl am MTG- als auch
am MTO-Prozess wurde jedoch weiter betrieben. Allein Mobil und Exxon bzw. das
spitere ExxonMobil haben mehr als 100 Patente im Zusammenhang mit dem MTO-
Prozess angemeldet, hauptsédchlich zur Prozesstechnik und zum Katalysator. Zwischen
1981 und 1984 wurde in einem gemeinsamen Projekt von Mobil, Union Rheinische
Braunkohlen Kraftstoff AG und Uhde in Wesseling eine Versuchsanlage mit Wirbel-
schichtreaktor betrieben, die je nach Bedingungen im MTG- bzw. im MTO-Modus
gefahren werden konnte [57]. Im MTO-Modus wurden dabei Olefinausbeuten bis 60%
erreicht. In der akademischen Welt wurden seit der Entdeckung der Reaktion vor
allem der Reaktionsmechanismus und die damit verbundene Frage nach der Bildung
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der ersten C-C-Bindung kontrovers diskutiert. In neuerer Zeit, als Folge der steigenden
Rohdlpreise, erwachte das industrielle Interesse am MTG/MTO-Prozess erneut.
Zurzeit ist in China (Jincheng) eine MTG-Pilotanlage mit der Technologie von
ExxonMobil in Planung [58]. Die Firma Uhde ist verantwortlich fiir Engineering,
Lieferung von Schliisselkomponenten, technische Unterstiitzung und Inbetriebnahme.
Die Anlage ist Teil eines Komplexes, der zusitzlich aus einer Wirbelschichtvergasung
von Steinkohle und einer Methanolanlage besteht. Ab 2008 sollen pro Jahr 100000
Tonnen Benzin aus Steinkohle produziert werden. Lurgi und UOP/Hydro bieten
jeweils einen marktreifen MTO-Prozess an (Abschnitt 2.6.3). Momentan sind Anlagen
in China (Lurgi) sowie in Nigeria und Agypten (UOP/Hydro) in Planung bzw. im Bau.

2.6.2 Industriell eingesetzte Katalysatoren

In den letzten Jahrzehnten wurden etliche Zeolithe bei der Umsetzung von Methanol
zu Olefinen getestet [59]. Industriell haben sich ZSM-5 und SAPO-34 durchgesetzt.
ZSM-5 steht fiir zeolite socony mobil no. 5 und geht auf eine interne Bezeichnung
durch die Firma Mobil zuriick, die diesen Zeolith erstmals synthetisierte. Nach der
IUPAC-Richtlinie besteht eine Strukturklasse lediglich aus drei Buchstaben; abgeleitet
von ZSM-5 (five) wurde die Bezeichnung fiir diese Strukturklasse auf MFI festgelegt.
SAPO-34 hat seinen Namen aufgrund seiner chemischen Zusammensetzung. Es
handelt sich um ein Siliziumalumophosphat, d.h. zusétzlich zu den Si- und Al-
Tetraedern ist Phosphor als Zentralatom im Gitter vorhanden. SAPO-34 gehort zur
Strukturklasse der Chabazite (IUPAC: CHA).

Struktur von ZSM-5

ZSM-5 gehort zur Gruppe der Pentasile, d.h. die einzige sekundire Baugruppe ist der
5-1-Ring (Abb. 2.1). ZSM-5 besitzt geradlinig verlaufende Poren mit einem leicht
elliptischen Querschnitt von 0,53 x 0,56 nm in [010]-Richtung; senkrecht dazu (in
[100]-Richtung) verlaufen die Poren sinusformig mit einem Querschnitt von 0,51 x
0,55 nm (Abb. 2.4). An den Kreuzungspunkten befinden sich Hohlrdume mit einem
Durchmesser von ca. 0,9 nm. ZSM-5 zdhlt mit seinen 10-Ring-Poren zu den
mittelporigen Zeolithen.

Struktur von SAPO-34

Die Struktur von SAPO-34 kann mit verschiedenen sekundidren Baugruppen beschrie-
ben werden. Dies sind die 6-6-, 6- oder 4-Einheit (Abb. 2.1). Die Porenstruktur von
SAPO-34 besteht hauptsidchlich aus Hohlrdumen mit einem Durchmesser von ca. 1 nm
(Abb. 2.5). Die Hohlrdume sind durch 8-Ring-Poren (Durchmesser: 0,38 nm, Abb. 2.5,
rechts) miteinander verbunden; SAPO-34 zihlt somit zu den kleinporigen Zeolithen.



2.6 MTO-Prozess 29

Abb. 2.4:  Struktur von ZSM-5: Gitteransicht in Richtung [010] (links), Querschnitt der
sinusformig verlaufenden Poren in [100]-Richtung (Mitte), Querschnitt der
geraden Poren in [010]-Richtung (rechts); die kleinen Kugeln reprdsentieren die
Zentralatome, die grofen den Sauerstoff; Nachdruck aus [9] mit Genehmigung

it

Abb. 2.5: Struktur von SAPO-34: Gitteransicht in Richtung [010] (links), Querschnitt der
Poren, die die Hohlrdume miteinander verbinden (rechts); die kleinen Kugeln
reprdsentieren die Zentralatome, die grofien den Sauerstoff; Nachdruck aus [9]
mit Genehmigung

Einfluss der Struktur auf die katalytischen Eigenschaften

Die unterschiedliche Porenstruktur von ZSM-5 und SAPO-34 hat sowohl Auswirkun-
gen auf die Produktverteilung als auch auf die Deaktivierung. Die Hauptprodukte bei
SAPO-34 sind Ethen und Propen, die zusammen mit einer Ausbeute von ca. 80% (C-
bezogen) gebildet werden. Weitere Produkte sind vor allem hoéhere Olefine (haupt-
sdchlich C4—-C4-). Aromaten sind nicht im Produktspektrum enthalten. Aromatische
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Verbindungen werden zwar in den Hohlrdumen gebildet, konnen diese aber nicht
durch die kleinen Offnungen verlassen. Sie wachsen dort zu polyaromatischen Ver-
bindungen, was zu einer raschen Deaktivierung durch koksartige Strukturen fiihrt. Bei
ZSM-5 hingegen konnen die gebildeten Aromaten aus dem Kristall diffundieren.
Zudem ist in den Hohlrdumen von ZSM-5, d.h. den Kreuzungspunkten der Kanile,
weniger Platz als in den ,,Kéfigen” von SAPO-34, sodass ein Wachstum zu poly-
aromatischen Strukturen gehemmt ist (s. auch Abschnitt 2.6.6, Deaktivierung). Mit
ZSM-5 lassen sich deshalb deutlich lingere Standzeiten erzielen. Allerdings ist die
Ausbeute an Ethen und Propen geringer, da aufgrund der gréBeren Poren vermehrt
auch hohere Kohlenwasserstoffe im Produktspektrum enthalten sind. Neben héheren
Olefinen und Paraffinen sind dies aromatische Verbindungen, wobei Tetramethyl-
benzol der groffte Aromat ist, der noch in den Poren von ZSM-5 diffundieren kann
[60]. Aufgrund des Einflusses der Formselektivitit (Abschnitt 2.4.2) werden bei den
tiblichen Bedingungen der MTO-Reaktion praktisch keine Kohlenwasserstoffe mit
mehr als zehn Kohlenstoffatomen gebildet [15].

2.6.3 Industriell realisierte Prozesse

UOP/Hydro MTO-Prozess

Der MTO-Prozess von UOP/Hydro nutzt SAPO-34 als Katalysator. Die ausgeprégte
Deaktivierungsneigung des Katalysators ldsst keinen wirtschaftlichen Festbettprozess
zu. Alternativ werden zwei Wirbelschichtreaktoren eingesetzt — der eigentliche MTO-
Reaktor sowie ein Regenerator. Es wird kontinuierlich oder auch periodisch
Katalysator aus dem Reaktor abgezogen, im Regenerator durch den Abbrand der
Koksablagerungen mit Luft regeneriert und anschlieBen wieder in den Reaktor
zuriickgefiihrt [61]. Dem Methanoleingangsstrom wird ca. 20 Gew.-% Wasser
zugesetzt, was die Olefinausbeute leicht erhoht. In der ersten Generation des Prozesses
wurden kohlenstoffbezogene Selektivitdten zu Ethen und Propen von 75-80% bei voll-
staindigem Methanolumsatz erhalten. Das Selektivitdtsverhdltnis Propen/Ethen konnte,
je nach Reaktionsbedingungen, zwischen 0,7 und 1,3 variiert werden. Hohere
Temperaturen begiinstigen die Bildung von Ethen, allerdings vermindern sie auch die
Gesamtausbeute an Olefinen, da die Koksbildung dann auch stark zunimmt. Der
Prozess wird bei Temperaturen zwischen 350 und 600°C und Driicken zwischen 1 und
3 bar durchgefiihrt. In den letzten Jahren wurde der Prozess weiter verbessert und den
Marktanforderungen, d.h. einer erhohten Propennachfrage, angepasst [62]. Die
wesentliche Verbesserung besteht aus der Integration eines weiteren Reaktors (OC-
Reaktor, ,,0lefin cracking). Es handelt sich hierbei um einen Festbettreaktor, in dem
die bei der Reaktion entstehenden hoheren Olefine (im wesentlichen C4--Cq-) an
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einem Zeolithkatalysator gecrackt werden. Durch diese MaBnahme konnte die
Selektivitdt zu Ethen und Propen auf 85-90% gesteigert werden. Da Propen das
bevorzugte Crackprodukt im OC-Reaktor ist, erhohte sich das maximale
Propen/Ethen-Selektivititsverhéltnis auf 1,75. Durch Optimierung des Katalysators
auf Propen konnte dieses Verhéltnis auf 2,0 gesteigert werden.

Lurgi MTP-Prozess

Beim MTP-Prozess (methanol-to-propylene) von Lurgi wird y-Al,Os-gebundener
ZSM-5 (Sid-Chemie) eingesetzt. Aufgrund der geringen Verkokungsneigung von
ZSM-5 kann der Prozess im Festbettreaktor durchgefiihrt werden [63]. Zundchst wird
in einem Vorreaktor Methanol zu Dimethylether und Wasser umgesetzt. Die Reaktion
lauft an y-Al,O; ab und erreicht nahezu den Gleichgewichtsumsatz. Die Gleichge-
wichtsmischung wird in mehrere Teilstrome aufgeteilt. Einem Teilstrom wird Wasser-
dampf zugesetzt (0,5-1,0 kg/kgpemanol) bevor in einer ersten Reaktionsstufe Methanol
und Dimethylether zu mehr als 99% umgesetzt werden [64]. Vor dem Eintritt in die
nichste Reaktionsstufe wird der Gastrom abgekiihlt sowie mit einem weiteren der
Edukt-Teilstrome vermischt usw.; die Eintrittstemperatur vor jeder Reaktionsstufe be-
tragt 400-450°C. Es gibt drei parallel betriebene Reaktoren mit jeweils bis zu vier
Reaktionsstufen, wobei sich immer einer der Reaktoren im Regenerationsmodus be-
findet. Dabei werden Koksablagerungen auf dem Katalysator mit Luft abgebrannt, was
nach ca. 500-600 Stunden Betriebszeit notwendig wird [1]. Das Hauptprodukt ist
Propen; alle anderen Olefine werden abgetrennt und zum Eintritt in die erste
Reaktionsstufe zuriickgefiihrt; sie dienen als weitere Quelle fiir Propen, das an ZSM-5
bevorzugt bei Crackreaktionen hoherer Olefine gebildet wird. Fiir die Gesamtanlage
ergibt sich eine Propenausbeute von ca. 65-70% bezogen auf Kohlenstoff. Als
Nebenprodukt fallt mit ca. 30% ein hochoktaniger Ottokraftstoff an, der sich gut fiir
die Zumischung zum Benzinpool einer Erddlraffinerie eignet.

2.6.4 Reaktionsschritte

Ublicherweise wird die MTO-Reaktion in fiinf Reaktionsschritte unterteilt [65], die
jedoch nicht als streng chronologisch ablaufende Vorgédnge zu verstehen sind.

Gleichgewichtsreaktion von Methanol zu DME und Wasser

Der erste Schritt ist die sdurekatalysierte Gleichgewichtsreaktion von Methanol zu
Dimethylether und Wasser. Uber den genauen Ablauf der Reaktion gibt es
unterschiedliche Vorstellungen, worauf hier aber nicht ndher eingegangen werden soll.
Ein Uberblick findet sich bei Xu et al. [66] und Jiang et al. [67].
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Induktionsphase

Der zweite Schritt ist die so genannte Induktionsphase, deren Dauer je nach
Katalysator und Reaktionsbedingungen unterschiedlich ausgeprigt ist. Sie wird aller-
dings nur bei einer frischen Katalysatorschiittung beobachtet [65]. In dieser Phase
steigt der Methanolumsatz an, bevor er schlieBlich einen stationdren Endwert erreicht.
Bei tiefen Temperaturen (250°C) beobachtete Langner an verschiedenen Zeolithen,
darunter auch ZSM-5, eine Induktionsphase von 1-2 Stunden, in der ein Anstieg des
Methanolumsatzes von 0 auf 80% auftrat [68]. Die Dauer konnte durch die Zugabe
von Olefinen wesentlich verkiirzt werden; durch die Zugabe von Cyclohexanol ver-
schwand sie ganz. Eine Erhohung der Temperatur verkiirzt die Induktionsphase eben-
falls erheblich; bei 370°C wurde eine Dauer von weniger als zwei Sekunden beobach-
tet [69].

Bildung der priméren C-C-Bindung

Der dritte Schritt besteht aus der Bildung der primédren Kohlenwasserstoffe. Die
Bildung der ersten C-C-Bindung aus Methanol bzw. DME wurde iiber mehrere Jahr-
zehnte kontrovers diskutiert. Zu Beginn der MTO-Forschung wurde angenommen,
dass Methanol an den sauren Zentren iiber die Bildung reaktiver Zwischenprodukte
aktiviert wird. Die Reaktion dieser Zwischenprodukte mit Methanol bzw. DME sollte
dann zur Bildung der ersten Kohlenwasserstoffe fiihren. Es wurden alle bekannten
Zwischenprodukte wie z.B. Carbokationen, Carbene oder Radikale in Erwigung
gezogen [60]. Insgesamt gibt es in der Literatur fiir die Bildung der ersten C-C-
Bindung mehr als 20 unterschiedliche Mechanismen, die in der Regel Ethen als
Priméarprodukt annehmen [65,70], das dann durch Weitereaktion mit Methanol bzw.
Dimethylether Propen, dann Buten(e) usw. bildet (— Sekundérreaktionen, 4. Schritt).
Zusammenfassend werden diese Mechanismen auch als konsekutiver oder direkter
Mechanismus bezeichnet. Es gab im Laufe der Zeit allerdings immer wieder
Ergebnisse, die mit dieser Theorie nicht befriedigend erkldrt werden konnten
(Abschnitt 2.6.5). Kolboe und Dahl schlugen Mitte der 90er Jahre einen alternativen,
den so genannten Kohlenwasserstoff-Pool-Mechanismus vor [71-73]. Danach sind an
den sauren Zentren aromatische Kohlenwasserstoffe adsorbiert, die kontinuierlich
Methanol bzw. Dimethylether anlagern und kurzkettige Olefine (Ethen, Propen, iso-
Buten) abspalten. Aufgrund der gleichzeitigen Bildung der Olefine wird er auch als
paralleler Mechanismus bezeichnet. Der Kohlenwasserstoff-Pool-Mechanismus hat in
den letzten Jahren allgemeine Akzeptanz erlangt. Die Prinzipien werden detailliert in
Abschnitt 2.6.5 vorgestellt.
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Sekundaéarreaktionen

Der vierte Schritt besteht aus Sekundirreaktionen, in denen die primir gebildeten
Olefine zu einem Gemisch aus Kohlenwasserstoffen umgesetzt werden. Dazu gehort
das Kettenwachstum der Olefine durch Reaktionen mit Methanol bzw. Dimethylether
(Methylierung), wobei die Reaktivitit der Olefine mit der Kettenldinge zunimmt
[74,75]. Aber auch Methanol und DME sind unterschiedlich aktiv bei der Reaktion mit
Olefinen; theoretisch und experimentell wurde gefunden, dass DME das aktivere
Methylierungsmittel ist [76]. Langerkettige Produkte konnen auch durch Reaktionen
zwischen Olefinen untereinander entstehen (Oligomerisierung). Eine Erhohung der
Temperatur hat dabei eine Verminderung dieser Reaktionen zur Folge. AuBerdem
werden Oligomerisierungen sehr stark durch die Anwesenheit von Methanol unter-
driickt [74]. Wenn es die Porenstruktur des Zeolithen zuldsst, kommt es zu Ring-
bildungen. Durch intermolekularen Wasserstofftransfer werden Aromaten und Alkane
gebildet. Molekularer Wasserstoff ist nicht im Produktspektrum enthalten [60].
Langerkettige Olefine und Alkane bzw. auch Aromaten konnen in Crackreaktionen
wiederum kurzkettige Olefine abspalten und der beschriebene Zyklus beginnt von
neuem. Der Einfluss von Crackreaktionen nimmt mit steigender Temperatur zu. Im
iiblichen Temperaturbereich der MTO-Reaktion (400-500°C) 1ist Propen das
Hauptcrackprodukt (vgl. Abschnitt 2.3.3, ZSM-5 als Zusatz fiir FCC-Katalysatoren).
Die Crackgeschwindigkeit von Kohlenwasserstoffen mit vergleichbarer Anzahl an
Kohlenstoffatomen nimmt in folgender Reihenfolge ab [38]:

Olefine > iso-Paraffine/Naphtene > n-Paraffine > Aromaten

Welche Sekundérreaktionen iiberhaupt ablaufen sowie deren Ausmal, hidngt neben
den Beschriankungen durch die Porenstruktur im Wesentlichen von folgenden Para-
metern ab [65]:

— Temperatur und Druck

— Raumzeit bzw. Umsatzbereich

— Starke und Dichte der sauren Zentren
— KiristallgrofBe

Deaktivierung des Katalysators

Der fiinfte und letzte Schritt ist die Deaktivierung des Katalysators. Hierbei miissen
verschiedene Arten der Deaktivierung unterschieden werden [77]. Wie bei fast allen
katalytischen Prozessen mit Kohlenwasserstoffen und sauren Katalysatoren, kommt es
zu kohlenstoffreichen Ablagerungen, die die sauren Zentren selbst und/oder den
Zugang zum Porensystem blockieren. Diese Art der Deaktivierung ist reversibel; der
Katalysator ldsst sich durch den oxidativen Abbrand der Ablagerungen regenerieren.
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Bei der Regeneration konnen lokale Temperaturspitzen in den Zeolithkristallen
auftreten, was eine irreversible Zerstorung der Struktur zur Folge haben kann. Eine
irreversible Deaktivierung tritt auch bei hohen Temperaturen in Anwesenheit von
Wasserdampf auf [78,79]. Es kann zur Dealuminierung kommen, d.h. Aluminium
verldsst die tetraedrisch koordinierten Gitterpldtze und liegt dann als Extragitter-
Aluminium in den Poren der Zeolithe vor. Die fiir die MTO-Reaktion notwendigen
bronsted-sauren Zentren werden somit zerstort. Die Neigung zur Dealuminierung
nimmt mit steigendem Al-Gehalt zu; ZSM-5 ist aufgrund seines hohen Si-Anteils sehr
bestindig gegen diese Art der Deaktivierung. Gayubo et al. konnten zeigen, dass an
ZSM-5 mit einem Si/Al-Verhéltnis von 25 Dealuminierung ab 450°C auftritt, aber nur,
wenn mit dem Methanol zusitzliches Wasser (50 Gew.-%) dosiert wird. Bei 500°C
reichte das bei der Reaktion entstehende Wasser bereits aus, um Dealuminierung
hervorzurufen. Im Rahmen dieser Arbeit wurde in erster Linie die Deaktivierung durch
Verkokung des Katalysators untersucht. Deshalb wird auf diese Thematik in Abschnitt
2.6.6 ndher eingegangen.

2.6.5 Kohlenwasserstoff-Pool-Mechanismus

Die Theorie des Kohlenwasserstoff-Pool-Mechanismus geht davon aus, dass die
Reaktion iiber aromatische Verbindungen ablduft, die an den sauren Zentren der
Zeolithe adsorbiert sind, kontinuierlich Methanol bzw. DME anlagern und kurzkettige
Olefine abspalten. In diesem Abschnitt werden die Hintergriinde néher beleuchtet, die
zu dieser Theorie gefiihrt haben. Es werden die beteiligten Substanzen sowie eine
Modellvorstellung der Olefinbildung vorgestellt.

Traditioneller kontra Kohlenwasserstoff-Pool Mechanismus

Im Laufe der Zeit gab es immer wieder Ergebnisse, die mit dem konsekutiven Mecha-
nismus, d.h. der Bildung von Ethen als primdrem Olefin und anschliefendem Ketten-
wachstum, nur unbefriedigend erkldrt werden konnten. Experimentelle Ergebnisse
zeigten, dass das Ethen/Propen-Verhéltnis mit sinkenden Umsétzen abnimmt [80], was
gegen Ethen als alleiniges Primérprodukt spricht. Haw et al. konnten beispielsweise
zeigen, dass selbst schon sehr frith in der Induktionsphase (s. Abschnitt 2.6.4) mehr
Propen als Ethen gebildet wird [65]. Auch fiir das Auftreten der Induktionsphase
selbst, konnte der traditionelle Mechanismus keine plausible Erklarung liefern.

In etlichen Studien wurde ein autokatalytischer Charakter der MTO-Reaktion beo-
bachtet [81-84]. Dies wurde zundchst mit dem Kettenwachstum der Olefine durch die
Weiterreaktion mit Methanol bzw. Dimethylether erklért. Letztendlich war also der
konsekutive Mechanismus selbst der Erkldrungsversuch fiir den autokatalytischen
Charakter. Kolboe et al. konnten jedoch zeigen, dass das Kettenwachstum von Ethen
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und Propen weder eine Erkldrung fiir das autokatalytische Verhalten noch fiir die
Bildung der Kohlenwasserstoffe sein konnte [71-73,84,85]. Bei diesen Messungen
wurden "*C-Methanol und '>C-Ethen bzw. '*C-Propen gemeinsam dosiert und die
Isotopenverteilung der Produkte erfasst. Es stellte sich heraus, dass die durch die
Reaktion gebildeten Kohlenwasserstoffe einen sehr hohen *C-Anteil aufwiesen und
somit fast ausschlieBlich aus dem Methanol stammten. Dementsprechend reagierte nur
ein kleinerer Anteil der ?C-Olefine mit dem *C-Methanol zu gemischten Produkten.
Die ersten Untersuchungen hierzu wurden an SAPO-34 durchgefiihrt. Es konnte
sowohl fiir Ethen als auch fiir Propen praktisch iiberhaupt keine Methylierung
beobachtet werden. Spéter folgten auch Untersuchungen mit ZSM-5. In Bezug auf
Ethen wurde dabei analoge Ergebnisse zu SAPO-34 erhalten; Propen ist an ZSM-5
jedoch deutlich reaktiver — allerdings immer noch in einem Bereich, der einen
konsekutiven Reaktionsablauf als Hauptreaktionspfad ausschlieft [74,84,85].

Bildung des Kohlenwasserstoff-Pools — Erkldrung der Induktionsphase

Zunéachst muss natiirlich die Frage beantwortet werden, woher der KW-Pool ur-
spriinglich stammt, d.h. wie die Reaktion tiberhaupt in Gang kommt. Eine Theorie geht
davon aus, dass der traditionelle (konsekutive) Mechanismus tiber reaktive Zwischen-
produkte ebenfalls in den Zeolithen ablduft. Somit werden Olefine und letztendlich
Aromaten gebildet. Sind aromatische Verbindungen erst einmal in ausreichender Kon-
zentration vorhanden, wird das Reaktionsgeschehen von den wesentlich schnelleren
Reaktionsfolgen des KW-Pool dominiert und die direkte Reaktion spielt keine Rolle
mehr. Wang et al. beobachteten beispielsweise mittels insitu *C-NMR, dass sich in
der Induktionsphase an den sauren Zentren reaktive Methoxylgruppen ausbilden, die
dann durch Reaktion mit weiterem Methanol Kohlenwasserstoffe bilden [86]. Haw et
al. vertraten diese Theorie urspriinglich auch. Die sorgfiltige Beschiftigung mit der
Induktionsphase lieB3 sie jedoch zu dem Schluss kommen, dass die direkte Reaktion
von Methanol bzw. DME zu Kohlenwasserstoffen gar nicht stattfindet [23,65,87]. Bei
der Verwendung hochreiner Einsatzstoffe konnte kein Methanolumsatz festgestellt
werden. Dies fithrte zu der Annahme, dass organische Verunreinigungen in den
Einsatzstoffen oder auch Riickstinde von Templat in den Zeolithen fiir die Bildung des
KW-Pools verantwortlich sind.

Es ldsst sich nicht beurteilen, welche der beiden Theorie zutrifft. Mdoglicherweise
leisten beide einen Beitrag zur Bildung des KW-Pools. Unabhingig von diesen
Theorien ist die bendtigte Zeit fiir die Bildung des KW-Pools eine Erkliarung fiir die
Induktionsphase bei der MTO-Reaktion.
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Substanzen des Kohlenwasserstoff-Pools

Bereits 1983 wurde beobachtet, dass die Zudosierung von Toluol die Abreaktion von
Methanol an ZSM-5 beschleunigt [82,83]. Dies war der erste Hinweis darauf, dass
Aromaten in irgendeiner Weise am Reaktionsgeschehen beteiligt sind. Im Laufe der
Zeit stellte sich heraus, dass vor allem Aromaten mit Methylgruppen bzw. die an den
sauren Zentren protonierten Derivate eine entscheidende Rolle bei der Methanol-
umsetzung spielen. Mikkelsen et al. untersuchten die Reaktion von isotopen-
markiertem *C-Methanol mit '“C-Aromaten (Benzol, Toluol) an H-ZSM-5, H-Beta
und H-Mordenit [88]. Die wichtigste Erkenntnis war, dass Aromaten keine End-
produkte sind, sondern aktiv am Reaktionsgeschehen teilnehmen; '>C-Kohlenstoff der
Aromaten wurde in betrachtlichen Mengen in den gebildeten Olefinen nachgewiesen
und umgekehrt fand ein Einbau von *C-Kohlenstoff in den aromatischen Ring statt.
Weitere Untersuchungen wurden hauptsichlich mit SAPO-34 und Zeolith Beta
durchgefiihrt. Be1 SAPO-34 sind die aromatischen Reaktionszentren in den Hohl-
rdumen eingeschlossen und konnen somit einfacher beobachtet werden (z.B. mittels
NMR-Messungen). Zeolith Beta hat den Vorteil, dass aufgrund der groen Poren
selbst hexa-Methylbenzol gemeinsam mit Methanol dosiert werden kann. Ein Schwer-
punkt der Untersuchungen waren die Abldufe wéhrend der Induktionsphase. Es wurde
gefunden, dass die Bildung von Olefinen und ein nennenswerter Methanolumsatz mit
dem Auftreten von Polymethylbenzolen einhergeht [23,89,90]. Arstad und Kolboe
konnten wiederum beobachten, wie nach dem Abschalten des Methanolstroms penta-
und hexa-Methylbenzol sehr rasch verschwinden und gleichzeitig di-, tri-, tetra-
Methylbenzole sowie Ethen und Propen gebildet werden [91]. Ein weiteres Ergebnis
war, dass die Reaktivitit der aromatischen Reaktionszentren mit der Anzahl der
Methylgruppen zunimmt [91,92]. Dariiber hinaus wurde ein Zusammenhang zwischen
der Anzahl der Methylgruppen und der Selektivitit gefunden. An SAPO-34 wird von
di- und tri-Methylbenzolen vor allem Ethen gebildet; bei einem Aromaten mit vier bis
sechs Methylgruppen ist die Bildung von Propen begiinstigt [92,93].

Es gab aber auch Studien an ZSM-5 [69,94,95]. Haw et al. konnten nachweisen, dass
hier neben den Polymethylbenzolen auch Cyclopentenyl-Kationen, insbesondere das
1,3-Dimethylcyclopentenyl-Carbeniumion, zur Methanolumsetzung beitragen [94]. In
einer kiirzlich erschienenen Arbeit von Bjergen et al. wurde gefunden, dass penta- und
hexa-Methylbenzol zwar an den Kreuzungspunkten der Kanile gebildet werden, aller-
dings nur wenig zur Methanolumsetzung beitragen [95]; di- und tri-Methylbenzole
sind hier die wesentlich aktiveren KW-Pool-Komponenten. Dieses abweichende Ver-
halten im Vergleich zu SAPO-34 und H-Beta hat wahrscheinlich mit den sterischen
Beschrankungen in den Poren von ZSM-5 zu tun.
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Bildung der Olefine

Die hier angegeben Reaktionspfade liber hexa-Methylbenzol sind die vorgeschlagenen
Hauptreaktionspfade bei Zeolith H-Beta. Sie sollen eine Vorstellung von den Ablaufen
bei der Methanolumsetzung vermitteln. Fiir ZSM-5 ist noch kein entsprechend detail-
liertes Reaktionsschema veroffentlicht. Allerdings sind die grundlegenden Prinzipien
unabhingig vom Zeolithtyp [88,96], sodass mit einem &hnlichen Reaktionsablauf zu
rechnen ist.

Es wurden zwei Hauptreaktionspfade fiir die Bildung der primédren Olefine an den
aromatischen Reaktionszentren vorgeschlagen [96] — die Methylierung an der Seiten-
kette (exocyclic methylation reaction) und das Wachstum der Seitenkette durch Kon-
traktion des Ringes (paring reaction). Die Methylierung der Seitenkette (Abb. 2.6)
fiihrt ausschlieBlich zur Bildung von Ethen und Propen; die Bildung von Buten kann
aufgrund sterischer Beschrinkungen nicht auftreten. Dieser Reaktionspfad wird durch
eine geringe Sdurestirke beglinstigt; es gibt es keinen Austausch von C-Atomen
zwischen dem Ring und den Seitenketten.

Das Wachstum der Seitenkette durch Kontraktion des Ringes fiithrt hauptsachlich zur
Bildung von Propen und iso-Buten (Abb. 2.7). Es findet ein Austausch zwischen C-
Atomen des aromatischen Rings und der Seitenketten statt. Dieser Reaktionspfad wird
eher durch saure Zentren mit hoherer Sdurestirke begiinstigt.

i

Abb. 2.6: Methylierung der Seitenkette (exocyclic methylation reaction) als maoglicher
Reaktionspfad fiir die Bildung von Ethen und Propen an Zeolith H-Beta;
kombiniert aus [65] und [96]
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Abb. 2.7:  Wachstum der Seitenkette durch Kontraktion des Ringes (pairing reaction) als
maoglicher Reaktionspfad fiir die Bildung von Propen und iso-Buten an Zeolith H-
Beta [96]

Fazit

Es gibt iiberzeugende Argumente, dass die MTO-Reaktion iiber den KW-Pool-Mecha-
nismus ablduft, der deshalb in den letzten Jahren eine allgemeine Akzeptanz erlangt
hat. Der eigentliche Katalysator ist nach dieser Theorie ein Hybrid aus den sauren
Zentren und adsorbierten aromatischen Verbindungen. Die grundlegenden Prinzipien
sowie die herausragende Rolle von aromatischen Verbindungen sind unabhéngig von
der Art des eingesetzten Zeoliths. Die exakte Natur der beteiligten Spezies hangt aber
durchaus vom katalytischen Material und den Reaktionsbedingungen ab. Vor allem die
Porengrofle der eingesetzten Zeolithe bestimmt dariiber, welche Spezies iliberhaupt
gebildet werden konnen. Die Theorie des KW-Pool-Mechanismus ersetzt nicht voll-
stindig die traditionelle Vorstellung von den Abldufen bei der Methanolumsetzung.
Sie liefert eine alternative Erkldrung fiir die Bildung der kurzkettigen Olefine (3.
Reaktionsschritt, Abschnitt 2.6.4). Die tibrigen vier Reaktionsschritte bleiben davon
unberiihrt und laufen parallel zu den Reaktionen des KW-Pools ab.

2.6.6 Katalysatordeaktivierung durch Verkokung

In der Literatur wird der Begriff Koks haufig als Sammelbegriff fiir alle Substanzen
verwendet, die sich auf oder in den Zeolithkristallen ablagern bzw. akkumulieren und
zu einer Abnahme der Aktivitét fithren [77,97]. Nach dieser Definition kénnen auch
einfache Molekiile (z.B. Aromaten) als Koks bezeichnet werden. Andere wiederum
betrachten als Koks nur feste, kohlenstoffreiche Ablagerungen [98,99]. Diese Ablage-
rungen konnen wiederum sehr unterschiedlicher Natur sein. Die Bandbreite reicht von
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mehrkernigen aromatischen Verbindungen bis hin zu graphitischen Strukturen [100].
Die Verkokung von Zeolithkatalysatoren ist ein sehr komplexer Vorgang. Dies betrifft
sowohl die daran beteiligten Substanzen als auch den Ort an dem der Koks gebildet
wird. Durch Koksbildung auf der &uBleren Zeolithoberfliche konnen Poreneingéinge
blockiert werden, was die Zuginglichkeit der Zeolithkristalle erschwert bzw. im
Extremfall verhindert (,,pore blockage®). Die Bildung von Koks kann aber auch in den
Zeolithporen erfolgen, was mit einer Behinderung der Diffusion einhergeht. Dariiber
hinaus konnen saure Zentren direkt durch Ablagerungen bedeckt werden (,,site
coverage®). Welche Substanzen im jeweiligen Fall beteiligt sind und wo die
Koksbildung stattfindet ist oft schwierig zu ermitteln. Die Reaktionsbedingungen
spielen hier ebenso eine Rolle wie die Porenstruktur des jeweiligen Zeolithtyps.

Es ist sicherlich zweckmaBig, Molekiile, die das Porensystem verstopfen, und tatsich-
liche Ablagerungen unter einem Uberbegriff ,,Koks* zusammenzufassen, was in dieser
Arbeit auch so gehandhabt wird. Letztendlich fiihren beide zur Deaktivierung des
Katalysators, und oft ldsst sich auch nicht eindeutig bestimmen, was die tatsidchliche
Hauptursache ist. Allerdings sollte bei Untersuchungen, die sich explizit mit dem Ab-
lauf der Verkokung beschiftigen, stets beriicksichtigt werden, dass sehr unterschiedli-
che Substanzen und damit auch Mechanismen an der Deaktivierung beteiligt sein kon-
nen. In etlichen Ver6ffentlichungen zu diesem Thema werden allerdings Schlussfolge-
rungen gezogen, ohne dass klar hervorgeht, was mit Koks bzw. Verkokung gemeint
ist. Dies wird dem sehr komplexen Vorgang der Deaktivierung hiufig nicht gerecht
und erkldrt wohl auch die zum Teil widerspriichlichen Ergebnisse. Vor allem bei
ZSM-5 gibt es sehr unterschiedliche Schlussfolgerungen beziiglich dem Ablauf der
Verkokung (s. unten). Kritisch zu sehen ist auch die haufig anzutreffende Vorgehens-
weise, den Ablauf der Verkokung bei einer bestimmten Temperatur zu untersuchen
und aus den Ergebnissen auf ein universelles Verkokungsverhalten zu schliefen. Mes-
sungen zur MTO-Reaktion erstrecken sich {iiblicherweise iiber einen Bereich von
300°C bis 500°C; ein einheitlicher Ablauf der Verkokung iiber diesen Temperaturbe-
reich ist eher unwahrscheinlich.

Verkokung von SAPO-34

Der Ablauf der Deaktivierung von SAPO-34 ist vergleichsweise gut verstanden [65].
SAPO-34 ist ein typisches Beispiel fiir einen Zeolith, dessen Porenstruktur hauptséch-
lich aus relativ groBen Hohlrdumen besteht, die durch viel kleinere Poren miteinander
verbunden sind. Dies hat zur Folge, dass selbst Benzol als einfachster Aromat die
Hohlraume nicht verlassen kann. Hinzu kommt, dass die Grofe der Hohlrdume ein
Wachstum zu polyaromatischen Verbindungen zulésst, die die Diffusion durch die
Hohlrdume beeintrachtigen [101]. Ab drei Benzolringen (Phenanthren) gibt es nicht
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mehr genug Platz fiir die an der Methanolumsetzung beteiligten Reaktionen, d.h. fiir
die Anlagerung von Methanol an die aromatischen Reaktionszentren und die Abspal-
tung kurzkettiger Olefine [65]. Die groBite Verbindung, die in den Hohlrdumen von
SAPO-34 Platz findet, ist das das aus vier Benzolringen bestehende Pyren. Die
Deaktivierung durch Verkokung der dufleren Zeolithoberflache spielt keine Rolle; die
geschilderten Abldufe in den Hohlrdumen sind der dominierende Faktor fiir die
Deaktivierung von SAPO-34.

Verkokung von ZSM-5

Der Ablauf der Verkokung bei ZSM-5 ist deutlich komplexer als bei SAPO-34. Es gibt
etliche Untersuchungen, die allerdings zu sehr unterschiedlichen Ergebnissen
kommen. Dies betrifft sowohl die Frage nach den beteiligten Substanzen als auch nach
der Lokalisierung des Kokses. In einigen Arbeiten wurde beobachtet, dass Koks fast
ausschlieBlich auf der dulleren Zeolithoberflache gebildet wird [95,102,103]. Andere
wiederum machen Koksbildung in den Zeolithporen fiir die Deaktivierung verant-
wortlich [104,105]. Dabei wurde auch beobachtet, dass nachdem die Poren aufgefiillt
waren, die Koksbildung auf der duBeren Oberfliche weiterging. Langer wiederum
schloss aus seinen Ergebnissen, dass interne und externe Verkokung gleichzeitig auf-
treten [68].

In einigen Arbeiten wird kategorisch ausgeschlossen, dass Koks in den Poren von
ZSM-5 iiberhaupt gebildet werden kann (z.B. [95]). Dabei wird argumentiert, dass in
den Poren zu wenig Platz vorhanden sei, sodass Aromaten nicht zu polyaromatischen
Verbindungen heranwachsen konnen. Es gilt als unstrittig, dass die Bildung polyaro-
matischer Strukturen in den Poren von ZSM-5 aufgrund formselektiver Effekte
gehemmt bzw. nicht moglich ist [97,106]. Dies ist auch der Grund fiir die deutlich
bessere Langzeitstabilitdit im Vergleich zu anderen Zeolithen. Allerdings miissen
Koksablagerungen nicht zwangsldufig mit Aromaten als Koksvorldufer einhergehen.
Es wurde beispielsweise beobachtet, dass Koks auch dann noch gebildet wird, wenn
der Katalysator schon vollstindig deaktiviert ist, d.h. keine Aromaten mehr gebildet
werden. Dafiir wird die direkte Reaktion von Methanol mit bereits vorhandenem Koks
zu Methan und weiterem Koks verantwortlich gemacht. Ein weiteres Beispiel ist die
Umsetzung von Methanol an y-Al,O3; bei Temperaturen ab ca. 400°C. Neben der
Gleichgewichtsreaktion zu Dimethylether und Wasser kommt es zur Bildung von
Methan und Koks. Auch hier sind keine Aromaten an der Koksbildung beteiligt. Es
lasst sich nicht ausschlie3en, dass dieser Prozess auch in den Poren von ZSM-5 bzw.
anderen Zeolithen stattfindet.

Es gibt allerdings auch einige Arbeiten, die sich sehr differenziert mit der Deaktivie-
rung von ZSM-5 beschiftigen. Bereits 1982 untersuchte Langner die Verkokung von
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ZSM-5 und anderen Zeolithen bei der Umsetzung von Methanol im Temperaturbe-
reich zwischen 275°C und 500°C [68]. Er konnte zeigen, dass bei 275°C nach 330 min
Reaktion bereits 70% des urspriinglichen Porenvolumens blockiert waren, wéhrend
dies zwischen 400°C und 450°C nur ca. 20% waren. Dementsprechend konnten bei
hoheren Temperaturen auch lingere Standzeiten erzielt werden. Seine Schlussfolge-
rung war, dass bei tiefen Temperaturen Koksvorldufer sehr stark in den Poren adsor-
biert sind und somit die Poren verstopfen. Mit steigender Temperatur nimmt deren
Mobilitit zu, wodurch in zunehmendem Malle das Wachstum zu Polyaromaten auf der
duBeren Oberfliche zur Deaktivierung beitrigt. Ahnliche Beobachtungen machten
auch Schulz und Wei [99]. Sie konnten beispielsweise zeigen, dass bei tiefen
Temperaturen (260-290°C) die Deaktivierung ausschlieBlich auf die Verstopfung der
Poren durch einfache Molekiile zuriickzufiihren ist. Zur Regeneration der Katalysator-
schiittung reichte eine Erhohung der Temperatur in einem Strom von Inertgas aus. Er-
klart wurde dieses Phdnomen mit einer gesteigerten Mobilitdt der das Porensystem
blockierenden Substanzen. Zusétzlich kann es durch die héhere Temperatur zu Spalt-
reaktionen der entsprechenden Substanzen kommen. Es wurde ein Temperaturopti-
mum bei ca. 400°C beobachtet, an dem eine minimale Koksmenge (< 0,1 Gew.-%)
gebildet wurde und dementsprechend mehr Methanol bis zur vollstindigen Deaktivie-
rung umgesetzt werden konnte [107]. Dieses Optimum wurde analog zu den
Schlussfolgerungen von Langner erklirt. Mit steigender Temperatur nimmt die Mobi-
litdt von Molekiilen, die das Porensystem blockieren zu. Zugleich wird allerdings die
Koksbildung im Sinne der Bildung fester, kohlenstoffreicher Ablagerungen beschleu-
nigt [108].

2.6.7 EinflussgroRen

Es gibt zahlreiche Arbeiten, in denen der Einfluss unterschiedlicher Zeolithtypen so-
wie die Modifikation der Zeolithe durch das Einbringen zusétzlicher Elemente (z.B.
Nickel, Eisen) untersucht wurden. Die Modifizierung von Zeolithen war nicht Ge-
genstand der vorliegenden Arbeit. Hierzu sei auf den Ubersichtsartikel von Stdcker
verwiesen [59]. Des Weiteren wurde in dieser Arbeit ausschlieBlich Zeolith ZSM-5
verwendet. Zwar lassen sich mit kleinporigen Zeolithen aufgrund der Formselektivitét
hohere Olefinselektivititen erzielen, allerdings deaktivieren diese Zeolithe &ufBerst
rasch; exemplarisch wurde dies bereits beim Vergleich der beiden industriell einge-
setzten Zeolithe SAPO-34 und ZSM-5 verdeutlicht (Abschnitte 2.6.2 und 2.6.6). ZSM-
5 scheint aufgrund seiner geringen Deaktivierungsneigung der einzige (bekannte)
Zeolith zu sein, der sich fiir einen Festbettprozess eignet.
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Trotz der groen Anzahl an Veroffentlichungen zur MTO-Reaktion, gibt es wenig
Arbeiten, in denen systematisch der Zusammenhang zwischen Reaktionsbedingungen
und zeolithspezifischen Eigenschaften (z.B. Si/Al-Verhiltnis) untersucht wurden. In
vielen Féllen wurde die Reaktion auch nur bei vollstindigem Umsatz untersucht, was
die Interpretationsmoglichkeiten der Ergebnisse erheblich einschrinkt. Dariiber hinaus
wurden die meisten Studien an Zeolithpulvern durchgefiihrt; die Ubertragbarkeit der
Ergebnisse auf technische Zeolithkatalysatoren kann nicht ohne weiteres vorausgesetzt
werden (Abschnitt 2.5.3).

Grundlage fiir einen Ansatzpunkt dieser Arbeit (hohe Temperatur und hohes Si/Al-
Verhiéltnis zur Steigerung der Olefinausbeuten) sind die Untersuchungen von Chang et
al., die aus der Anfangszeit der MTO-Forschung stammen und auch bis heute immer
wieder zitiert werden [60,109]. Allerdings gilt es zu beachten, dass auch diese Studien
bei vollstandigem bzw. nahezu vollstaindigem Methanolumsatz durchgefiihrt wurden
und die Aussagen dementsprechend nur fiir diesen Umsatzbereich gelten. Der Einfluss
des Si/Al-Verhéltnisses wurde in einem Bereich von 35 bis 835 untersucht. Ein
Optimum der Olefinausbeute (ca. 47%, C-bezogen) wurde fiir ein Verhéltnis von 250
gefunden, allerdings nur in Kombination mit hohen Temperaturen (450-500°C). Als
Begriindung wurde die Entkopplung der Olefin- von der Aromatenbildung angefiihrt.

Ein dhnlicher Effekt wurde fiir den Einfluss des Druckes beobachtet [110]. Die
Erniedrigung des Druckes filihrt ebenfalls dazu, dass die Bildung von Olefinen und
Aromaten entkoppelt wird, sodass hohere Olefinausbeuten erzielt werden. Die MTO-
Reaktion wird daher in der Regel bei sehr niedrigem Druck, nur wenig liber Umge-
bungsdruck, durchgefiihrt.



EXPERIMENTELLES

3.1 Herstellung der Katalysatoren

3.1.1 Materialien

Zeolithe

In Tab. 3.1 sind die in dieser Arbeit verwendeten Zeolithe aufgelistet. Bei den Si/Al-
Verhiltnissen und der lonenform handelt es sich um Herstellerangaben; die Kristall-
durchmesser wurden anhand von REM-Aufnahmen bestimmt.

Tab. 3.1: Hersteller und Eigenschaften der verwendeten Zeolithe

Hersteller- Kristall-

Hersteller . Si/Al lonenform
bezeichnung durchmesser
Sud-Chemie SM55 ca. 25 4-5 um NH,*
ExxonMobil AT 298-391 ca. 30 0,3-0,8 um TPA'/H*
Zeochem PZ-2/100 50+8 0,5-2 um Na*
Zeochem PZ-2/500H 250+35 0,5-2 um H*
Zeochem PZ-2/900 min. 450 2-5 um Na*

Binderausgangsmaterialien

In dieser Arbeit wurden Pseudobohmit (Sasol, Pural SB1), Siliziumdioxid (Grace,
Perkasil SM 604) und Aluminiumphosphat-Hydrat (Fluka, Riedel-de Haen) als Bin-
derausgangsmaterialien eingesetzt. In Tab. 3.2 und Tab. 3.3 sind die wichtigsten Her-
stellerangaben von Pural SB1 bzw. Perkasil SM 604 zusammengefasst. Fiir das



44 Experimentelles

AlPO4-Hydrat gibt es lediglich die Angabe, dass der Wassergehalt 24 Gew.-% betrégt.
Fiir alle Katalysatoren wurde das Material von Fluka verwendet. Da dies nicht mehr
erhéltlich war, wurde ein Kontakt (mit dem Zeolith von ExxonMobil) mit Aluminium-
phosphat von Riedel-de Haen hergestellt, um zu priifen, ob mit diesem Material ver-
gleichbare Ergebnisse erhalten werden. Dies war der Fall; es wurde lediglich ein etwas
unterschiedlicher mittlerer Porendurchmesser beobachtet (Abschnitt 4.2), der aber
seine Ursache auch im Schwankungsbereich der Herstellung haben kann. Bei Perkasil
SM604 handelt es sich um ein synthetisches, amorphes Pulver, das durch Féllung her-
gestellt wird. Es wird normalerweise als Zusatz in der Kunststoff-, Nahrungsmittel-,
Kosmetik- und Diingemittelindustrie verwendet, um z.B. die FlieBeigenschaften von
Pulvern zu verbessern. Uber die GroBe der Kristallite gibt es keine Angaben. Die
Pural-Aluminiumoxide von Sasol werden ausgehend von metallischem Aluminium
hergestellt und weisen dadurch eine sehr hohe Reinheit auf. Die ca. 5 nm grof3en
Kristallite bilden Primérpartikel von ca. 50 nm, die sich wiederum zu groBeren
Agglomeraten (ca. 45 um) verbinden. Bei der Herstellung von Katalysatoren werden
diese Ausgangsagglomerate in der Regel in kleinere Einheiten, maximal bis zu den
Primérpartikeln, zerteilt (Peptisierung). Der Zerteilungsgrad beeinflusst dabei die
Porenstruktur und die mechanische Festigkeit (s. auch Abschnitt 4.3).

Tab. 3.2: Eigenschaften von Pural SB1 (Herstellerangaben, Fa. Sasol)

Eigenschaft Einheit Wert
Al,Os-Gehalt Gew.-% 74
H,O-Gehalt Gew.-% 26
Agglomeratgrofle um 45
Primarpartikelgrofie nm 50
KristallitgroRe nm 5
Schittdichte gll 600-750
BET-Oberflache m?/g 250

Tab. 3.3: Eigenschaften von Perkasil SM 604 (Herstellerangaben, Fa. Grace)

Eigenschaft Einheit Wert
SiO,-Gehalt (wf) Gew.-% 98
H,O-Gehalt Gew.-% 4-7
Elektrolyte (als Na,SO,) Gew.-% max. 3
Grofle der Agglomerate um max. 13
Schittdichte g/l 170

BET-Oberflache m?/g 160-200
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Plastifizierhilfsmittel

Als Plastifizierhilfsmittel wurde eine wissrige Losung von Hydroxyethylcellulose (8,5
Gew.-%, Fluka) verwendet. Diese diente zur Herstellung einer extrudierbaren Paste
aus den pulverformigen Ausgangsmaterialien.

Bezeichnung der Katalysatoren

Um beim Ergebnissteil den Text lesbarer und die Legende von Diagrammen mdglichst
kurz aber dennoch aussagekriftig zu halten, wurde ein System von Abkiirzungen ein-
geflihrt. Da das Si/Al-Verhiltnis das wichtigste Unterscheidungsmerkmal der Zeolithe
darstellt, werden diese mit ZEOX, wobei X fiir das Si/Al-Verhiltnis steht, abgekiirzt.
Die verwendeten Binder werden mit AO (Aluminiumoxid), SO (Siliziumoxid) und AP
(Aluminiumphosphat) abgekiirzt. Bei einem fertigen Katalysator (Binder + Zeolith)
wird die Abkiirzung des Binders und das Si/Al-Verhiltnis des Zeolithen verwendet,
d.h. AP50 steht z.B. fiir einen AIPO4-gebundenen Kontakt mit dem Zeolith, der ein
Si/Al-Verhéltnis von 50 besitzt.

3.1.2 Mischen & Extrusion

Alle Pulver, mit Ausnahme von ZEO25, wurden ohne Vorbehandlung, d.h. wie vom
Hersteller geliefert eingesetzt. ZEO25 war sehr feucht und wurde bei 120°C vorge-
trocknet. Die Mengen wurden so gewéhlt, dass die fertigen (kalzinierten) Katalysato-
ren einen Bindergehalt von 50 Gew.-% aufweisen. Dabei wurden die in Tab. 3.4 ange-
gebenen, experimentell bestimmten Gewichtsverluste der Einsatzstoffe beriicksichtigt.
Der relativ hohe Binderanteil wurde gewdhlt, da {iber den Binder Katalysatoren mit
unterschiedlichen Porenstrukturen hergestellt werden sollten. Bei einem geringen Bin-
deranteil wird die Porenverteilung hauptsichlich von den gebundenen Zeolithpartikeln
dominiert.

Das Mischen der Ausgangsmaterialien wurde in einem Rheo-Kneter (Haake, Poly-
drive) bei Umgebungstemperatur und einer konstanten Drehzahl der Nockenrotoren
(40 min™) durchgefiihrt. Zunichst wurde ein Teil der sorgféltig vorvermischten Fest-
stoffe in den Kneter gegeben; dann wurde die HEC-L6sung hinzugefiigt und schlieB3-
lich der Rest des Feststoffgemisches. Fiir Siliziumoxid und Aluminiumphosphat ist
diese Prozedur sehr zeitaufwindig, da die Ausgangsmaterialien eine sehr geringe
Schiittdichte aufweisen. Das Pulver musste in kleinen Portionen zugegeben werden;
durch die Vermischung mit der HEC-Losung kommt es zu einer Volumenabnahme.
Hierbei muss beachtet werden, dass die Knetkammer nach der Volumenabnahme
ausreichend gefiillt ist, da ansonsten kein Knetprozess stattfinden kann; die Masse
wiirde dann an den beiden Rotoren haften und lediglich mitgedreht werden. Die Paste
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wurde anschliefend mit einem Kolbenextruder extrudiert. Dieser bestand aus einem
Hohlzylinder (Durchmesser: 49 mm), in dem ein hydraulisch angetriebener Stempel
mit einer Vorschubgeschwindigkeit von 0,2 mm/s die zu extrudierende Masse durch
eine Diise (eine Bohrung) presst. Bei der Extrusion wurden zylindrische Griinkorper
mit einer Linge von ca. 30 cm und einem Durchmesser von 2 mm erhalten. Diese
wurden mindestens 24 Stunden bei Raumtemperatur getrocknet und anschlieend in
ca. 5 mm lange Stiicke gebrochen.

Der Wassergehalt der Paste, der iiber die Menge an HEC-LOsung eingestellt wird,
spielt eine entscheidende Rolle fiir die Viskositdt und damit fiir die Extrudierbarkeit.
Er wird hier durch die Masse an HEC-Ldsung bezogen auf die Masse an eingewoge-
nem Feststoff (Zeolith und Binder) charakterisiert (HEC/FS-Verhéltnis). Sprode und
rissige Griinkorper sind das Resultat einer zu trockenen Paste; im Extremfall reicht der
maximal mogliche Extrusionsdruck (ca. 110 bar) nicht aus, um die Masse durch die
Diise des Extruders zu pressen. Ist der Wassergehalt hingegen zu hoch fiihrt dies zu
einem ZerflieBen der Griinkorper. Die verwendeten Binder reagieren sehr unterschied-
lich auf die Variation des Wassergehaltes. Ergebnisse aus Vorgingerarbeiten haben
gezeigt, dass Aluminiumoxid und Siliziumoxid diesbeziiglich relativ unempfindlich
sind, d.h. liber einen weiten Bereich des Wassergehaltes wird eine extrudierbare Paste
erhalten [6,111]. Vorversuche zeigten, dass dieser Bereich fiir Aluminiumphosphat
deutlich kleiner ist. Bei Abweichungen, die gréfler als ca. = 5% von einem optimalen
HEC/FS-Verhiéltnis sind, treten die geschilderten Probleme auf. Im Rahmen dieser
Arbeit wurden keine systematischen Studien zur Optimierung des Wassergehaltes und
moglichen Auswirkungen auf die Extrudate (z.B. mechanische Stabilitét) durchge-
fiihrt. Die in Tab. 3.5 angegebenen Werte fiir die HEC/FS-Verhiltnisse stellen somit
lediglich Anhaltswerte fiir einen extrudierbaren Versatz dar.

Tab. 3.4: Gewichtsverluste (in %) der verwendeten Zeolithe und Binder bei der Kalzinie-
rung (550°C, 3 h); ZEO25 vorgetrocknet (120°C, 3 h); alle anderen Stoffe einge-
setzt wie vom Hersteller geliefert

ZEO25 ZEO30 ZEOS50 ZEO0250 ZEO450 AP AO SO
1,7 9,4 3,0 3,0 3,0 24,3 26,0 8,5

Tab. 3.5: HEC/FS-Verhdltnisse fiir Kontakte mit 50 Gew.-% Zeolith im fertigen Katalysator

AO SO AP
ZEO25 - - 0,55
ZEO30 0,70 1,05 0,66
ZEOS50 0,60 1,05 0,63
ZEO250 0,61 0,95 0,50

ZEO450 0,74 1,05 0,64




3.1 Herstellung der Katalysatoren 47

3.1.3 Nachbehandlung

Kalzinierung

Das Kalzinieren der Extrudate wurde in Umgebungsluft in Muffelofen (Nabertherm)
mit folgendem Temperaturprogramm durchgefiihrt:

— Autheizen von Raumtemperatur auf 550°C mit 2°C/min,
— Halten von 550°C fiir 180 min,
— Abkiihlen auf Raumtemperatur.

Die thermische Behandlung erfiillt folgende Aufgaben:

— Organische Bestandteile (HEC, Templat) werden entfernt.

— Allgemein bei partikuldren Bindern: Steigerung der Festigkeit durch Vernet-
zung endstdndiger OH-Gruppen unter Wasserabspaltung.

— Pseudobohmit spaltet Wasser ab und geht in y-Al,O; iiber.

— Amorphes AIPO,4-Hydrat spaltet Wasser ab und geht in eine kristalline Tridy-
mitstruktur tiber; gleichzeitig findet ein viskoser Sintervorgang statt.

lonenaustausch

Bei allen hergestellten Katalysatoren wurde standardméfBig mindestens ein Ionenaus-
tausch durchgefiihrt. Dabei wurden die Extrudate nach der Kalzinierung in einem
Becherglas in einer 2 molaren NH4NO;-Losung geriihrt. Dabei kamen pro 10 g
Extrudate 200 ml Austauschldsung zum Einsatz, sodass stets ein sehr groBer Uber-
schuss an NH, -lonen gegeben war. Die Temperatur der Austauschldsung betrug
standardméBig 55°C. In einem Fall musste sie auf 80°C erh6ht werden, um ein Ergeb-
nis zu erzielen (Abschnitt 4.5.1). Normalerweise betrug die Dauer des Austauschvor-
ganges insgesamt fiinf Stunden, wobei nach einer und nach zwei Stunden die Aus-
tauschlosung gewechselt wurde. Im Anschluss wurden die Kontakte fiir mindestens
acht Stunden bei 120°C getrocknet und dann nochmals mit demselben Temperatur-
programm wie nach der Formgebung kalziniert (s. oben). Das Ergebnis wurde jeweils
mit NH3;-TPD-Messungen kontrolliert; fiir den Fall, dass der Austausch nicht vollstin-
dig war, wurde die gesamte Prozedur wiederholt.
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3.2 Charakterisierung

Quecksilber-Porosimetrie

Die Quecksilber-Porosimetrie dient zur Bestimmung der Porositit und der Poren-
groflenverteilung meso- und makroporoser, nichtmetallischer Substanzen; es werden
Poren im Bereich zwischen 3 nm und 3 um erfasst. Dies hat zur Konsequenz, dass die
Ergebnisse der Messung lediglich die Poren der Matrix charakterisieren; die Mikro-
poren der Zeolithkristalle werden nicht detektiert. Das Messprinzip beruht darauf, dass
Quecksilber bei den meisten Substanzen nicht benetzend ist. Erst durch das Aufbrin-
gen von Druck wird es in die Poren gedriickt. Dabei besteht ein reziproker Zusam-
menhang zwischen dem Druck und dem Porendurchmesser. In den Diagrammen wird
das logarithmierte differentielle Intrusionsvolumen (in ml/g) tiber dem logarithmischen
Porendurchmesser aufgetragen. Bei dieser Auftragung entspricht eine Flidcheneinheit
unter der Kurve identischen Anteilen am Gesamtporenvolumen. Die Messungen
wurden an einem Analysengerdt von Micromeritics (AutoPore III) durchgefiihrt. Bei
den Messungen wurden ganze (unzerkleinerte) Extrudate eingesetzt. Diese wurden
zuvor fiir 3 Stunden bei 120°C in einem Umluftofen ausgeheizt.

Ammoniak-TPD

Die Temperatur-Programmierte Desorption von Ammoniak erlaubt die qualitative oder
quantitative Bestimmung saurer Zentren von Feststoffen. Das Messprinzip beruht auf
der Adsorption von Ammoniak an den sauren Zentren. Bei Erhohung der Temperatur
desorbiert der Ammoniak wieder. Die Erfassung erfolgt in der Regel liber einen
Wirmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) oder ein Massenspektrometer (MS). Je hoher die
Desorptionstemperatur, desto starker war der Ammoniak an das saure Zentrum gebun-
den. Bei NH;-TPD-Messungen von Zeolithen werden in der Regel zwei Peaks erhal-
ten. Der Niedrigtemperatur-Peak ist auf schwach gebundenen Ammoniak, beispiels-
weise an Silanolgruppen (Abschnitt 2.4.1), zuriickzufithren. Der Hochtemperatur-Peak
entspricht den brensted-sauren Zentren, die vom Einbau von Aluminium ins
Zeolithgitter herriihren.

Fiir die Messungen wurde ein Analysengerdt von Micromeritics (AutoChem 2910)
verwendet. Zeolithe wurden in Pulverform eingesetzt. Die gebundenen Katalysatoren
wurden stets als ganze Extrudate gemessen. Dasselbe gilt fiir Messungen mit den
puren Bindern SiO, und y-Al,O;. Pures gesintertes AIPO, wurde in gemahlenem
Zustand eingesetzt, da die entsprechenden Extrudate aus einer kompakten Kristall-
phase bestehen. Die Proben wurden vor dem Einbau in die Messapparatur nicht vorbe-
handelt. Die notwendige thermische Vorbehandlung zur Entfernung adsorbierter
Fremdmolekiile (hauptsdchlich Wasser) erfolgt in der Messapparatur vor der eigentli-
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chen Messung. Dazu wurden die Proben in einem Heliumstrom auf 500°C aufgeheizt
(50 ml/min; 10 K/min). Diese Temperatur wurde eine Stunde gehalten; anschlieBend
wurde auf 50°C abgekiihlt und die Probe mit Ammoniak beladen (10% NH; in He, 50
ml/min). Es folgten drei Stunden Spiilen mit reinem Helium (100 ml/min), um
schwach adsorbierten bzw. in den Poren verbliebenen Ammoniak zu entfernen. Bei
der Messung wurde die Probe in einem Heliumstrom (25 ml/min) mit 10 K/min bis auf
550°C aufgeheizt. Der desorbierte Ammoniak wurde mittels eines Wérmeleitfahig-
keitsdetektors detektiert. In dieser Arbeit wurden nur qualitative Messungen durchge-
fiihrt, d.h. die Aziditit wurde durch den Vergleich des fiir die brensted-sauren Zentren
charakteristischen Peaks verschiedener Proben bewertet.

Rasterelektronenmikroskopie (REM)

Die REM-Bilder dienten zum einen dazu, einen Eindruck von der Struktur der Kataly-
satoren zu erhalten. Aullerdem besteht die Moglichkeit, die KristallgroBBen der Zeolithe
zu bestimmen. Bei einem Rasterelektronenmikroskop wird ein Elektronenstrahl er-
zeugt, beschleunigt und mittels elektrischer und magnetischer Felder auf die Probe
fokussiert. Die Elektronen werden entweder reflektiert (Riickstreuelektronen) oder
dringen in die obersten Schichten ein, wo sie Elektronen aus der Probe ausschlage
konnen (Sekundérelektronen). Die Probe wird punktweise abgerastert, wahrend die
von der Probe kommenden Elektronen detektiert werden. Die Anzahl dieser Elektro-
nen hingt sowohl vom Material als auch von der Orientierung zum Detektor ab. Es
ergeben sich somit sowohl ein Material- als auch ein Topographiekontrast. Die REM-
Bilder in dieser Arbeit wurden am Institut fiir Elektronenmikroskopie der Universitit
Karlsruhe angefertigt.

Bruchkraftmessungen

Die Bruchfestigkeit der Extrudate wurde nach einem modifizierten ASTM-Standard
(American Society for Testing and Materials, D 4179) ermittelt. Zunédchst wurden die
Extrudate fiir mindestens 4 Stunden bei 200°C getrocknet (ASTM: 400°C). Die
Durchfiihrung der Bruchtests erfolgte mit einer Universalpriifmaschine der Firma
Zwick. Die Extrudate wurden auf einer Metallplatte mittig positioniert. Die Belastung
der Probe erfolgte durch einen Stempel mit einer Vorschubgeschwindigkeit von 0,5
mm/min. Dabei stieg die Kraft bis auf einen Maximalwert an. Nach dem Bruch fiel die
Kraft schlagartig ab und der Versuch war beendet. Die bis dahin erreichte Kraft ist als
Bruchkraft definiert. Von jedem untersuchten Kontakt wurde die Bruchkraft aus dem
Mittelwert von 30-50 Messungen ermittelt (ASTM: 50 Messungen).
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3.3 Reaktionstechnische Messungen

3.3.1 Beschreibung der Versuchsapparatur

Uberblick

Das Prinzip der Methanoldosierung ist die Beladung eines Stickstoffstroms in einem
Séttiger. Die Reaktion findet in einem integral betriebenen Rohrreaktor statt. Die
Analyse der Produkte erfolgt durch einen online betriebenen Gaschromatographen. Ein
katalytischer Nachverbrenner oxidiert simtliche gebildeten Kohlenwasserstoffe sowie
nicht umgesetzte Edukte (Methanol bzw. Dimethylether) zu Kohlenstoffdioxid und
Wasser. Abb. 3.1 zeigt das VerfahrenstlieBbild der MTO-Laboranlage.

Gasdosierung

Stickstoff, Sauerstoff, Druckluft sowie der Standard fiir den Gaschromatographen (0,5
Vol.-% Neopentan in Stickstoff) werden iiber rechnergesteuerte Massendurchfluss-
regler (Brooks 5850 E, Brooks 5850 TR, Bronkhorst) dosiert.

rrrrrrrrrrrr =
il

|RLY| AO I Al |R8232| HPIB |
|

Methanol —=>—

Abgas

Abb. 3.1: Verfahrensfliefsbild der MTO-Laboranlage
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Methanoldosierung

Der Stickstoffstrom wird in einem zylindrischen Séattiger (Durchmesser: 90 mm, Hohe:
500 mm) mit fliissigem Methanol (Merck, Reinheit > 99 Vol.-%) in Kontakt gebracht.
Die Beladung erfolgt bei einer Temperatur von 43°C. Im anschliefenden Kondensator
wird ein Teil des Methanols bei 40°C auskondensiert, sodass ein geséttigter Gasstrom
sichergestellt wird. Fiir die Temperierung des Kondensators sorgt ein Thermostat mit
Wasser als Wirmetragermedium (Lauda RML6). Nach der Dampfdruckkurve von
Methanol stellt sich bei 40°C ein Methanolpartialdruck von 0,354 bar ein. Der
Gesamtdruck der Anlage wurde bei allen Messungen konstant bei 1,65 bar gehalten.
Somit ergibt sich ein Methanolanteil im Gasstrom von rund 21,5 Vol.-%. Der Sattiger
kann mittels eines 4-Wege-Ventils (Ventil V1) umgangen werden.

Wasserdosierung

In einigen Versuchen wurde der Einfluss der Dosierung von zusétzlichem Wasser un-
tersucht. Dazu wurde fliissiges Wasser mittels einer Injektionslanze und einer Pumpe
in die Anlage eingebracht. Diese bestand aus einer diinnen Rohrleitung (1/16°’), die
mit der Pumpe verbunden war und in eine Rohrleitung (1/4°”) der Anlage geschoben
wurde. Am Austritt der Injektionslanze wurde Quarzwolle platziert, um eine bessere
und gleichméBigere Verdampfung zu erreichen. Die Verdampfungstemperatur musste
leicht dem zu verdampfenden Volumenstrom angepasst werden; sie lag zwischen 95°C
und 105°C. Das verdampfende Wasser wurde von dem bereits mit Methanol belade-
nen Gasstrom mittransportiert.

Druckregelung

Der Druck wird iiber ein Ventil am Ende der Anlage grob eingestellt. Die Feineinstel-
lung und die Regelung im Betrieb (Ausgleich von Druckschwankungen) erfolgt iiber
einen zusitzlichen Stickstoffstrom, der hinter dem Reaktor mittels eines automatischen
Hinterdruckreglers (Brooks PC 5866) zudosiert wird. Dieser Volumenstrom kann iiber
ein Rotameter erfasst werden (Rota Yokogawa RAGK41).

Reaktor

Der Reaktor besteht aus einem Edelstahlrohr mit einem Innendurchmesser von 16 mm
und einer Linge von 350 mm. Er wird mit zwei elektrischen Widerstandsheizungen
(Thax = 600°C), die auf ein Keramikrohr gewickelt sind, beheizt. In dieses Keramik-
rohr ist ein Stahlrohr eingepasst, in das der Reaktor eingeschoben wird. Im Reaktor
befindet sich mittig-axial ein Thermoelementfiihrungsrohr, in das ein Ni/Cr-Ni-
Thermoelement geschoben werden kann um die Temperatur in der Katalysator-
schiittung zu bestimmen. Die Katalysatorschiittung wurde mittig im Reaktor platziert
und mit feinen SiC-Partikeln (Durchmesser: 0,2 mm) eingehiillt, um einen guten
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Wiérmetransport sowie einheitliche Stromungsverhéltnisse sicherzustellen. Die Ein-
und Auslaufzone bestand aus groben SiC-Partikeln (Durchmesser: 1 mm). Gegen Ende
der Arbeit wurde ein zweiter, identischer Reaktor eingebaut, der vor den eigentlichen
MTO-Reaktor geschaltet wurde. In diesem Reaktor befand sich eine Schiittung aus 8 g
v-Al,Os-Extrudaten (ohne Zeolith) mit dem Zweck, die Zusammensetzung des
Eduktstromes zu variieren; an y-Al,O; lauft die Gleichgewichtsreaktion von Methanol
zu Dimethylether ab. Der Vorreaktor wurde bei 275°C betrieben; der Methanolumsatz
erreichte praktisch den Gleichgewichtswert (Xyeon, gow ca. 87%).

Der Reaktor bzw. die beiden Reaktoren konnen mittels zweier 3-2-Wege-Ventile
(V2.1 und V2.2) umgangen werden. Diese Ventile schalten immer automatisch ge-
meinsam und werden im Weiteren als Ventil V2 bezeichnet.

Gasanalyse & Katalytischer Nachverbrenner

Nach dem Reaktor wird dem Gasstrom der Standard fiir die GC-Analyse zugemischt
(50 ml/min; 0,5% Neopentan in Stickstoff). Der gesamte Gasstrom stromt anschlie-
Bend durch die Probenschleife des online betriebenen Gaschromatographen. Bei einer
Analyse wird das Probenschleifenventil (Vici) pneumatisch geschaltet, so dass der
Inhalt der Probenschleife mit Wasserstoff als Triagergas zum GC transportiert wird.
Dort erfolgt die Trennung in einer Kapillarsidule (Varian, CP-PoraBond Q). Die auf-
getrennten Substanzen werden mittels eines Flammenionisationsdetektors (FID)
detektiert.

Nach der Analyseneinheit wird zum Gasstrom ein Druckluftstrom von 6 1/min (NTP)
gemischt. In einem katalytischen Nachverbrenner (KNV) werden die organischen
Reaktionsprodukte sowie nicht umgesetztes Edukt bei 425°C vollstindig zu Kohlen-
stoffdioxid und Wasser oxidiert. Der Katalysator ist ein monolithischer Cu/Mn-Oxid-
Trigerkatalysator, der in einen Reaktor mit einer Ldnge von 408 mm und einem
Innendurchmesser von 106 mm eingepasst ist. Die Abgasstrom wird kontinuierlich in
einem Infrarot-Spektrometer (Hartmann & Braun, Uras 10E) auf den Volumenanteil
an CO; analysiert. Die KNV diente dazu, die zum Teil gesundheitsschddlichen Reakti-
onsprodukte (z.B. Benzol), zu ,,entsorgen®. Dariiber hinaus wurde bei der Bestimmung
der Korrekturfaktoren von Methanol und Dimethylether tiber den CO,-Anteil des
Abgases der in die Anlage eintretende Methanolstoffmengenstrom berechnet (Anhang
8.3.2). Bei den eigentlichen Messungen wurde dieser dann aus GC-Messungen im
Bypassbetrieb ermittelt — aber auch hier hatte der CO,-Anteil eine wichtige Funktion.
Es konnte kontrolliert werden, ob sich nach dem Einschalten des Séttigers bzw. nach
dem Umschalten von Bypass- auf Reaktorbetrieb ein stationdrer Zustand eingestellt
hat, was jeweils die Voraussetzung fiir den Start der GC-Messung war. Es war nicht
moglich, Koks, der auf dem Katalysator akkumuliert, {iber den Vergleich der CO,-
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Konzentration bei Bypass- und Reaktorbetrieb zu quantifizieren. Die Selektivitit zu
Koks an ZSM-5-Katalysatoren ist vernachldssigbar gegeniiber der Selektivitit zu
flissigen bzw. gasformigen Produkten. Fiir Bypass- und Reaktorbetrieb wurde stets
derselbe CO,-Gehalt erhalten. Undichtigkeiten am Reaktor konnten bei Abweichungen
somit sofort erkannt werden — eine geschlossene Massenbilanz war stets sichergestellt.
Der iiber den CO,-Gehalt des Abgases bestimmte Methanoleingangsstrom lag zudem
in einem Bereich von + 2% der thermodynamischen Gleichgewichtsbeladung des
Stickstoffstroms. Bei Abweichungen wurden daher auch Undichtigkeiten an den
ibrigen Anlagenteilen unmittelbar erkannt.

3.3.2 Versuchsdurchfiuhrung

In Tab. 3.6 sind die GroBen, die bei den Messungen konstant gehalten wurden,
aufgefiihrt; in Tab. 3.7 die Parameter, die variiert wurden.

Tab. 3.6: Bei den Messungen konstant gehaltene Grofsen

GroRe Einheit Wert
Anlagendruck bar 1,65
Temperatur Sattiger °C 43
Temperatur Kondensator °C 40
Volumenanteil MeOH in N, Vol.-% 21,5
Volumenstrom GC-Standard ml/min (NTP) 50

Tab. 3.7: Bei den Messungen variierte Gréfsen

GroRe Einheit Bereich
Reaktortemperatur °C 320 - 500
Volumenstrom N, mil/min (NTP) 50 — 400
Massenstrom MeOH mg/min 20-150
Masse Katalysator g 0,3-5

einige Versuche:
zusatzlicher H,O-Volumenstrom mi/h (fl.) 1-3

Bestimmung des Methanoleingangsstromes — Bypassbetrieb

Prinzipiell gab es drei Moglichkeiten, den in den Reaktor eintretenden Methanolstrom
zu bestimmen: Die Annahme einer thermodynamischen Gleichgewichtsbeladung, die
Berechnung iiber die CO,-Konzentration des Abgasstromes oder die Durchfiihrung
von GC-Messungen im Bypassbetrieb. Fiir die Berechnung der reaktionstechnischen



54 Experimentelles

GroBen wurde der aus der GC-Messung erhaltene Wert verwendet. Dieser lag in der
Regel in einem Bereich von + 2% der thermodynamischen Gleichgewichtsbeladung
bzw. des aus der CO,-Konzentration des Abgases berechneten Wertes. Die praktische
Vorgehensweise war dabei folgende: Zunichst wurden der gewlinschte N,-Volumen-
strom und der Anlagendruck (1,65 bar) eingestellt. Dann wurden Ventil 2 auf Be-
triebszustand Bypass und Ventil 1 auf Betriebszustand Séttiger geschaltet. Nachdem
eine stationdre Methanolbeladung erreicht war (erkennbar an einer stationdren CO,-
Konzentration im Abgas), wurden mindestens vier Proben mit dem GC analysiert. Aus
dem Mittelwert der Peakflichen wurde der Stoffmengenstrom des Methanols berech-
net (Abschnitt 3.3.3).

Messreihe mit Variation der WHSV

Diese Messmethode war die Standardmethode zur Untersuchung der Aktivitit und
Selektivitit der Katalysatoren. Nach der Bestimmung des Methanoleingangsstromes
liber Messungen im Bypassbetrieb wurde Ventil 2 auf den Betriebszustand Reaktor
geschaltet, so dass der methanolbeladene Stickstoffstrom durch den Reaktor stromte.
Das Erreichen von Stationaritit wurde wiederum fiiber den Verlauf der CO,-
Konzentration im Abgasstrom kontrolliert. In der Regel war ein stationédrer Zustand
nach 20 bis 30 min erreicht. Es folgten dann vier GC-Messungen im Abstand von 15
Minuten, deren Messdaten gemittelt wurden, um daraus die Stoffmengenstrome der
verschiedenen Substanzen zu berechnen (Abschnitt 3.3.3). Nach der Probennahme der
letzten GC-Messung wurde Ventil 1 auf Bypassbetrieb geschaltet. AnschlieBend
wurde der Reaktor fiir mindestens 15 min mit 150 ml/min N, gespiilt, bevor ein weiter
Messpunkt, wiederum beginnend mit GC-Messungen im Bypassbetrieb, aufgenommen
werden konnte. Bei den Messpunkten einer Messreihe wurde in der Regel mit dem
kleinsten Volumenstrom (lange Verweilzeit bzw. hoher Umsatz) begonnen und dann
schrittweise der Volumenstrom erhoht, um zu kleineren Umséatzen zu gelangen.

Langzeitmessung

Die Langzeitmessung diente zur Untersuchung der Deaktivierung eines Katalysators.
Hierzu wurde die Schiittung mit einer konstanten WHSV (2-8 h™") belastet. Die WHSV
wurde nach dem gewliinschten Startumsatz gewahlt und wurde aus der Messreihe mit
Variation der WHSV des jeweiligen Katalysators ermittelt. Es wurden sowohl
Messungen mit vollstindigem als auch unvollstindigem Startumsatz durchgefiihrt.
Angepasst an die Deaktivierungsgeschwindigkeit wurden in unterschiedlichen
Abstinden Gasproben genommen. Bei den meisten Messungen wurde entweder ein-
mal pro Stunde bzw. alle zwei Stunden eine Probe vom GC analysiert.
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3.3.3 Versuchsauswertung

Im Folgenden wird beschrieben, wie aus den MessgroBlen, d.h. den Flachen der
gaschromatographischen Analyse, die reaktionstechnischen Gréfen bestimmt wurden.
In der MTO-Reaktion wird eine Vielzahl verschiedener Kohlenwasserstoffen mit bis
zu zehn Kohlenstoffatomen erhalten. Die Chromatogramme wurden lediglich hin-
sichtlich der Eduktspezies Methanol und DME, der Wertprodukte Ethen und Propen
sowie des unerwiinschten Nebenproduktes Methan ausgewertet. Da auf die saubere
Trennung der hohermolekularen Produkte keine Riicksicht genommen werden musste,
konnte die Dauer einer GC-Analyse erheblich verkiirzt werden.

Stoffmengenstrome am Reaktoraustritt

Das Verhiéltnis der Flachen einer Komponente 1 und einer Komponente j gewichtet mit
einem fiir die jeweilige Substanz charakteristischen Korrekturfaktor entspricht dem
Stoffmengenverhéltnis der beiden Substanzen in der Probe (GI. 3.3.1). Korrektur-
faktoren sind notwendig, da das Signal des Flammenionisationsdetektors von der
jeweiligen Substanz abhéngt.

R A (3.3.1)

Um diese Gleichung nutzen zu konnen, muss die Stoffmenge einer Substanz bekannt
sein. Diese Referenzsubstanz wird auch als interner GC-Standard bezeichnet. In dieser
Arbeit wurde 2,2-Dimethylpropan (Neopentan, ,NP*“) verwendet, das nach dem
Reaktor zudosiert wurde. Aufgrund der doppelten Verzweigung ist Neopentan nicht in
den Poren von ZSM-5 diffusionsfahig und wird somit auch nicht bei der MTO-
Reaktion gebildet. Der Korrekturfaktorfaktor des Standards erhilt definitionsgemalf
den Wert 1; die Korrekturfaktoren der zu bestimmenden Substanzen werden im
Verhiltnis zu diesem Standard ermittelt. Durch Division von Gleichung 3.3.1 durch
die Zeit folgt dann fiir den Stoffmengenstrom einer Substanz i:

ni = e (3.3.2)
Fe

Kohlenstoffnormierte Stoffmengenanteile

Die kohlenstoffnormierten Stoffmengenanteile yc; geben die Verteilung des einge-
setzten Kohlenstoffs auf Edukte und Produkte an; z ist dabei die Anzahl an Kohlen-
stoffatomen der jeweiligen Substanz.
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ni-z
Yoi=- ' (3.3.3)
nMeOH,O * ZMGOH

Umsatz

Sowohl Methanol als auch der iiber eine Gleichgewichtsreaktion gebildete Dimethyl-
ether sind Edukte hinsichtlich der Bildung von Kohlenwasserstoffen. Es ist deshalb
zweckmiBig den Umsatz auf beide Eduktspezies zu beziehen.

hM OH,O—hM OH )-Z —hDME'Z

X MeoH/DME = )
NMeOH,0- ZMeOH

Xmeor/ome =1—Ycmeon = Ye.ome (3.3.4b)

Kohlenstoffbezogene Reaktorselektivitat

Die kohlenstoffbezogene Reaktorselektivitit |S; gibt den Anteil des Kohlenstoffs im
Produkt 1 bezogen auf den in Form von Methanol bzw. Dimethylether umgesetzten
Kohlenstoff an. Wenn im Weiteren nur von Olefinselektivitit die Rede ist, dann
bezieht sich dies auf die Summenselektivitdt zu Ethen und Propen.

ni-z;
RS =— , nA , (3.3.5)
(NMeOH,0— NMeOH ) - Zpgon — NDME - Zpye
Rg = Yol (3.3.5b)
XMeOH/ DME
Raumgeschwindigkeit

Zur Beschreibung der Raumgeschwindigkeit wird die WHSV (weight hourly space
velocity) benutzt. Die WHSV wird manchmal auch als Katalysatorbelastung bezeich-
net. Sie ist normalerweise als Massenstrom Edukt bezogen auf die Katalysatormasse
definiert. In dieser Arbeit ist sie lediglich auf die Zeolithmasse bezogen.

WHSV = [TMeoH (3.3.6)
M ze.iith
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Aktivitat

Als Mal} fiir die Aktivitit eines Katalysators wird in der Regel die Reaktions-
geschwindigkeit, z.B. bezogen auf die Katalysatormasse verwendet. Daraus abgeleitet
dient die Geschwindigkeitskonstante zum Vergleich der Aktivitdt fiir den Fall, dass
sich die Reaktionsordnung nicht dndert. Umsitze, die bei einer bestimmten Verweil-
zeit bzw. WHSV gemessen werden, hingen fiir Reaktionsordnungen # 0 vom Reak-
tortyp ab und sind somit kein MaB3 fiir die Aktivitdt eines Katalysators. Kinetische
Messungen waren allerdings nicht das Ziel dieser Arbeit. Daher werden Umsatz-
WHSV-Diagramme zur qualitativen Diskussion der Aktivitdt verschiedener Kontakte
herangezogen. Dies ist zuldssig, da alle Messungen in einem (identischen) Rohrreaktor
(PFR) durchgefiihrt wurden. Der Reaktor mit der in Abschnitt 3.3.1 beschriebenen
Befiillung kann als idealer, isothermer PFR betrachtet werden.

Umgesetzte Methanolmenge

Neben der Standzeit wurde die kumulativ umgesetzte Methanolmenge bezogen auf die
Zeolithmasse (kgmeon/kgzeonin) herangezogen, um das Deaktivierungsverhalten eines
Katalysators zu beurteilen. Diese Grofle diente vor allem zum Vergleich von Lang-
zeitmessungen, die mit unterschiedlicher WHSV durchgefiihrt wurden, da in diesem
Fall der Vergleich der Standzeit nur wenig Aussagekraft besitzt. Bestimmt wurde diese
GroBe, indem der Umsatz zwischen zwei GC-Messungen gemittelt und mit dem
entsprechenden Zeitintervall sowie dem Methanoleingangsstrom multipliziert wurde;
die resultierenden Methanolmengen wurden dann aufsummiert. Die Auftragung in
einem Diagramm als Funktion des Umsatzes erlaubt die Extrapolation auf Umsatz
Xmeonnme = 0, d.h. vollstindige Deaktivierung des Katalysators.






ERGEBNISSE & DISKUSSION |

Eigenschaften der Katalysatoren —
Porenstruktur, Festigkeit und Aziditat

4.1 Uberblick & Hintergrund

An den brensted-sauren Zentren der Zeolithe lduft die MTO-Reaktion ab, aber auch
die Aziditdt des Binders kann das Reaktionsgeschehen beeinflussen. Im Mittelpunkt
der Untersuchungen zur Aziditit standen Kontakte mit AIPO, als Binder — bei diesem
neuen Binder gab es noch einige offene Fragen. Es wurde insbesondere der Verlust der
Zeolithaziditdt im Verlauf des Herstellungsprozesses der Katalysatoren sowie Ein-
flussfaktoren bei der Wiederherstellung der Aziditdt untersucht. Ein weiterer Schwer-
punkt war die potenzielle Aluminierung der Zeolithe durch aluminiumhaltige Binder,
wie es fur Aluminiumoxid in der Literatur beschrieben wird (Abschnitt 2.5.3). Hier
galt es vor allem zu kldren, ob dieser Effekt bei AIPO4-gebundenen Zeolithen eben-
falls auftritt. Neben den sauren Eigenschaften spielt bei pordsen Katalysatoren die
Porenstruktur (Porengrofenverteilung und Porositit) der Matrix eine entscheidende
Rolle, da hieriiber die Beeinflussung der Stofftransporteigenschaften moglich ist (Ab-
schnitt 2.5.3). Ein Ziel dieser Arbeit war es, Katalysatoren mit optimierter Porenstruk-
tur herzustellen, um hohere Olefinselektivitdten und ldngere Standzeiten zu erzielen. In
diesem Kapitel werden die fiir die verwendeten Binder (AIPO,, SiO,, y-AlO;)
charakteristischen Porenstrukturen vorgestellt. Neben der katalytischen Leistung muss
ein industrieller Katalysator eine ausreichend hohe mechanische Stabilitit aufweisen;
auch hierzu werden Ergebnisse présentiert.
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4.2 Poren-und Gefugestruktur

PorengréBenverteilung und Porositét

Bei AlPO4-gebundenen Extrudaten werden die Poren durch den viskosen Sinter-
vorgang des Binderausgangsmaterials in Kombination mit der Abnahme des Binder-
volumens gebildet (Abschnitt 2.5.2). Der mittlere Porendurchmesser ergibt sich zu
etwa einem Viertel des Durchmessers der gebundenen Partikel. Dies wurde anhand
von a-Al,Os-Partikeln mit enger GroBenverteilung gezeigt [47]. Die GroBBenverteilung
der hier verwendeten Zeolithe ist relativ breit (Abschnitt 3.1.1, Tab. 3.1). Aus den
Werten fiir den mittleren Porendurchmesser (Tab. 4.1) lassen sich mit dem geschil-
derten Zusammenhang die mittleren PartikelgroBen abschdtzen. Die Porengrof3enver-
teilungen der hergestellten AIPO,4-gebundenen Zeolithkatalysatoren sind in Abb. 4.1
dargestellt.

Die Poren von Extrudaten mit partikuliren Bindern sind die Zwischenrdume der
aneinander gelagerten Partikel, d.h. sowohl die Binderpartikel als auch die gebundenen
Partikel haben einen Einfluss. Beim Binder spielen sowohl der Zerteilungsgrad der
Ausgangsagglomerate als auch die Primérpartikelgrofle eine Rolle (s. auch Abschnitt
3.1.1). Bei den hier hergestellten SiO,- und y-Al,O;-gebundenen Extrudaten ist der
mittlere Porendurchmesser unabhédngig vom jeweiligen Zeolith. Alle SiO,-gebundenen
Katalysatoren weisen einen mittleren Porendurchmesser von ca. 35 nm auf; bei y-
AlLOj; als Binder sind es ca. 12 nm (Tab. 4.1 und Abb. 4.2). Die Porengrof3e wird bei
dem verwendeten Bindergehalt (50 Gew.-%) von den Binderprimérpartikeln domi-
niert. Erst bei einer Reduzierung des Bindergehaltes wiirde die Matrix in zunehmen-
dem Mafe von der GroBe der gebundenen Zeolithpartikel beeinflusst werden.

Die Porosititen SiO,-gebundener Kontakte sind hoher (ca. 7-13%) als die Porosititen
der entsprechenden Extrudate mit AIPO, bzw. y-Al,O; als Binder (Tab. 4.1). Beim
Vergleich der beiden letzteren kann hingegen kein eindeutiger Trend festgestellt
werden.

Tab. 4.1: Mittlere Porendurchmesser (dp) und Porositdten (&) der hergestellten Extrudate

Binder v-Al,03 SiO, AIPO,
Zeolith dp / Nm el % dp / nm el % dp / Nnm el %
ZEO50 11,6 48,0 35,6 57,6 333,7 48,5
ZEO250 11,4 52,5 32,7 59,6 332,8 46,3
ZEO450 n.b. n.b. n.b. n.b. 1383,8 53,5
ZEO30 13,6 53,7 34,2 64,3 113,0" 57,2

Y mit AIPO,-Hydrat von Fluka; Riedel-de Haen: 87,4 nm



4.2 Poren- und Gefiigestruktur 61

w

!\P30

N
()]
1

N
1

AP50
AP450

—_
1

o
()]
1

Log. Diff. Intr. Volume in mi/g
o

o
—
o

100 1000 10000

Porendurchmesser in nm

Abb. 4.1: Porengrofienverteilungen (aus Hg-Porosimetrie-Messungen) AIPO,-gebundener
Extrudate mit den Zeolithen ZEO30, ZEO50, ZEO250 und ZEO450
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Abb. 4.2: Porengrofienverteilungen (aus Hg-Porosimetrie-Messungen) von Extrudaten mit
den Zeolithen ZEOS50 (oben) und ZEO250 (unten), gebunden mit AIPO4 (AP),
Si0; (SO) und y-Al,0; (A0)
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Gefligestruktur

Um einen Eindruck von der Struktur der Kontakte zu erhalten wurden von einigen
Katalysatoren REM-Aufnahmen angefertigt. Bei den AIPO4-gebundenen Extrudaten
sind die Zeolithkristalle sowie die Poren der Matrix deutlich zu erkennen (Abb. 4.3).
Bei SiO,- und y-Al,0s-gebundenen Extrudaten sind die Zeolithe hingegen nicht bzw.
nur andeutungsweise identifizierbar (Abb. 4.4). Ursache ist zum einen der geringe
Kontrast zwischen Zeolith und Binder, der wahrscheinlich mit der chemischen Ahn-
lichkeit zusammenhingt. Hinzu kommt, dass die Zeolithkristalle von viel kleineren
Binderpartikeln eingehiillt werden. Die Poren sind hier, trotz maximaler Vergro-
Berung, nicht zu erkennen. Die Bilder verdeutlichen eindriicklich die unterschiedliche
Porenstruktur einer traditionellen SiO,- bzw. y-Al,O3-Matrix und der AIPOg4-Sinter-
matrix.
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Abb. 4.3: REM-Bilder von AIPO4gebundenen Extrudaten mit den Zeolithen ZEOS50,
ZEO250, ZEO30 und ZEO450 (alle mit 50 Gew.-% Zeolith),; Vergrofserung: siehe
Mafsstab am jeweiligen Bild
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Abb. 4.4: REM-Bilder von Zeolith-Extrudaten mit y-ALL,Oz; (A050) und SiO; (SO30) als
Binder, jeweils 50 Gew.-% Zeolith, Vergrofierung: sieche Mafstab am jeweiligen
Bild

4.3 Mechanische Stabilitat

Der industrielle Einsatz in einem Festbettreaktor erfordert Katalysatoren, die mindes-
tens einer Krafteinwirkung von ca. 30 N standhalten. Je nach Anwendung kann auch
eine hohere Festigkeit erforderlich sein. Im Wesentlichen hangt dies von der Hohe der
Katalysatorschiittung ab. Im Rahmen dieser Arbeit wurde keine Optimierung hinsicht-
lich der mechanischen Stabilitdt der Kontakte durchgefiihrt. Es wurden lediglich die
Bruchkrifte von einem Grofteil der hergestellten Katalysatoren gemessen (Tab. 4.2).

Tab. 4.2: Ergebnisse von Bruchkrafimessungen (Bruchkraft Fpyc, und Standardabweichung
S) ausgewdhlter Kontakte

Binder v-Al,03 SiO, AIPO,
Zeolith Fgrucn / N S/- Fgrucn / N S/- Fgruch / N S/-
ZEOS50 40,2 15,5 23,0 8,4 39,1 19,6
ZEO250 n.b. n.b. 12,8 6,5 50,4 33,6
ZEO450 29,2 13,5 29,3 9,3 32,8 18,3
ZEO30 36,3 16,6 n.b. n.b. 20,4 9,5

Die Werte zeigen, dass mit AIPO, als Binder bereits ohne Optimierungsversuche eine
gute mechanische Stabilitdt erzielt wird. Die Extrudate mit ZEO30 stellen mit einer
Bruchkraft von lediglich ca. 20 N eine gewisse Ausnahme dar. Allerdings wurde bei
einem identischen, in einer élteren Studie hergestellten Kontakt ein Wert von 51 N
gemessen [47]. Demnach scheint es EinflussgroBen auf die Festigkeit zu geben, die
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bisher nicht bekannt sind. Auffallend bei AIPO4-gebundenen Extrudaten ist die grof3e
Schwankungsbreite der einzelnen Messergebnisse, was sich auch in den Standardab-
weichungen, insbesondere bei AP250 zeigt (Tab. 4.2). Hier wurden Spitzenwerte von
bis zu 130 N erreicht — gleichzeitig aber auch viele Werte unter 10 N. Dies zeigt das
Potential von AIPO, als Binder, aber auch die Notwendigkeit weiterer Untersuchun-
gen, um potenzielle Einflussparameter zu identifizieren. Die Messungen deuten darauf
hin, dass eine erhohte Porositit zu Einbullen bei der Festigkeit fiihrt (Abb. 4.5). Die
Optimierung der Festigkeit durch die Kontrolle der Porositéit konnte eventuell {iber den
Wasser- bzw. HEC-Gehalt bei der Herstellung moglich sein. Je geringer die zugege-
bene Wasser/HEC-Menge gewéhlt wird, desto weniger Wasser und Zellulose bzw.
deren Zersetzungsprodukte entweichen wihrend des Trocknens bzw. der Kalzinierung
aus den Extrudaten. Wie in Abschnitt 3.1.2 dargestellt, sind der Variation des
Wassergehaltes aber relativ enge Grenzen gesetzt, da bei zu grolen Abweichungen
vom Optimum keine extrudierbare Paste mehr erhalten wird. Eventuell ist es fiir eine
gute Festigkeit aber bereits ausreichend, im unteren Bereich des technisch mdglichen
Wassergehaltes zu arbeiten.

Die Bruchkrifte der y-Al,0Os-gebundenen Extrudate sind mit Ausnahme des ZEO30-
Kontaktes vergleichbar mit den jeweiligen AIPO,-gebundenen Kontakten; mit SiO, als
Binder werden etwas niedrigere Werte erreicht (Tab. 4.2). Es ist bekannt, dass bei den
Pural-Aluminiumoxiden von Sasol durch die Zugabe von Sdure (z.B. Salpetersidure)
beim Knetprozess die mechanische Stabilitit erhoht werden kann [112,113]; Sauren
bewirken die Peptisierung (Zerteilung) der Ausgangsagglomerate, indem sie mit dem
Bohmit reagieren. Je kleiner die Binderagglomerate zerteilt werden, desto hoher ist die
spatere Festigkeit der Extrudate; allerdings auf Kosten des Makroporenvolumens. Fiir
den Prozess der Peptisierung spielt sowohl die Art der Sdure als auch deren
Konzentration eine Rolle [113]. Der Zerteilungsgrad der Ausgangsagglomerate kann
auch durch das kontrollierte Einbringen mechanischer Energie beim Knetprozess
gesteuert werden [6].

In dieser Arbeit wurde keine Sdure bei der Herstellung der Extrudate verwendet. In
Abb. 4.6 ist zu erkennen, dass beispielsweise bei Kontakt AO50 noch relativ grofie
Binderagglomerate vorhanden sind. Dadurch besitzen die Extrudate einen Anteil an
Makroporen (Abb. 4.2, oben); dasselbe gilt auch fiir AO250 (Abb. 4.2, unten). Bei
vollstandiger Peptisierung des Purals wiren bei dem hier verwendeten Bindergehalt
(50 Gew.-% im fertigen Extrudat) nur noch Mesoporen vorhanden.
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Abb. 4.5: Bruchkraft als Funktion der Porositit AIPOgebundener Zeolithextrudate; alle
Kontakte mit 50 Gew.-% Binder
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Abb. 4.6: REM-Bild von y-Al,Os-gebundenem ZEOS50 (50 Gew.-% Zeolith); Vergréflerung:
siehe Maf3stab am Bild; die ovalen Partikel sind Binderagglomerate
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4.4 Oberflachenaziditat der Binder

In Abb. 4.7 sind die Ergebnisse der NH;-TPD-Messungen an den in dieser Arbeit ver-
wendeten Bindermaterialien dargestellt. Die Aziditdt von y-Al,O; ist hauptsdchlich auf
Lewis-Zentren [67], die Aziditit von SiO, auf schwache Brensted-Zentren (Silanol-
gruppen) zuriickzufithren. Der Anstieg der beiden Kurven ab ca. 500°C beruht nicht
auf sehr stark gebundenem Ammoniak, sondern auf der Abspaltung von chemisch ge-
bundenem Wasser. Dies ergab sich aus Vergleichsmessungen, bei denen die Proben
dem Temperaturprogramm ohne Ammoniakbeladung ausgesetzt wurden. Auch bei
diesen Messungen konnte der jeweilige Anstieg der Kurven beobachtet werden.

Das Aluminiumphosphat scheint iiberhaupt keine Oberflichenaziditit zu besitzen, was
zundchst iiberrascht, da Aluminiumphosphate selbst als saure Katalysatoren bzw.
Katalysatortriager eingesetzt werden [47]. Es gilt allerdings zu beachten, dass das Alu-
miniumphosphat in einer gesinterten Form vorliegt. Es besitzt im Gegensatz zu -
ALO; und SiO, eine vernachlédssigbare BET-Oberflédche (0,07 mz/g). Laut Hersteller
betrigt die BET-Oberfliche des SiO, 160-200 m*/g; fiir das y-ALO; werden 250 m*/g
angegeben. Es ist demnach durchaus mdglich, dass saure Zentren beim AIPO, vorhan-
den sind, die allerdings aufgrund der geringen Oberfldche keine messbare Aziditit
bewirken. Somit ist auch keine Eigenaktivitit der AIPO4-Matrix in katalytischen
Anwendungen zu erwarten, was einen groflen Vorteil dieses Binders darstellen wiirde.
In der MTO-Reaktion neigen saure Binder beispielsweise zur unerwiinschten Bildung
von Methan. Reaktionstechnische Messungen zeigten, dass diese Reaktion an einer
AIPO4-Matrix tatsdchlich nicht auftritt (Abschnitt 5.6.5).

NH3 desorbiert (a.u.)
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Abb. 4.7: NH;-TPD-Messungen an den puren, kalzinierten Bindermaterialien; y-Al;Oz und
SiO; gemessen in Form von ganzen Extrudaten, AIPOy als gemahlenes Pulver
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4.5 Aziditat gebundener Zeolithe
4.5.1 AIPO, als Binder

Wechselwirkung mit Phosphatspezies

Nach dem Binden mit AIPO, besitzen Zeolithe, die urspriinglich bereits in der H-Form
vorliegen, keine bronsted-sauren Zentren mehr. Der charakteristische Peak einer NH;-
TPD-Messung ist verschwunden bzw. taucht als Schulter am Niedrigtemperatur-Peak
auf (Abb. 4.8). In dieser Form besitzen die Kontakte auch keinerlei Aktivitit in der
MTO-Reaktion.

AIPO4-gebundener
ZEO30
/ ZEO30-

Pulver

/

NHs desorbiert (a.u.)

50 150 250 350 450 550

Temperatur in °C

Abb. 4.8: NH;-TPD-Messungen an ZEO30 (als Pulver) sowie an AIPOsgebundenem
ZEO30 (als ganze Extrudate); beide Proben zuvor kalziniert bei 550°C fiir 3 h

Eine Literaturrecherche hat ergeben, dass das Phdnomen der Reduzierung bzw. dem
totalen Verlust der Aziditdt von Zeolithen durch Phosphatspezies hinlédnglich bekannt
ist. In etlichen Arbeiten wurde die gezielte Modifikation von Zeolithen untersucht; in
den meisten Fillen wurde dazu Phosphorsiure verwendet [114-119]. Uber die Art der
Wechselwirkung mit den sauren Zentren gibt es verschiedene Theorien. In Abb. 4.9
sind zwei hypothetische Vorschlédge fiir die Reaktion mit Phosphorsdure dargestellt.

0
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Abb. 4.9: Mogliche Wechselwirkungen zwischen Phosphorsdure und sauren Zentren von
Zeolithen (hier: ZSM-5); /A/: [115], [116]; /B/: [117], [118]; Nachdruck aus
[114] mit Genehmigung
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Vermutlich ist der Verlust der sauren Zentren bei den AIPO4-gebundenen Zeolithen
ebenfalls auf eine Wechselwirkung mit Phosphatspezies zuriickzufiihren. Ein qualita-
tiver Phosphatnachweis (mit Ammoniummolybdat-Losung) hat ergeben, dass eine
wissrige Suspension des Binderausgangsmaterials Phosphationen und somit auch
Hydrogen- und Dihydrogenphosphat bzw. Phosphorsidure enthélt; da nicht klar ist,
welche Spezies flir das beobachtete Phanomen verantwortlich ist, wird im Folgenden
vereinfachend der Begriff Phosphatspezies verwendet. Wahrscheinlich gelangen diese
wihrend des Knetprozesses in die Zeolithkristalle, wo sie mit den sauren Zentren,
eventuell bei der Kalzinierung, ,,reagieren®.

Die Wechselwirkung mit Phosphatspezies ist jedoch nicht auf Zeolithe in der H-Form
beschrinkt. ZEO25, der in der NH4-Form vorliegt, weist ebenfalls nach dem Binden
mit AIPO, keine Aziditdt auf, obwohl dies nach der Abspaltung von Ammoniak beim
Kalzinieren eigentlich zu erwarten wire. Dies kann nur bedeutet, dass auch eine
Wechselwirkung mit dem Si-O(NH,4)-Al-Zentrum stattgefunden haben muss. Erwar-
tungsgemil zeigt AP50 zunichst keine Aziditdt, da ZEOS50 in der Na-Form vorliegt
und demnach sowieso erst ein lonenaustausch notwendig ist, um die Na-lonen gegen
Protonen auszutauschen. Allerdings waren bei AP50 vier Austausch-Kalzinier-Schritte
notwendig, um die vollstindige Aziditit wiederherzustellen, wihrend dies mit y-Al,O4
und SiO, als Binder bereits nach einem einzigen Austausch und anschlieBendem
Kalzinieren erreicht wurde. Dies spricht dafiir, dass es sich bei der AIPO4-gebundenen
Variante nicht um einen ,normalen® Ionenaustausch handelt, bei dem einfach
Natriumionen ausgetauscht werden, sondern dass auch hier eine Wechselwirkung mit
Phosphatspezies stattgefunden hat. Das Phianomen scheint demnach unabhingig von
der urspriinglichen Ionenform der Zeolithe zu sein.

Aus fritheren Arbeiten am Institut ist bereits bekannt, dass die Aziditit durch mehrfa-
chen Ionenaustausch mit NH4;NOs-Losung wiederhergestellt werden kann [120]. Von
Lischke et al. wurde die Modifikation von H-ZSM-5 mit Phosphorsidure untersuchte
und dabei festgestellt, dass sich die sauren Zentren durch einfaches ,,Waschen® in hei-
Bem Wasser vollstandig regenerieren lassen [119]. Diese Methode wurde auch bei den
AIPOy4-gebundenen Kontakten angewendet — jedoch ohne Erfolg. Aus diesem Grund
wurde wieder auf den Ionenaustausch mit NH4;NOs-Losung zuriickgegriffen. Es galt
nun zu untersuchen, wie der Austausch hinsichtlich dem Zusammenspiel aus Dauer
und Wechsel der Austauschlosung gestaltet werden kann, um eine vollstindige und
gleichzeitig mit mdglichst wenig Aufwand verbundene Wiederherstellung der sauren
Zentren zu erzielen. Die Untersuchungen hierzu wurden mit Kontakt AP30 durchge-
fithrt.
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EinflussgréBen beim lonenaustausch — Dauer und Wechsel der Aus-
tauschlésung

Es zeigte sich, dass durch eine alleinige Verldngerung der Austauschdauer keine voll-
staindige Wiederherstellung der sauren Zentren erzielt werden kann. Es gibt bei Kon-
takt AP30 noch einen Unterschied zwischen 30 und 300 min; eine weitere Erhohung
der Austauschdauer auf 900 min bewirkte jedoch keinen zusitzlichen Effekt (Abb.
4.10). Dieses Ergebnis liel vermuten, dass sich nach einer gewissen Zeit ein Gleichge-
wicht zwischen Phosphatspezies in der Austauschlosung und im Zeolith einstellt.
Doch auch durch den mehrmaligen Wechsel der Austauschlosung konnte keine wei-
tere Steigerung der Aziditét erzielt werden (Abb. 4.11). Erst nach einer erneuten Kalzi-
nierung der Extrudate war es mdglich, durch einen weiteren lonenaustausch die sauren
Zentren vollstidndig zu regenerieren. Dies zeigt Abb. 4.12, in der zusétzlich die Mes-
sung mit dem puren Zeolith enthalten ist. Die geringfiigige Verschiebung der beiden
Kurven in x-Richtung ist wahrscheinlich auf unterschiedliche Wérme- bzw. Stoff-
transporteigenschaften der eingesetzten Probenform (Extrudate bzw. Pulver) zuriickzu-
filhren. Es ist bekannt, dass diese Faktoren einen Einfluss auf das Ergebnis von NH;-
TPD-Messungen haben [26].

NH; desorbiert (a.u.)
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Abb. 4.10: Einfluss der Dauer des lonenaustauschs auf die Wiederherstellung der sauren
Zentren von AP30 (TPD-Messungen an ganzen Extrudaten); zum Vergleich:
TPD-Spektrum des ungebundenen ZEO30 (gemessen als Pulver)
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IT ohne Losungs-
wechsel

NH3 desorbiert (a.u.)

IT mit Losungswechsel
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Abb. 4.11: Einfluss des Wechsels der Austauschlosung auf die Wiederherstellung der sauren
Zentren von AP30 (TPD-Messungen an ganzen Extrudaten); gesamte Dauer des
lonenaustausches (IT) jeweils 9 h; Wechsel der Austauschlésung nach 3 bzw. 6 h;
zum Vergleich: TPD-Spektrum des ungebundenen ZEO3(0 (gemessen als Pulver)
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Abb. 4.12: Vollstindige Wiederherstellung der sauren Zentren von AP30 durch Kalzinieren
zwischen dem ersten und zweiten lonenaustausch (TPD-Messung an ganzen
Extrudaten); zum Vergleich: TPD-Spektrum des ungebundenen ZEO3( (gemessen

als Pulver)

Einflussgré6Ben beim lonenaustausch — Si/Al-Verhaltnis

Der Aufwand, der betrieben werden muss, d.h. die Anzahl der Ionenaustausch-Kalzi-
nier-Schritte, um eine vollstindige Wiederherstellung der Aziditit zu erzielen, hdngt
weder von der urspriinglichen Ionenform der Zeolithe noch von der Kristallgrofe ab.
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Es zeigte sich, dass das Si/Al-Verhiltnis der entscheidende Faktor ist. In Abb. 4.13 ist
dies anhand von NH;-TPD-Messungen fiir vier AIPO4-gebundene Zeolithe (Si/Al =
25, 30, 50, 250), jeweils ausgehend vom Zustand nach dem ersten lonenaustausch mit
anschliefender Kalzinierung, dargestellt. Fiir ein Si/Al-Verhéltnis von 25 bzw. 30
wurden jeweils zweli, fiir ein Verhéltnis von 50 vier Austausch-Kalzinier-Schritte be-
notigt, um die vollstindige Aziditit wiederherzustellen. Die sauren Zentren von
ZEO250 konnten bei der standardméBig angewendeten Temperatur der Austausch-
16sung von 55°C iiberhaupt nicht regeneriert werden; erst eine Erhohung auf 80°C
fithrte hier zum Erfolg. Allerdings waren fiir die Ausbildung der vollstindigen Aziditdt

immer noch fiinf Austausch-Kalzinier-Schritte notwendig.
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Abb. 4.13: Einfluss des Si/Al-Verhdltnisses auf die zur Ausbildung der vollstindigen Aziditdt
notwendigen lonenaustausch-Kalzinier-Schritte an AIPO-gebundenen Kontakten
mit ZEO25, ZEO30, ZEO50 und ZEO250; Temperatur der Austauschlosung:
55°C bei ZEO25, ZEO30 und ZEO50; 80°C bei ZEO250
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Das beobachtete Phanomen deutet darauf hin, dass mit zunehmendem Si/Al-Verhiltnis
die Stirke der Wechselwirkung der Phosphatspezies mit den zeolithischen Zentren
zunimmt. Somit ist dieses Ergebnis indirekt auch ein Hinweis darauf, dass bei ZSM-5
die Stdrke der brensted-sauren Zentren vom Si/Al-Verhiltnis abhéngt. Hier bestimmt
die Wechselwirkung des Protons mit dem zeolithischen Zentrum iiber die Neigung,
das Proton auf eine adsorbierte Base zu libertragen. Die reaktionstechnischen Messun-
gen stiitzen ebenfalls diese Vermutung (Abschnitt 5.5.2). Die dort erzielten Ergebnisse
deuten darauf hin, dass die Stirke der sauren Zentren mit abnehmendem Al-Gehalt
zunimmt. In der Literatur wird der Zusammenhang zwischen Stirke und Dichte der
sauren Zentren noch immer kontrovers diskutiert (s. Abschnitt 2.4.1).

Vergleich der verschiedenen Zeolithe

Die Diagramme in Abb. 4.13 sind zum Teil unterschiedlich skaliert. In Abb. 4.14 sind
die TPD-Spektren der verschiedenen AIPO,4-gebundenen Zeolithe mit vollstindig
wiederhergestellter Aziditdt nochmals in einem Diagramm dargestellt.

NH3 desorbiert (a.u.)
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Abb. 4.14: NH;-TPD-Messungen an AIPO,gebundenen Zeolithen mit unterschiedlichen
Si/Al-Verhdltnissen (Si/Al = 25, 30, 50, 250)

Die von den Herstellern angegebenen Si/Al-Verhéltnisse (Tab. 3.1) spiegeln sich in
den gemessenen Kurven wider. Erwartungsgemifl nimmt die GroBe des fiir die
Bronsted-Zentren charakteristischen Peaks mit steigendem Al-Gehalt zu. In gleichem
MaBe nimmt auch die GroBe des Niedrigtemperatur-Peaks zu. Dieser Peak wird in der
Regel Silanolgruppen zugeschrieben, deren Dichte demnach mit der Dichte der
bronsted-sauren Zentren verkniipft zu sein scheint. TPD-Messungen werden manch-
mal dazu verwendet, von der Lage der Peakmaxima auf die Stérke der sauren Zentren
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zu schlieen. Dies erscheint auf den ersten Blick plausibel; je stirker der Ammoniak
gebunden ist, desto hoher sollte die Temperatur der Desorption sein. Dies wiirde hier
bedeuten, dass die Stirke der Zentren mit steigendem Al-Gehalt zunimmt, also genau
das Gegenteil von dem, was im letzten Abschnitt diskutiert wurde. Allerdings ist solch
eine Interpretation mit Vorsicht zu genieBen. NH;-TPD-Messungen sind nur bedingt
geeignet, um auf die Stirke der sauren Zentren zu schlieBen [26]. Die Lage der
Peakmaxima wird unter anderem auch von der Ammoniakmenge beeinflusst, die ins-
gesamt von der jeweiligen Probe desorbiert.

4.5.2 SiO, als Binder

Bei der Verwendung von SiO; als Binder waren mit ZEO250 alle und mit ZEO30 ein
Grof3teil (Abb. 4.15) der sauren Zentren nach dem Binden verschwunden. Da beide
Zeolithe bereits in der H-Form vorlagen bedeutet dies, dass auch hier, analog zu den
Ergebnissen mit AIPO,, Bestandteile des Binders die Aziditit reduziert haben miissen.
Wabhrscheinlich liegt dieses Phanomen an einem ungewollten lonenaustausch durch im
Binder enthaltene Kationen. Das in dieser Arbeit verwendetet SiO, enthalt laut
Hersteller maximal 3 Gew.-% Na,SO,, was die Erkldrung fiir das Verschwinden der
sauren Zentren sein diirfte. Der gleiche Effekt wurde auch von Devadas et al. bei der
Verwendung von SiO; als Binder beobachtet [121]. Der Ionenaustausch, der notig war
um die Aziditit wiederherzustellen, ist im Vergleich zu AIPO,-gebundenen Kontakten
jedoch problemlos. Ein einfacher Austausch mit anschlieBendem Kalzinieren reichte
dazu aus (Abb. 4.15).
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Abb. 4.15: NH;-TPD-Messungen an SiO;-gebundenem ZEO30 (SO30) ohne lonenaustausch
(IT) und nach einem lonenaustausch
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4.5.3 Aluminierung bei AIPO,- und y-Al,O;3;-gebundenen
Kontakten

Die Aluminierung von Zeolithen, d.h. die Neubildung saurer Zentren bei der Verwen-
dung von Aluminiumoxid als Binder ist hinldnglich aus der Literatur bekannt (s. Ab-
schnitt 2.4.1). In Abb. 4.16 sind die NH;-TPD-Messungen von ZEO250 wie vom Her-
steller geliefert (H-Form) sowie gebundenen mit y-Al,O; und AIPO, dargestellt. Bei
den gebundenen Kontakten wurde die jeweilige Messkurve des puren Bindermaterials
(s. Abb. 4.7) subtrahiert. Die Bildung von zusétzlichen sauren Zentren beim y-Al,O;-
gebundenen Kontakt ist deutlich zu erkennen, wéhrend dieser Effekt mit AIPO, als
Binder nicht auftritt; die Messkurve ist hier anndhernd deckungsgleich mit der des un-
gebundenen Zeolithpulvers. AIPO, als Binder ist demnach eine gute Alternative zu -
Al,Os, wenn ein definiertes Si/Al-Verhéltnis entscheidend fiir die gewlinschte katalyti-
sche Wirksamkeit ist. Die Aluminierung bei y-Al,O3-gebundenen Kontakten verlduft
unkontrolliert, was eine Katalysatoroptimierung hinsichtlich eines optimalen Si/Al-
Verhéltnisses erschwert.

Mit dem saureren Zeolith ZEO50 kann die Aluminierung ebenfalls beobachtet werden
(Abb. 4.17). Hier ist der Unterschied zwischen dem y-Al,0O;- und dem AIPO,-
gebundenen Kontakt allerdings nicht so grol3, was plausibel ist, da im Vergleich zu
ZEO250 bereits viel mehr Aluminium im Ausgangsmaterial vorhanden ist.

Aus den NH;-TPD-Messungen kann jedoch die Frage, ob die Aluminierung eher auf
der &uBeren Zeolithoberfliche oder mehr oder wenig homogen verteilt {iber die
Zeolithkristalle auftritt (s. auch Abschnitt 2.4.1) nicht beantwortet werden. Hierzu
waren Messungen mit Basenmolekiilen notwendig, die aufgrund ihrer GroB3e nicht in
das Porensystem der Zeolithe diffundieren konnen. Hinweise auf diese Frage konnten
aber auch aus den Ergebnissen der reaktionstechnischen Messungen abgeleitet werden,
die in Abschnitt 5.6.4 diskutiert werden.
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Abb. 4.16: NH;-TPD-Messungen an ZEO250 (ohne Binder, gemessen als Pulver) und
ZEO250 gebunden mit y-AL,O; (A0250) bzw. AIPO, (AP250); gebundene
Kontakte: Messungen an ganzen Extrudaten, Messkurven des jeweiligen Binders
(s. Abb. 4.7) wurden subtrahiert
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Abb. 4.17: NH3-TPD-Messungen an y-Al;O3- und AIPOsgebundenem ZEO50 (AO50 bzw.
AP50); die Messkurven des jeweiligen Binders (s. Abb. 4.7) wurden subtrahiert
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4.6 Ubersicht wichtiger Eigenschaften der
hergestellten Katalysatoren

In Tab. 4.3 sind die hergestellten Katalysatoren mit ihren wichtigsten Eigenschaften
nochmals in einer Ubersicht dargestellt.

Tab. 4.3: Bezeichnung und wichtige Eigenschaften der hergestellten Katalysatoren: Si/Al-
Verhdltnis und Kristalldurchmesser (dg) der Zeolithe, verwendeter Binder und
mittlerer Porendurchmesser (dp), Porositit (g) und Bruchkraft (Fpucn) der

Extrudate
Zeolith Binder Extrudat
Bezeichnung Si/Al dyx / um Material dp / nm el % Fgaruen / N
AP30 30 0,3-0,8 AIPO, 113,0 57,2 20,4
AP50 50 0,5-2 AIPO, 333,7 48,5 39,1
AP250 250 0,5-2 AIPO, 332,8 46,3 50,4
AP450 450 2-5 AIPO, 1383,8 53,5 32,8
AO30 30 0,3-0,8 v-Al,0; 13,6 53,7 36,3
AO50 50 0,5-2 v-Al,0; 11,6 48,0 40,2
A0O250 250 0,5-2 v-Al,0; 11,4 52,5 n.b.
A0450 450 2-5 v-Al,0; n.b. n.b. 29,2
S030 30 0,3-0,8 SiO; 34,2 64,3 n.b.
SO050 50 0,5-2 SiO; 35,6 57,6 23,0
S0250 250 0,5-2 SiO; 32,7 59,6 12,8
S0450 450 2-5 SiO; n.b. n.b. 29,3




ERGEBNISSE & DISKUSSION li

Reaktionstechnische Messungen —
Aktivitat und Selektivitat

5.1 Uberblick & Hintergrund

Der Schwerpunkt in diesem Kapitel liegt auf dem Einfluss der Reaktionstemperatur,
der Aziditit der Zeolithe sowie der verschiedenen Binder auf die Aktivitdt und
insbesondere auf die Selektivitidt zu Ethen und Propen. Eine Ausgangshypothese war,
dass hohere Reaktionstemperaturen (> 400°C) in Kombination mit wenig sauren
Zeolithen vorteilhaft fiir die Olefinausbeute sind. Dies wird in der Literatur,
beispielsweise in den Pionierarbeiten von Chang et al. berichtet (Abschnitt 2.6.7).
Bisherige Untersuchungen am Institut fiir Chemische Verfahrenstechnik wurden
hauptsichlich an y-Al,O3-gebundenen, relativ sauren (Si/Al ca. 30) ZSM-5-Kontakten
durchgefiihrt. Es stellte sich allerdings heraus, dass an einer y-Al,Os-Matrix bei
Temperaturen ab ca. 400°C die Bildung von Methan aus Methanol stark beschleunigt
wird, was eine Verschlechterung der Olefinausbeute zur Folge hat. Deshalb sollten mit
AIPO,4 und SiO, alternative Binder eingesetzt werden, von denen keine bzw. eine
geringere Methanbildung erwartet wurde. Fiir 400°C wurde bereits gezeigt, dass die
Methanbildung an AIPO4-Kontakten nur eine vernachldssigbare Rolle spielt [120]. Im
Rahmen dieser Arbeit wurde die Versuchsanlage modifiziert, um die Reaktion bis
500°C zu untersuchen. Neben der erhofften geringen Methanbildung war insbesondere
die Porenstruktur AIPO4-gebundener Kontakte von Interesse. Mit diesem Binder
lassen sich rein makropordse Kontakte herstellen, was mit traditionellen Bindern so
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nicht mdglich ist. Durch den beschleunigten Stofftransport sollten das Verhéltnis aus
Abtransport und Weiterreaktion der Olefine erhdht und somit bessere Selektivititen
erzielt werden. Dariiber hinaus wurden folgende Einflussfaktoren untersucht:

— Die Rolle von Methanol und DME — beide Substanzen sind Edukte in der
MTO-Reaktion.

— Der Einfluss der charakteristischen Liange des Katalysators.

— Die Zugabe von Wasser zum Eduktstrom.

Die GC-Messungen wurden nur beziiglich Methanol, DME, Ethen, Propen und
Methan ausgewertet (Abschnitt 3.3.3). Es sei deshalb angemerkt, dass bei allen im Fol-
genden diskutierten Einflussfaktoren qualitativ dasselbe Produktspektrum beobachtet
wird, d.h. durch die Variation der verschiedenen Parameter werden nicht etwa andere
Produkte gebildet. Beispiele fiir den Vergleich von Chromatogrammen bei unter-
schiedlichen Temperaturen sind in Abschnitt 5.2, flir unterschiedliche Binder in Ab-
schnitt 5.6.4 zu finden.

5.2 Allgemeiner Einfluss der Temperatur

In diesem Abschnitt wird der allgemeine Einfluss der Temperatur auf Aktivitit und
Selektivitit diskutiert, der in der Tendenz unabhingig von Zeolith und Binder ist. Ab-
weichungen gibt es bei y-Al,Os-gebundenen Kontakten in Kombination mit hohen
Temperaturen (> 400°C), da dort die unerwiinschte Bildung von Methan an der sauren
v-Al,O;s-Matrix eine erhebliche Rolle spielen kann (Abschnitt 5.6.5). Der allgemeine
Temperatureinfluss wird deshalb anhand von AIPO,4- und Si0O,-gebundenen Katalysa-
toren diskutiert, da an diesen Bindern praktisch kein Methan gebildet und somit tat-
sdchlich die katalytischen Eigenschaften der Zeolithe beobachtet werden.

Exemplarisch sind hier die Messungen mit Kontakt AP250 dargestellt. Die Aktivitét
nimmt erwartungsgeméal mit steigender Temperatur zu (Abb. 5.1a). Das hauptséchli-
che Interesse galt jedoch den Selektivititen der Wertprodukte Ethen und Propen als
Funktion des Umsatzes. Aus vorherigen Arbeiten ist bereits der S-formige Verlauf der
Summenselektivitit bei 320°C bekannt, wobei die Selektivitidt mit abnehmendem Um-
satz zunimmt [6]. Die Messkurven fiir 425°C und 500°C verlaufen allerdings nicht
parallel zu der 320°C-Kurve (Abb. 5.1b). Bei hohen Umsitzen fiihrt die Temperatur-
erhohung zu einer Steigerung der Selektivitdt; bei mittleren und kleinen Umsétzen ist
jedoch eine Verschlechterung zu verzeichnen. Eine Erkldrung fiir das beobachtete
Verhalten ist die Uberlagerung verschiedener Sekundirreaktionen. Ethen und Propen
konnen mit Methanol bzw. DME weiterreagieren (Methylierung), aber auch durch
Spaltung (Cracken) hoherer Kohlenwasserstoffe wieder zuriickgebildet werden. Durch
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Abb. 5.1: Einfluss der Temperatur auf Aktivitit (a) und Olefinselektivitdt als Funktion des
Umsatzes Xyeonpme (b: Summe Ethen und Propen, c: Ethen, d: Propen) an
Kontakt AP250

die Erhohung der Temperatur werden beide Sekundirreaktionen beschleunigt. Hinzu
kommt jedoch, dass die Geschwindigkeit der Methylierung von der Konzentration der
Edukte, die des Crackens von der Konzentration an hoheren Kohlenwasserstoffen ab-
hiangt. Bei kleinen Umsitzen ist die Konzentration an Methanol bzw. DME hoch;
gleichzeitig ist die Konzentration an Produkten gering, d.h. es sind kaum hohere
Kohlenwasserstoffe vorhanden, die gecrackt werden konnten. In diesem Bereich
dominiert deshalb die Methylierung der Olefine. Bei hohen Umsétzen sind die Kon-
zentrationsverhéltnisse gerade umgekehrt. Durch Crackreaktionen werden vermehrt
Olefine gebildet; zuséatzlich ist nur noch sehr wenig Methanol bzw. DME vorhanden,
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womit diese weiterreagieren konnen. Zusammenfassend ldsst sich festhalten, dass die
Olefinselektivitit durch die Erhohung der Temperatur gesteigert werden kann — aller-
dings trifft dies nur fiir hohe Umsiétze zu. Dieses Ergebnis steht nicht im Widerspruch
zu den aus der Literatur bekannten Ergebnissen, da dort in der Regel nur bei vollstén-
digem bzw. nahezu vollstindigem Umsatz gemessen wurde. Der Vergleich der Chro-
matogramme in Abb. 5.2 macht nochmals deutlich, dass eine Erhohung der Tempera-
tur nicht zum Auftreten anderer Produkte fiihrt — es veréndert sich lediglich die Ver-
teilung des eingesetzten Kohlenstoffs auf die verschiedenen Produkte.

Der fiir die Summenselektivitdt beschriebene Einfluss der Temperatur ist jedoch fiir
Ethen und Propen nicht gleichermallen ausgepréigt (Abb. 5.1c, d). Wéhrend bei 320°C
ungefihr identische Selektivititen erzielt werden, wird bei hoheren Temperaturen im
Verhiltnis deutlich mehr Propen gebildet (Abb. 5.3). Dafiir verantwortlich sind in
erster Linie Crackreaktionen. Es ist bekannt, dass beim Cracken von Kohlenwasser-
stoffen an ZSM-5 iiberwiegend Propen gebildet wird [61,80]. ZSM-5 wird beispiels-
weise auch in kleinen Mengen FCC-Katalysatoren zugesetzt, wenn eine erhdhte Aus-
beute an Propen erwiinscht ist (Abschnitt 2.3.3). Die Bedeutung von Crackreaktionen
fiir die Propenselektivitit wird auBerdem beim Vergleich von Langzeitmessungen und
Messreihen mit Variation der WHSV deutlich (Abb. 5.4). Selektivitits-Umsatz-
Kurven konnen bei einer Reaktion, die mit einer Deaktivierung des Katalysators
einhergeht, prinzipiell auf zwei Arten erhalten werden. Entweder es werden einzelne
Messpunkte durch Variation der WHSV aufgenommen oder es wird ein Langzeitver-
such bei konstanter WHSV durchgefiihrt; durch den sinkenden Umsatz mit zunehmen-
der Standzeit werden somit ebenfalls Wertepaare fiir Selektivitdt und Umsatz erhalten.
Beim Vergleich der Ergebnisse dieser beiden Messmethoden ist demnach, insbeson-
dere fiir kleine Umsétze, der Deaktivierungszustand des Katalysators der Langzeitmes-
sung weiter fortgeschritten als bei der Messung mit Variation der WHSV. Es zeigte
sich, dass bei tiefen Temperaturen (hier: 320°C) die Selektivititen zu Ethen und
Propen unabhingig vom Deaktivierungszustand sind (Abb. 5.4a, b). Bei hohen Tempe-
raturen (hier: 425°C und 500°C) trifft dies nur noch fiir Ethen zu. Bei den Langzeit-
messungen wurde hier jeweils eine schlechtere Selektivitit zu Propen beobachtet
(Abb. 5.4c-f). Durch die weiter fortgeschrittene Deaktivierung laufen die Crack-
reaktionen nicht mehr in dem Ausmal} wie beim frischeren Katalysator der Messreihe
mit Variation der WHSV ab. Im Umkehrschluss bedeutet dies aber auch, dass Crack-
reaktionen bei 320°C noch keinen bzw. keinen entscheidenden Beitrag zur Olefinse-
lektivitdt leisten. Die Ergebnisse deuten demnach darauf hin, dass die Olefine bei tie-
fen Temperaturen zum Grofteil aus der Primérbildung stammen, d.h. aus der direkten
Abspaltung vom Kohlenwasserstoff-Pool (Abschnitt 2.6.5). Mit steigender Temperatur
gewinnen Crackreaktionen hoherer Kohlenwasserstoffe zunehmend an Einfluss.
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5.3 Einfluss der Eduktzusammensetzung — die Rolle
von Methanol und DME

Sowohl Methanol als auch DME sind Edukte bei der Bildung von Kohlenwasser-
stoffen. Beide Stoffe konnen mit den aromatischen Reaktionszentren (Kohlenwasser-
stoff-Pool) reagieren, die letztendlich kurzkettige Olefine abspalten (Abschnitt 2.6.5).
Die Gleichgewichtsreaktion von Methanol zu DME und Wasser wird von einer sauren
v-Al,O;-Bindermatrix katalysiert, nicht jedoch von einer SiO,- oder AIPO,-Matrix.
Dies zeigten Messungen mit den puren Bindermaterialien. Die Reaktion lduft aber
auch in den Zeolithen selbst ab, wobei die brensted-sauren Zentren nicht unbedingt
notwendig zu sein scheinen. Langzeitmessungen mit SiO,- und AIPO,4-gebundenen
Kontakten zeigten, dass DME selbst dann noch gebildet wird, wenn die Katalysator-
schiittung hinsichtlich der Bildung von Kohlenwasserstoffen bereits vollstindig deak-
tiviert ist.

Um den Einfluss der Eduktzusammensetzung zu beurteilen wurden Messungen durch-
gefiihrt, bei denen die Katalysatorschiittung nur mit Methanol, d.h. (Xpme/Xmeon)ein = 0,
bzw. einem Gemisch aus Methanol, DME und Wasser belastet wurde. Die Grofle
Xpme/Xmeon Steht fiir das Stoffmengenverhiltnis von DME und Methanol. Das Edukt-
gemisch wurde mit einer Vorschicht aus 4 g y-Al,O;-Extrudaten (ohne Zeolith) vor der
eigentlichen Katalysatorschiittung realisiert. Vorversuche zur Bestimmung der Kor-
rekturfaktoren (Anhang 8.3.2) hatten gezeigt, dass diese y-Al,O3-Menge ausreicht, um
praktisch den Gleichgewichtsumsatz von 86% bei 320°C bzw. ein Stoffmengenver-
hiltnis (Xpme/Xmeon)ein VON ca. 3 zu erreichen. Im Folgenden sind nur die Messungen
bei 320°C dargestellt; bei 425°C wurden tendenziell analoge Ergebnisse erzielt. Fiir
die Messungen wurde ein AIPO4-gebundener Zeolith (AP50) verwendet.

Methanol und DME als Edukte

Bei den Messungen mit y-Al,O;-Vorschicht werden bei hohen WHSV-Werten etwas
hohere Umsédtze beobachtet (Abb. 5.5a). Dies lédsst sich allerdings auf eine unter-
schiedliche Deaktivierung des Katalysators zuriickfithren. Die Deaktivierung verlduft
langsamer, wenn anstelle reinen Methanols ein Gemisch aus Methanol, DME und
Wasser eingesetzt wird; dieser Effekt wird ausfiihrlich in Abschnitt 6.5.2 diskutiert.
Der Einfluss der Deaktivierung macht sich in zunehmendem Mafle mit steigender
WHSYV bemerkbar, da innerhalb einer Messreihe immer mit der kleinsten WHSV be-
gonnen wurde. Auf die Aktivitdt scheint die Eduktzusammensetzung demnach keinen
Einfluss zu haben. Fiir die Olefinselektivititen konnten dagegen Abweichungen beo-
bachtet werden. Durch den erhdhten Anteil an DME im Eduktstrom ist eine Ver-
schlechterung der Ethenselektivitit um ca. 3-4% zu verzeichnen (Abb. 5.6a); beim
Propen sind hingegen keine Unterschiede feststellbar (Abb. 5.6b). Diese Beobachtung
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lasst sich dadurch erkliaren, dass DME eine hohere Aktivitit bei der Reaktion mit Ole-
finen (Methylierung) besitzt als Methanol. Dies wurde von Svelle et al. experimentell
sowie rechnerisch gezeigt [75]. Durch den erhohten Anteil an DME kommt es dem-
nach zu einer vermehrten Methylierung von Ethen und Propen. Da der Verlust von
Propen dadurch kompensiert wird, dass es gleichzeitig das Produkt der Methylierung
von Ethen ist, wird nur bei der Ethenselektivitit eine Verschlechterung beobachtet.

DME/Methanol-Verhéaltnis am Reaktoraustritt

In Abb. 5.5b sind die gemessenen Stoffmengenverhéltnisse von nicht umgesetztem
DME und Methanol (Xpmge/Xmeon)aus 1N Abhdngigkeit vom Umsatz zu Kohlenwasser-
stoffen fiir die Messung mit und ohne y-Al,O3-Vorschicht dargestellt. Zusétzlich ent-
hilt das Diagramm die Gleichgewichtslinie (Xpme/Xmeon)cow, die vom Umsatz der
beiden Eduktspezies abhidngt. Diese Abhéngigkeit ergibt sich aus dem zusitzlichen
Wasser, das durch die Reaktion zu Kohlenwasserstoffen gebildet wird und das Gleich-
gewicht auf die Seite des Methanols verschiebt. Dieser Sachverhalt und die Berech-
nung der Gleichgewichtslinie sind in Anhang 8.2 ausfiihrlich dargestellt.

In der Literatur findet sich sehr oft die Aussage, dass die Gleichgewichtseinstellung
zwischen Methanol und DME mit Abstand die schnellste Reaktion im Reaktionsge-
schehen sei und somit {iberall im Reaktor Gleichgewicht herrsche [1,75,83]. Diese
Aussage kann jedoch so nicht bestétigt werden. Bei der Messung ohne Vorschicht, d.h.
(XpmE/XMmeon)ein = 0, sind die Messwerte (Xpmre/Xmeon)aus 1NSbesondere bei kleinen
Umsitzen sehr weit vom Gleichgewicht entfernt (Abb. 5.5b). Aber selbst bei der
Messung mit Vorschicht, bei der ja bereits ein Gleichgewichtsgemisch auf die Kataly-
satorschiittung trifft, d.h. (Xpme/Xmeon)ein = 3, 1st am Reaktoraustritt bei Umsétzen
kleiner 80% weniger DME vorhanden als es dem Gleichgewicht entspricht. Dies ist
nicht auf die hier dargestellten Messungen beschrinkt — unabhédngig von Zeolith,
Binder und sonstigen Reaktionsbedingungen konnte im Prinzip bei keiner Messung
Gleichgewicht iiber den gesamten Umsatzbereich beobachtet werden. Je weniger aktiv
ein Katalysator bei der Reaktion zu Kohlenwasserstoffen ist, desto ndher kommt das
Verhiltnis von DME zu Methanol an das Gleichgewicht heran.

Bei der Diskussion der Selektivititen wurde gezeigt, dass DME und Methanol eine
unterschiedliche Aktivitdt bei der Methylierung von Olefinen aufweisen. Daher miis-
sen bei der Diskussion von Abweichungen in der Selektivitit stets auch unterschiedli-
che DME-Konzentrationen als Ursache in Betracht gezogen werden. Diagramme wie
in Abb. 5.5b werden daher in den folgenden Abschnitten noch des Ofteren in die
Diskussion einbezogen.
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5.4 Einfluss der charakteristischen Lange

Die charakteristische Lénge eines Katalysatorformkorpers ist definiert als das Volu-
men bezogen auf die geometrische (dullere) Oberflidche. Bei den hier prasentierten Er-
gebnissen werden zylindrische Vollextrudate (Durchmesser: 2 mm, Lénge: 5 mm) mit
zerkleinerten Extrudaten (,,Split“, Siebfraktion: 0,3-0,7 mm) verglichen. Unter der
Annahme kugelformiger Partikel mit einem Durchmesser von 0,5 mm ergibt dich fiir
den Split eine charakteristische Lange von 0,08 mm; die Vollextrudate weisen einen
Wert von 0,42 mm auf. Durch die Zerkleinerung des Katalysators werden die Diffu-
sionswege verkiirzt, wodurch innere Stofftransporthemmungen abgebaut werden. Eine
weitere Moglichkeit, die Stofftransporteigenschaften eines pordsen Katalysators zu
beeinflussen, bietet die Variation der Porengrof3e. Dieser Punkt wird im Zusammen-
hang mit dem Einfluss der verschiedenen Binder diskutiert (Abschnitt 5.6).

Aktivitat

Eine Limitierung der Reaktionsgeschwindigkeit durch Porendiffusion liegt vor, wenn
die chemische Reaktion mit so hoher Geschwindigkeit ablduft, dass die Edukte bereits
in einer dulleren Schicht des Katalysators abreagieren. Im Extremfall findet Reaktion
nur auf der duBeren Katalysatoroberfliche statt (Abschnitt 2.5.3). Reaktion bezieht
sich in diesem Zusammenhang auf die Abreaktion von Methanol und DME. Davon
unbeeinflusst diffundieren Reaktionsprodukte auch in das restliche Katalysatorvolu-
men, wo sie in Sekundirreaktionen (Abschnitt 2.6.4) weiterreagieren konnen. Die
experimentelle Uberpriifung auf Porendiffusionslimitierung wird in der Regel durch
das Zerkleinerern des Katalysators realisiert, was so lange fortgesetzt wird, bis keine
Steigerung des Umsatzes bei gleicher Raumgeschwindigkeit bzw. WHSV mehr auf-
tritt. Wird dies bei Zeolithkatalysatoren in der MTO-Reaktion durchgefiihrt, 1dsst sich
allerdings ein entgegengesetztes Verhalten beobachten. Das Zerkleinern des Kataly-
sators fiihrt, vor allem bei mittleren und kleinen Umsétzen, zu einer deutlichen Verrin-
gerung der Aktivitit (Abb. 5.7a). Dies wurde bereits in der Vorgingerarbeit von
Maurer mit y-Al,O3-gebundenem ZEO30 bei 320°C beobachtet [6]. Hier wurden die
Messungen mit einem anderen Zeolith (ZEO50) sowie AIPO, als Binder durchgefiihrt.
Das geschilderte Verhalten ist zudem nicht auf 320°C beschrénkt, sondern wurde auch
bei 425°C beobachtet. Es kann somit davon ausgegangen werden, dass es sich um ein
prinzipielles Phanomen handelt, das in der Natur der MTO-Reaktion liegt. Die Erkla-
rung steht im Einklang mit dem Kohlenwasserstoff-Pool-Mechanismus. Danach spie-
len aromatische Kohlenwasserstoffe die entscheidende Rolle fiir die Umsetzung von
Methanol bzw. DME (Abschnitt 2.6.5). Durch das Zerkleinern der Extrudate und die
damit einhergehende Erhohung der @uBeren Katalysatoroberfliche werden die Aro-
maten vermehrt ,,ausgewaschen®. Die verringerte stationdre Konzentration im Kataly-
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sator hat eine verminderte Reaktionsgeschwindigkeit zur Folge. Diese Erklarung wird
durch den Vergleich von Messungen mit einer Split- bzw. Extrudatfraktion gestiitzt,
bei denen der Durchfluss jeweils fiir kurze Zeit unterbrochen wurde. Méurer beobach-
tete, dass die Aktivitit des Splits und der Extrudate, direkt nach einer zehnminiitigen
Unterbrechung des Durchflusses, identisch waren [6]. Die Aktivitéit der Splitschiittung
fiel jedoch sehr schnell wieder unter die der Extrudate. Nach einer weiteren
Durchflussunterbrechung waren die Aktivititen wiederum identisch. Wéhrend der
Durchflussunterbrechung sind Edukte und Produkte im Reaktor eingeschlossen und es
findet weiterhin Reaktion statt. Der KW-Pool in der Splitschiittung wird somit wieder
waufgefillt was bei erneuter Durchstromung zu der identischen Ausgangsaktivitéit wie
bei den Extrudaten fiihrt.

Durch die Verkleinerung der charakteristischen Lénge sind folglich zwei entgegenge-
setzte Auswirkungen auf die Aktivitdt moglich — eine Erniedrigung durch die Auswa-
schung der Aromaten und fiir den Fall, dass Porendiffusionslimitierung vorliegt, eine
Erh6hung aufgrund des Abbaus von Stofftransporthemmungen beziiglich Methanol
und DME. Aufgrund der beiden sich iiberlagernden Effekte ist es somit nicht moglich,
iber die Variation der charakteristischen Lange zu priifen, ob das komplette Kataly-
satorvolumen fiir die Reaktion genutzt wird. Die Ergebnisse in Abschnitt 5.6, wo es
um den Einfluss der verschiedenen Binder geht, erlauben jedoch Riickschliisse auf
Stofftransporthemmungen. Dort werden auch Ergebnisse der rechnerischen Abschét-
zung iiber die so genannte Weisz-Zahl miteinbezogen.

Olefinselektivitat

Auch fiir die Selektivitdten (Abb. 5.7b-d) scheinen zwei gegensitzliche Auswirkungen
der Verkleinerung der charakteristischen Lange zu bestehen. Die kiirzeren Diffusions-
wege bewirken, analog zur Auswaschung der fiir die Aktivitit bedeutenden Aromaten,
einen beschleunigten Abtransport der Olefine. Dadurch wird ein geringerer Anteil an
Olefinen in Sekundirreaktionen weiter umgesetzt. Dies wurde beispielsweise auch von
Patcas gezeigt [122]. In dieser Arbeit wurden nur wenige Lagen Zeolithkristalle auf
Schwammtriager aufgebracht, sodass der Diffusionsweg fiir die Olefine praktisch nur
aus den Abmessungen der Zeolithkristalle bestand. Die Olefinselektivititen konnten
im Vergleich zu Extrudaten erheblich gesteigert werden. Der zweite Einflussfaktor ist
das Konzentrationsverhéltnis von DME zu Methanol. DME ist aktiver bei der Reak-
tion mit Olefinen als Methanol, was bereits in Abschnitt 5.3 diskutiert wurde. Durch
den mit sinkendem Umsatz zunehmenden Aktivititsunterschied zwischen Extrudat-
und Splitschiittung éndert sich auch das Verhéltnis aus Bildung und Abreaktion von
DME. Bei dem weniger aktiven Split hat die Reaktion von Methanol zu DME mehr
Zeit, sich dem Gleichgewicht anzundhern (Abb. 5.8). Bei hohen Umsétzen ist das Ver-
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haltnis (Xpme/Xmeon)aus NOCh nahezu identisch; erst ab einem Umsatz von ca. 80% tren-
nen sich die Kurven und die des Splits liegt deutlich iiber der Kurve der Extrudate, d.h.
die DME-Konzentration im Split ist bei konstantem Umsatz hoher als in den Extruda-
ten. Dies entspricht auch genau dem Umsatzbereich, in dem die Ethenselektivitét des
Splits unter die der Extrudate fillt (Abb. 5.7¢), d.h. der Split biifit hier seinen Vorteil
ein, da der positive Effekt des schnelleren Abtransports der Olefine durch die ver-
mehrte Methylierung aufgrund héherer DME-Konzentrationen zunichte gemacht wird.
Die Propenselektivitit (Abb. 5.7d) ist beim Split hingegen iiber den gesamten
Umsatzbereich hoher als bei den Extrudaten. Dies liegt wiederum daran, dass Propen
das Produkt der Methylierung von Ethen ist, was den Verlust von Propen kompensiert.
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Abb. 5.7:  Einfluss der charakteristischen Linge L auf Aktivitit (a) und Olefinselektivitdt als
Funktion des Umsatzes Xyeonmpme (b: Summe Ethen und Propen, c: Ethen, d:
Propen); Kontakt AP50 bei 320°C
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Abb. 5.8: Einfluss der charakteristischen Linge L (Extrudate: L = 0,42 mm, Split: L = 0,08
mm) auf das Stoffmengenverhdltnis von DME zu Methanol am Reaktorausgang in
Abhdngigkeit vom Umsatz Xyrompme, Kontakt AP50 bei 320°C

5.5 Einfluss der Dichte an sauren Zentren

Durch eine Reduzierung der Dichte an sauren Zentren sollten héhere Olefinselektivi-
titen erzielt werden. Hinweise, dass dies prinzipiell moglich ist, sind in der Literatur
zu finden (Abschnitt 2.6.7). Die Hypothese war, dass sich dadurch das Verhéltnis aus
Transportgeschwindigkeit der Olefine aus den Zeolithkristallen zur Geschwindigkeit
deren Weiterreaktion in Sekundarreaktionen steigern ldsst. Die Dichte an sauren Zent-
ren kann prinzipiell auf drei Arten reduziert werden. Entweder der Zeolith wird nur
einem unvollstindigen Ionenaustausch (durch Protonen) unterzogen oder es wird ein
Zeolith eingesetzt, der herstellungsbedingt bereits einen geringeren Al-Gehalt (hoheres
Si/Al-Verhéltnis) aufweist. Die dritte Moglichkeit ist eine teilweise Dealuminierung,
d.h. die Entfernung von Aluminium aus dem Zeolithgitter, was beispielsweise durch
die Behandlung mit Wasserdampf in Kombination mit hohen Temperaturen oder den
Einsatz von Sduren erreicht werden kann. Die Dealuminierung wurde in dieser Arbeit
nicht untersucht.

Fiir die Diskussion wird Kontakt AP50 in vollstindig (AP50c) bzw. teilweise (AP50b)
ionengetauschtem Zustand herangezogen (NH;-TPD-Messungen: Abb. 5.9). Um den
Einfluss des Si/Al-Verhéltnisses zu beurteilen sind in den folgenden Diagrammen zu-
sdtzlich Messungen mit vollstindig ionengetauschtem AP250 enthalten. Die beiden
Zeolithe ZEO50 und ZEO250 haben eine nahezu identische Kristallgrof3e, woraus in
Kombination mit AIPO, als Binder identische Porengrofen der Matrix resultieren
(Tab. 4.1). AIPO, wurde als Binder gewdhlt, da im Gegensatz zu y-Al,O3 keine
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Aluminierung stattfindet und somit die gebundenen Zeolithe auch tatsdchlich das
urspriingliche Si/Al-Verhiltnis aufweisen (Abschnitt 4.5.3). Dariiber hinaus wird bei
hoheren Temperaturen an der AIPO4-Matrix kein Methan gebildet (Abschnitt 5.6.5).
Die beobachteten Abweichungen sollten sich demnach tatsdchlich auf den Einfluss der
Dichte an sauren Zentren zuriickfiihren lassen.

NH; desorbiert (a.u.)

50 150 250 350 450 550

Temperatur in °C

Abb. 5.9: NH;-TPD-Spektren von AP50 mit unterschiedlichem Austauschgrad; nach dem a)
ersten, b) zweiten und c) vierten Austausch-Kalzinier-Schritt

5.5.1 Aktivitat und DME/Methanol-Verhaltnis

Die Aktivitdt in der MTO-Reaktion korreliert direkt mit den brensted-sauren Zentren.
Die NH;-TPD-Messung nach dem ersten lonenaustausch (AP50a) zeigt noch keine
sauren Zentren an (Abb. 5.9); dementsprechend war der Kontakt auch nicht katalytisch
aktiv. Selbst nach Erh6hung der Reaktionstemperatur auf 500°C, konnte kein Metha-
nolumsatz beobachtet werden. AP50b und AP250 sind aufgrund der jeweils geringeren
Dichte an sauren Zentren weit weniger aktiv als AP50c (Abb. 5.11a, Abb. 5.12a).
Beide weisen einen dhnlichen Aktivititsverlauf auf, was auf eine vergleichbare
Aziditét schlieBBen 1dsst.

Die hohere Aktivitit von AP50c im Vergleich zu AP50b bzw. AP250 macht sich, ins-
besondere bei 320°C, im Stoffmengenverhiltnis von nicht umgesetztem DME und
Methanol (Xpme/Xmeon)aus Demerkbar (Abb. 5.10a). Ber AP50c werden DME und
Methanol schneller verbraucht — fiir die Gleichgewichtsreaktion bleibt somit weniger
Zeit, DME zu bilden, was zu einer geringeren DME-Konzentration fiihrt. Bei 425°C
sind die Unterschiede nicht mehr so gro3 und die DME/MeOH-Verhiltnisse sind
insgesamt niedriger (Abb. 5.10b). Insbesondere AP50b und AP250 sind im Vergleich
zu 320°C sehr viel weiter vom Gleichgewicht entfernt. Dies deutet auf eine stirkere
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Temperaturabhéngigkeit der Reaktion zu Kohlenwasserstoffen im Vergleich zur
Gleichgewichtsreaktion zwischen Methanol und DME hin. Die DME/MeOH-Verhilt-
nisse wurden hier so ausfiihrlich dargestellt, da sie im nidchsten Abschnitt fiir die Dis-
kussion der Selektivitdten von Bedeutung sind.

m AP250 < AP50b @ AP50c —— GGW
3 3
320°C (b) 425°C
2,5 2,5
T 2 r 24
o] o
2 2
X 1,5 X 1,5 1
w w
2 2
X 1 4 X 1 4
0,5 - 0,5 -
0 (a) T T T T 0
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Umsatz XMeOH/DME Umsatz XMeOHIDME

Abb. 5.10: Stoffmengenverhdltnisse von DME zu Methanol am Reaktorausgang als Funktion
des Umsatzes Xyompue fiir AP50b, AP50c und AP250 bei a) 320°C und b)
425°C; TPD-Spektren von AP50b und AP50c: siehe Abb. 5.9

5.5.2 Olefinselektivitat

Austauschgrad

Zunéchst soll der Einfluss des Austauschgrades diskutiert werden, d.h. die Unter-
schiede zwischen AP50b und AP50c. Die Verringerung des Austauschgrades fiihrt zu
einer leichten Verschiebung des Ethen/Propen-Verhiltnisses; die Propenselektivitit ist
etwas hoher, dafiir die Ethenselektivitit etwas niedriger (320°C: Abb. 5.11c¢, d; 425°C:
Abb. 5.12¢, d). Dies ist ein dhnlicher Effekt, wie er bereits bei der Variation der
charakteristischen Lénge beobachtet wurde (Abschnitt 5.4). Vermutlich spielen hier
wiederum zwei entgegengesetzte Einflussfaktoren eine Rolle. Im Grunde hat der ver-
ringerte Austauschgrad einen positiven Einfluss auf die Olefinselektivititen. Die ge-
ringere Aktivitit fiihrt allerdings auch zu einem hoheren DME/MeOH-Verhiltnis
(Abb. 5.10), das den positiven Effekt wiederum etwas abschwécht. Dieses Phdnomen,
wurde bereits in den Abschnitten 5.3 und 5.4 diskutiert; es beruht auf der im Vergleich
zu Methanol hoheren Aktivitdt von DME bei der Methylierung von Olefinen. Die Pro-
penselektivitit verschlechtert sich dabei nicht, da Propen bei der Methylierung von
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Ethen gebildet wird. Was die Summenselektivitdt betrifft, heben sich bei 320°C die
beiden Effekte gerade auf (Abb. 5.11b). Bei 425°C iiberwiegt der positive Effekt des
geringeren Austauschgrades (Abb. 5.12b). Dies liegt wahrscheinlich daran, dass hier
die (Xpmre/Xmeon)aus- Verlaufe nicht so weit auseinanderdriften wie bei 320°C und sich
auBerdem insgesamt auf einem niedrigeren Niveau bewegen (Abb. 5.10).

Es sei erwdhnt, dass mit AIPO,-gebundenem ZEO30 ein sehr viel groBerer Einfluss
des Austauschgrades beobachtet werden konnte (Anhang 8.4.3). Bei 320°C waren bei
dem teilweise ionengetauschten Kontakt sowohl die Ethen- als auch die Propenselekti-
vitéit bis zu 5% hoher.

<O APS0b @ AP50c @ AP250
1

(a) c (b)
a
|.|EJ %9 0,8
a S
z £
2 UI.I’J 0,6 -
57 o
& ‘S 04
(2] 2 @
S h+
- 9 0,2
3]
(/]
0 T T T T T 0 T T T T
0 5 10 15 20 25 30 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
WHSYV in kgmeon/(kGzeolith*h) Umsatz Xyeonipme
0,5 0,5
(c) (d)
& 04 S 04 -
g 2
w o
(/2]
€ 03 & 03
é 0,2 - Mﬂ\ 2 021
© S
< Q
" 0,1 & 01-
0 T T T T 0 T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Umsatz XMeOH/DME Umsatz XMeOH/DME

Abb. 5.11: Einfluss der Dichte an sauren Zentren bei 320°C auf Aktivitdt (a) und Selektivitdt
als Funktion des Umsatzes Xye.onpme (b: Summe Ethen und Propen, c: Ethen, d:
Propen); Variation tiber den Austauschgrad (AP50b — AP50c, TPD-Spektren: s.
Abb. 5.9) und das Si/Al-Verhdltnis (AP250 — AP50c, Si/Al = 250 bzw. 50)



5.5 Einfluss der Dichte an sauren Zentren

93

0,8 -

0,6 -

0,4 -

Umsatz Xveon/pme

0,2 -

O APS50b @ AP50c m AP250

(a)

15 30 45 60

75

WHSYV in kgweon/(k9zeolith*h)

0,5

0,4 -

0,3 A

0,2 -

Selektivitit *Seten

0,1 -

(c)

0

02 04 06 08

Umsatz Xyeonipme

Selektivitit "Seten+propen

Selektivitit "Spropen

0,8

0,6 ~

0,4

0,2

(b)

0

02 04 06 0,8 1

Umsatz Xyeoniome

0,5

0,4 -

0,3 -

0,2 -

0,1 -

(d)

0

02 04 06 0,8 1

Umsatz Xyeonpme

Abb. 5.12: Einfluss der Dichte an sauren Zentren bei 425°C auf Aktivitdt (a) und Selektivitdt
als Funktion des Umsatzes Xyeompme (b: Summe Ethen und Propen, c: Ethen, d:
Propen); Variation iiber den Austauschgrad (AP50b — AP50c, TPD-Spektren: s.
Abb. 5.9) und das Si/Al-Verhdltnis (AP250 — AP50c, Si/Al = 250 bzw. 50)

Si/Al-Verhiltnis vs. Austauschgrad

Der Einfluss des Si/Al-Verhiltnisses (Vergleich AP50c — AP250; Si/Al = 50 bzw.
250) soll immer auch in Relation zum Einfluss der Variation des Austauschgrades

diskutiert werden, da dies zusitzliche Schlussfolgerungen erlaubt. Bei der Betrachtung

der Ergebnisse wird sehr schnell deutlich, dass sich ein Zeolith mit geringem Al-

Gehalt anders verhilt als ein Zeolith mit hoherem Al-Gehalt, der aber durch einen

unvollstdndigen lonenaustausch eine vergleichbare Aziditdt besitzt. Dies ergibt sich

aus den grundlegend unterschiedlichen Ergebnissen mit AP250 und AP50b.
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Zunichst sollen nur die Ergebnisse bei 320°C betrachtet werden. Wéhrend bei der Va-
riation des Austauschgrades (AP50b — AP50c) dieselbe Summenselektivitit zu Ethen
und Propen erzielt wird, hat ein hoheres Si/Al-Verhiltnis eine um bis zu 20%
schlechtere Selektivitdt zur Folge (AP250 — AP50c, Abb. 5.11b). Dies liegt hauptséch-
lich an einer viel niedrigeren Ethenselektivitéit (Abb. 5.11c¢); die Propenselektivitit fallt
erst mit sinkendem Umsatz unter die von AP50c (Abb. 5.11d). Die hoheren DME-
Konzentrationen bei AP250 im Vergleich zu AP50c konnen nicht die Erkldrung fiir die
schlechten Selektivititen sein, da die (Xpmr/Xwmeon)aus-Verldufe bei AP50b nahezu
identisch sind (Abb. 5.10). Es muss demnach noch einen weiteren Einflussfaktor ge-
ben, der fiir die deutlich niedrigere Olefinselektivitit von AP250 verantwortlich ist.
Eine plausible Erkldrung wire, dass die Stdrke der sauren Zentren vom Al-Gehalt ab-
hingt. Darauf deuten auch schon die Beobachtungen beim lonenaustausch AIPO,4-ge-
bundener Kontakte hin (Abschnitt 4.5.1). Wie in Abschnitt 2.4.1 dargestellt, gibt es
dazu in der Literatur allerdings unterschiedliche Auffassungen. Unter der Annahme,
dass die Sdurestirke mit abnehmendem Al-Gehalt zunimmt, lassen sich die beobach-
teten Selektivititsverldaufe vollstindig erkldren. Sekundérreaktionen wie beispielsweise
die Methylierung oder auch Oligomerisierungen von Olefinen werden nicht nur von
der Dichte, sondern auch von der Stirke der sauren Zentren beeinflusst. Mit zuneh-
mender Saurestirke laufen diese Reaktionen schneller ab. An den stirkeren sauren
Zentren von AP250 scheint insbesondere die Methylierung von Olefinen mit hoherer
Geschwindigkeit als bei AP50b und AP50c abzulaufen. Dies erklart auch, dass sich die
Selektivititsunterschiede mit abnehmendem Umsatz, d.h. steigender Methanol- bzw.
DME-Konzentration, verstirken. Unter den beschleunigten Methylierungsreaktionen
leidet vor allem die Ethenselektivitidt, da Propen aus Ethen nachgebildet wird. Dies
wurde bereits mehrfach an anderer Stelle diskutiert.

Auch bei 425°C ist die Ethenselektivitit an AP250 deutlich geringer ist als an AP50b
und AP50c (Abb. 5.12¢). Allerdings ist die Propenselektivitidt héher (Abb. 5.12d); in
Summe (Ethen + Propen) gibt es somit keinen so grofen Selektivitdtsunterschied wie
bei 320°C (Abb. 5.11b und Abb. 5.12b). In Abschnitt 5.2 wurde gezeigt, dass Crack-
reaktionen bei 320°C noch keine, bei 425°C hingegen eine gro3e Rolle spielen, insbe-
sondere fiir Propen als Hauptcrackprodukt. Die hohere Sédurestirke von AP250 hat
demnach nicht nur Nachteile wie bei 320°C — an den stirkeren sauren Zentren von
AP250 laufen bei 425°C auch Crackreaktionen beschleunigt ab.

Fazit

Die Frage, ob eine reduzierte Dichte an sauren Zentren die Olefinselektivititen positiv
beeinflusst, ldsst sich nicht pauschal beantworten. Es stellte sich heraus, dass es einen
Unterschied macht, ob die Reduzierung durch einen Zeolith mit geringerem Al-Gehalt
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oder durch einen unvollstindigen lonenaustausch realisiert wird. Letzteres hat einen
positiven Einfluss auf die Olefinselektivititen, der aber aufgrund hoherer DME-Kon-
zentrationen wieder etwas abgeschwicht wird. Vieles deutet darauf hin, dass die
Starke der sauren Zentren mit abnehmendem Al-Gehalt zunimmt. Bei tiefen Tempe-
raturen ist dies von Nachteil, da im Wesentlichen die Weiterreaktion von Olefinen be-
schleunigt wird. Mit steigender Temperatur wird die hohere Sdurestirke fiir die Pro-
penselektivitdt zum Vorteil da dann auch Crackreaktionen mit Propen als Hauptpro-
dukt mit héherer Geschwindigkeit ablaufen.

5.6 Einfluss des Binders

Die katalytischen Eigenschaften technischer Zeolithkatalysatoren konnen erheblich
von den Eigenschaften des Binders beeinflusst werden (Abschnitt 2.5.3). In diesem
Abschnitt werden insbesondere folgenden Fragestellungen diskutiert:

— Welchen Einfluss hat die PorengroBe” (Tab. 5.1) und damit die Diffusions-
geschwindigkeit von Edukten und Produkten in der Matrix?

— Welchen Einfluss hat die Aluminierung bei y-Al,O;-gebundenen Zeolithen?

— Besitzen die verwendeten Binder eine katalytische Eigenaktivitit? Insbesondere
sollte untersucht werden, wie sich die Binder hinsichtlich der unerwiinschten
Bildung von Methan verhalten.

Tab. 5.1: Mittlere Porendurchmesser (in nm) von Kontakten mit den Zeolithen ZEO50 und
ZEO250 und verschiedenen Bindern, Porengrofsenverteilung s. Abschnitt 4.2

Y-A|203 S|02 A|P04
ZEOS50 11,6 35,6 333,7
ZEO250 11,4 32,7 332,8

Y Es sei angemerkt, dass neben der PorengroBe auch die Porositit des Katalysators den
Stofftransport beeinflusst. Die Porositdt SiO,-gebundener Kontakte ist ca. 10% hoher
als die Porositét der entsprechenden Katalysatoren mit AIPO4 bzw. y-Al,O5 als Binder
(Abschnitt 4.2, Tab. 4.1). Allerdings iiberwiegt hier fiir die Stofftransporteigenschaften
der Einfluss der Porengrofle. Dies zeigte sich bei der Berechnung der effektiven
Diffusionskoeffizienten (Anhang 8.1); im Weiteren wird deshalb lediglich vom
Einfluss der Porengrof3e die Rede sein.
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5.6.1 Aktivitat

Eine Beeinflussung der Aktivitédt ist durch die Bildung zusétzlicher saurer Zentren
beim Binden mit y-Al,O; (Aluminierung) und bei allen Bindern durch Stofftransport-
einfliisse aufgrund unterschiedlicher Porengrof3en denkbar. Ein beschleunigter Stoff-
transport durch gréBere Poren konnte dabei einen dhnlichen Effekt haben wie die
Reduzierung der charakteristischen Lange (Abschnitt 5.4). Dort kam es zu einer ver-
mehrten Auswaschung der autokatalytisch wirksamen Aromaten und infolgedessen zu
einer verringerten Aktivitit (vgl. KW-Pool-Mechanismus, Abschnitt 2.6.5). Anderer-
seits konnten durch groflere Poren auch potenziell vorhandene Stofftransporthemmun-
gen reduziert werden, was wiederum einen aktivititssteigernden Effekt hétte.

Das Vorhandensein bzw. das Ausmal} an Stofftransportlimitierung wurde rechnerisch
tiber die Weisz-Zahl abgeschédtzt (Anhang 8.1). In dieser Kennzahl sind nur die Daten
der reaktionstechnischen Messungen (Verweilzeit und Umsatz) sowie der aus Korre-
lationen berechnete Porendiffusionskoeffizient enthalten. Die Ergebnisse fiir die hier
diskutierten Kontakte sind in Tab. 5.2 zusammengefasst; angegeben ist der aus der
Weisz-Zahl iterativ berechnete Porennutzungsgrad. Dieser ist definiert als der Quotient
aus effektiver (tatsdchlicher) Reaktionsgeschwindigkeit und maximal moglicher Re-
aktionsgeschwindigkeit. Letztere wird beobachtet, wenn das komplette Katalysator-
volumen mit Edukt gesittigt ist. Aus der Definition ergeben sich somit Werte zwi-
schen 0 und 1. Es ist jeweils ein Bereich flir den Porennutzungsgrad angegeben, da die
Weisz-Zahl fiir jeden Messpunkt einzeln, unter Annahme einer Reaktion 1. Ordnung
berechnet wurde, was mehr oder weniger gut zutrifft (s. auch Anhang 8.1.3). Die
Berechnung diente lediglich zur groben Orientierung, in welchem Bereich die Reak-
tion ablduft. Wie sich aber zeigen wird, stimmen die berechneten Werte sehr gut mit
der Interpretation der experimentellen Ergebnisse iiberein. AuBlerdem vermitteln die
Werte einen Eindruck davon, wie der Porennutzungsgrad durch Temperatur, Zeolith-
aziditét und Porengrofe beeinflusst wird.

Tab. 5.2: Berechnete Porennutzungsgrade (siehe Anhang 8.1) unterschiedlich gebundener
ZEO50- und ZEO250-Kontakte bei 320°C und 425°C

Kontakt 320°C 425°C
AP50 0,82-0,95 0,66-0,73
SO50 0,69-0,86 -
AO50 0,25-0,37 0,10-0,12

AP250 0,96-1,00 0,75-0,86
S0250 0,92-0,99 0,55-0,84
AO250 0,70-0,88 0,19-0,33
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Zeolith ZEO450

In Abschnitt 4.5.3 wurde aus NH3;-TPD-Messungen auf den Einbau von Aluminium in
das Zeolithgitter und damit auf die Bildung zusitzlicher saurer Zentren bei der Ver-
wendung von y-Al,Os als Binder geschlossen. Reaktionstechnische Messungen mit
ZEO0450, der urspriinglich einen sehr geringen Gehalt an Aluminium bzw. sauren
Zentren besitzt (Si/Al = 450), bestdtigen diese Schlussfolgerung. Mit SiO, und AIPO,
als Binder konnte, trotz wiederholter Ionenaustauschvorginge, kein aktiver
Katalysator hergestellt werden. Mit y-Al,O; als Binder gelang es hingegen einen
Katalysator (AO450) herzustellen, der bereits nach einem Ionenaustausch eine
vergleichbare Aktivitit wie der Kontakt mit dem saureren Zeolith ZEO250 (A0O250)
aufweist (s. Anhang 8.4.2).

Die Reaktion an AO450 setzte sofort nach dem Umschalten von Bypass auf Reaktor
ein. Daraus ldsst sich schlussfolgern, dass die Aluminierung schon im Laufe des
Herstellungsprozesses stattgefunden haben muss. Allerdings gibt es Anzeichen dafiir,
dass die Bildung von sauren Zentren auch wihrend der Reaktion bei hoheren
Temperaturen ablaufen kann. Bei 320°C wurde mit AO450 ein Umsatz von 3,1% bei
einer WHSV von 0,9 h™' gemessen. Nach der Erhohung der Temperatur auf 425°C bei
weiterlaufender Methanolzufuhr und anschlieBendem Abkiihlen auf wiederum 320°C
ergab sich bereits ein Umsatz von 11%. Die Wiederholung der Prozedur fiihrte zu
einem Umsatz von 16,9%.

Zeolith ZEO250

Bei den Kontakten mit ZEO250 ist bei 320°C die y-Al,Os-gebundene Variante
(AO250) am aktivsten (Abb. 5.13a), was auf die durch Aluminierung gebildeten sau-
ren Zentren zuriickzufiihren ist. Ein Einfluss der Porengréfe kann ausgeschlossen
werden, da AP250 und SO250 anndhernd die gleiche Aktivitdt aufweisen, obwohl die
Porengréfen sehr unterschiedlich sind. Bei 425°C und 500°C ist AO250 hingegen,
trotz der zusitzlichen sauren Zentren, weniger aktiv als AP250 und ungefdhr genauso
aktiv wie SO250 (Abb. 5.13b, ¢). Dies ist ein deutlicher Hinweis darauf, dass bei die-
sen Temperaturen die Porendiffusion das Reaktionsgeschehen bereits merklich beein-
flusst. Der AIPO,4-gebundene Kontakt hat die grofiten Poren (334 nm) und weist die
hochste Aktivitat auf, da die Diffusion von Edukt beschleunigt ist. Der SiO,- und der
v-Al,O5-gebundene Kontakte besitzen dhnliche mittlere Porendurchmesser (33 bzw. 11
nm), was sich auch in den dhnlichen Aktivititsverldufen widerspiegelt. Bei 425°C und
500°C gilt es allerdings zu beachten, dass an AO250 auch die Reaktion von Methanol
bzw. DME zu Methan an der y-Al,0;-Bindermatrix zum Umsatz beitrdgt, wihrend
diese Reaktion bei 320°C noch keine Rolle spielt (Abschnitt 5.6.5). Die Reaktionsge-
schwindigkeit und letztendlich der Umsatz setzten sich demnach aus zwei Parallelre-
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aktionen zusammen, weshalb ein Vergleich mit dem SiO,- bzw. AIPO,4-gebundenen
Kontakt mit Vorsicht zu genieBen ist. Betrachtet man allerdings nur die Kontakte mit
SiO, und AIPQO, als Binder, so lisst sich feststellen, dass der Unterschied in den Akti-
vititsverldufen mit steigender Temperatur zugunsten der AIPO4-gebundenen Variante
zunimmt (Abb. 5.13a-c). Die Ursache ist, dass sich Stofftransporteinfliisse in
zunechmendem Mafle mit steigender Temperatur bemerkbar machen, da die Reaktions-
geschwindigkeit sehr stark (exponentiell), die Geschwindigkeit der Diffusion jedoch
nur schwach von der Temperatur abhéngt.
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Abb. 5.13: Umsatz Xyeorpure als Funktion der WHSV an ZEO250-Extrudaten mit AIPO,
(AP), SiO; (SO) und y-Al,03 (AO) als Binder; Messungen bei 320°C, 425°C und
500°C
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Zeolith ZEOS50

Bei den Katalysatoren mit dem saureren ZEOS50 tritt bei 320°C bereits ein qualitativ
dhnlicher Verlauf der Aktivitit wie bei den ZEO250-Kontakten bei 425°C auf (vgl.
Abb. 5.13b und Abb. 5.14a). Die hohere Aktivitit von AO50 bei hoher Raumge-
schwindigkeit ist auf die langsamere Deaktivierung im Vergleich zu AP50 bzw. SO50
zuriickzufiihren (Abschnitt 6.5). Da innerhalb einer Messreihe immer mit der kleinsten
WHSV begonnen wurde, machen sich Deaktivierungseinfliisse besonders bei den
Messpunkten mit hoher WHSV bemerkbar. Aufgrund der hoheren Aziditdt von
ZEO50 im Vergleich zu ZEO250 wird die Reaktion bereits bei 320°C von Poren-
diffusionslimitierung beeinflusst. Daher wird hier mit dem makroporosen AP50 die
hochste Aktivitat erreicht. Da Stofftransporthemmungen mit steigender Temperatur
zunehmen, besitzt AP50 bei 425°C einen noch groferen Aktivititsvorteil gegeniiber
AO50 (Abb. 5.14b). In diesem Fall ist der direkte Vergleich der Aktivititsverlaufe
zuldssig, da die Methanbildung am Binder be1 AOS50 selbst bei 425°C noch vernach-
lassigbar ist (Abschnitt 5.6.5).

Um den Einfluss der Aluminierung zu bewerten, miisste die Temperatur so weit ge-
senkt werden bis der Stofftransport die Reaktionsgeschwindigkeit nicht mehr bzw.
weniger limitiert, was jedoch nicht weiterverfolgt wurde. Allerdings ist be1 ZEO50 ein
geringerer Einfluss als bei ZEO250 zu erwarten, da urspriinglich bereits mehr saure
Zentren vorhanden sind und somit deren Neubildung nicht so sehr ins Gewicht fallen
diirfte.
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Abb. 5.14: Umsatz Xyreorpme als Funktion der WHSV an ZEOS50-Extrudaten mit AIPOy4 (AP),
SiO; (SO) und y-Al,03 (AO) als Binder; Messungen bei 320°C und 425°C
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Fazit

Die Messungen belegen eindeutig, dass eine Aluminierung der Zeolithe bei der Ver-
wendung von y-AlL,O; als Binder tatsdchlich stattfindet. Zu einer hoheren Aktivitat
fithrt dies allerdings nur, wenn keine bzw. keine allzu starke Limitierung der Reaktion
durch Porendiffusion auftritt. Wird die Reaktion durch den Stofftransport limitiert,
sind hingegen Kontakte mit den grofiten Poren (hier: AIPO4-gebundene) am aktivsten.
Die Interpretation der gemessenen Ergebnisse steht im Einklang mit den berechneten
Weisz-Zahlen bzw. Porennutzungsgraden. Ein wichtiges Ergebnis ist, dass die Be-
schleunigung des Stofftransportes durch groere Poren nicht zu einer Abnahme der
Aktivitét fiihrt wie dies bei der Verkleinerung der charakteristischen Lange beobachtet
wurde (Abschnitt 5.4). Die Porengrof3e scheint die stationidre Konzentration der auto-
katalytisch wirksamen, aromatischen Verbindungen nicht auf eine Weise zu beeinflus-
sen, die eine geringere Aktivitdt zur Folge hat. Der Grund hierfiir ist vermutlich, dass
die charakteristische Linge einen groeren Einfluss besitzt. Dies geht beispielsweise
aus der Thiele-Zahl hervor, in der Reaktion und Diffusion in pordsen Katalysatoren ins
Verhiltnis gesetzt werden (Anhang 8.1.2). Hier geht die charakteristische Linge in
erster Potenz, der Porendiffusionskoeffizient nur mit der Wurzel ein. Dennoch stellt
sich die Frage, warum der positive Einfluss groBerer Poren (— beschleunigter Trans-
port Methanol/DME) stets den negativen Einfluss (— beschleunigter Transport Auto-
katalysator) tiberwiegt. Dies konnte damit zusammenhingen, dass bereits eine Grenz-
konzentration an Aromaten geniigt, um eine Abséttigung der sauren Zentren zu erhal-
ten. Dies wiirde bedeuten, dass sich die Beschleunigung des Stofftransportes erst dann
negativ auf die Aktivitdat auswirkt, wenn eine gewisse Grenze iiberschritten wird, was
offensichtlich bei der Verkleinerung der charakteristischen Lange der Fall ist, nicht
aber bei grofBeren Poren.

5.6.2 DME/Methanol-Verhaltnis am Reaktoraustritt

Bei der Diskussion der bisherigen Ergebnisse hat sich bereits mehrfach gezeigt, dass
die DME-Konzentration einen Einfluss auf die Selektivitidten besitzt, da DME aktiver
bei der Methylierung von Olefinen ist. Dies spielte immer dann eine Rolle, wenn
Katalysatoren mit sehr unterschiedlicher Aktivitdt hinsichtlich der Kohlenwasserstoft-
bildung verglichen wurden, da dann das Verhiltnis aus Bildung und Abreaktion von
DME unterschiedlich war, was bei dem weniger aktiven Kontakt eine héhere DME-
Konzentration zur Folge hatte. Bei dem hier diskutierten Einfluss der Binder besitzen
die verschieden gebundenen Kontakte eines Zeolithen jeweils vergleichbare Aktivita-
ten. Deshalb sind die (Xpme/Xmeon)aus- Verldufe auch sehr dhnlich (Abb. 5.15 u. Abb.
5.16), d.h. Abweichungen bei den Selektivitdten in den folgenden Abschnitten konnen
auch tatsichlich dem Einfluss der Binder zugeschrieben werden.
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Abb. 5.15: Stoffmengenverhdltnisse (Xpye/Xumeon)aus als Funktion des Umsatzes Xyeomnpme an
ZEO250-Kontakten mit AIPO4 (AP), SiO; (SO) und y-Al,O3 (AO) als Binder; Mes-
sungen bei 320°C und 425°C; dicke Linie entspricht dem Gleichgewicht
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Abb. 5.16: Stoffmengenverhdltnisse (Xpue/Xmeor)aus als Funktion des Umsatzes Xyeorn/pme an
ZEOS50-Kontakten mit AIPOy4 (AP), SiO;, (SO) und y-Al;,0;3 (AO) als Binder, Mes-
sungen bei 320°C und 425°C; dicke Linie entspricht dem Gleichgewicht

Bei den Kontakten mit dem weniger sauren ZEO250 kann bei Verwendung von
Aluminiumoxid als Binder (AO250) sowohl bei 320°C als auch bei 425°C ein hoheres
DME/MeOH-Verhiltnis als bei AP250 und SO250 festgestellt werden (Abb. 5.15).
Dies ist auf die zusitzliche DME-Bildung an der sauren Bindermatrix zuriickzufiihren.
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Bei den Kontakten mit dem saureren ZEOS50 kann hingegen kein Einfluss der
Bindermatrix mehr festgestellt werden (Abb. 5.16). Offensichtlich ist hier die
Geschwindigkeit der Umsetzung von Methanol und DME zu Kohlenwasserstoffen in
den Zeolithen sehr viel hoher als die DME-Bildung an der Bindermatrix.

5.6.3 Einfluss der PorengroRe auf die Olefinselektivitat

Der Einfluss der Porengrofle auf die Selektivitit wird anhand des Vergleichs von
AIPOy- und SiO,-gebundenen Kontakten diskutiert. Bei der Verwendung von y-Al,O4
als Binder kommen durch die Aluminierung der Zeolithe weitere Effekte ins Spiel, auf
die im nichsten Abschnitt eingegangen wird.

Mit AIPO4-gebundenen Katalysatoren lieBen sich bei fast allen Messungen hoéhere
Summenselektivitdten zu Ethen und Propen erzielen (Abb. 5.17 und Abb. 5.18). Die
Ursache ist sehr wahrscheinlich der beschleunigte Abtransport von Olefinen durch die
makroporose AIPO,-Matrix, wodurch das Ausmal} an Sekundérreaktionen vermindert
wird. Dies betrifft bei ZEO50-Kontakten sowohl die Ethen- als auch die Propenselek-
tivitdt (320°C: Abb. 5.18a, b). Mit SO50 wurde bei 425°C keine Messreihe mit Varia-
tion der WHSV durchgefiihrt. Der Vergleich der Selektivititen aus Langzeitmessun-
gen zeigt jedoch, dass AP50 hier eine um ca. 4-5% hohere Summenselektivitét als
SO50 aufweist (ohne Abbildung). Damit ist der Effekt noch etwas grofler als bei
320°C, wo lediglich 2-3% zu verzeichnen sind. Bei Kontakten mit dem weniger sauren
ZEO250 sind bei 425°C und 500°C die Unterschiede geringer; aulerdem ist hier nur
die Propenselektivitit betroffen (Abb. 5.17c-f). Bei 320°C lasst sich iiberhaupt kein
Unterschied zwischen SiO, und AIPOy, als Binder feststellen (Abb. 5.17a, b).

Die beobachteten Abweichungen sind zum Teil nicht sehr gro3. Dennoch handelt es
sich nicht um Messungenauigkeiten oder zufillige Ergebnisse, da viele Selektivitats-
vergleiche doppelt vorliegen — aus Messreihen mit Variation der WHSV und aus
Langzeitmessungen. Bei beiden Messmethoden wurden jeweils dieselben Tendenzen
beobachtet. Die Ergebnisse deuten darauf hin, dass der Einfluss der Porengréfle mit
zunehmendem Ausmall an Stofftransportlimitierung (hohere Temperatur und/oder
Aziditdt der Zeolithe) groBer wird. Die PorengroBe scheint demnach insbesondere
dann einen positiven Einfluss zu haben, wenn die Olefine in den &uferen Schichten der
Extrudate gebildet werden. Wird hingegen das gesamte Extrudat fiir die Reaktion ge-
nutzt, erhéhen die lingeren Diffusionswege die Wahrscheinlichkeit, dass die Olefine
auf ithrem Weg aus dem Extrudat weiterreagieren, wodurch sich der Einfluss der
Porengrof3e verringert.
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Abb. 5.17: Selektivitit (links: Ethen, rechts: Propen) als Funktion des Umsatzes Xyreor/pme
an ZEO250-Kontakten mit AIPOy4 (AP), SiO; (SO) und y-Al;,0; (AO) als Binder,
Messungen bei 320°C, 425°C und 500°C; WHSV-Bereiche s. Abb. 5.13
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Abb. 5.18: Selektivitdt (links: Ethen, rechts: Propen) als Funktion des Umsatzes Xyeonpme
an ZEO50-Kontakten mit AIPOy (AP), SiO, (SO) und y-Al,O3 (AO) als Binder,
Messungen bei 320°C und 425°C; WHSV-Bereiche s. Abb. 5.14

5.6.4 Einfluss der Aluminierung auf die Olefinselektivitat

Der Einfluss der Aluminierung sollte im Wesentlichen davon abhéngen, wo die zu-
satzlichen sauren Zentren gebildet werden. In der Literatur wird {iberwiegend davon
ausgegangen, dass die Aluminierung auf der duBBeren Zeolithoberfliche bzw. in einer
duBeren Schicht der Zeolithkristalle stattfindet (Abschnitt 2.4.1). Reaktionen auf der
duBeren Zeolithoberfliche sind nicht den sterischen Beschrankungen, die im Inneren
der Kristalle herrschen, unterworfen. Ein Beleg, dass die Formselektivitit bei der
MTO-Reaktion (bei 320°C) eine Rolle spielt, wurde beispielsweise von Maurer er-
bracht [6]. Er untersuchte y-Al,03-gebundene Zeolithe mit sehr kleinen Kristalldurch-
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messern (ca. 0,1 um). Durch die kiirzeren Diffusionswege sollte eine hohere Selekti-
vitdt zu Ethen und Propen erzielt werden. Allerdings lie sich genau das Gegenteil
beobachten, d.h. es wurden deutlich weniger kurzkettige Olefine als mit dhnlich sau-
ren, aber grofleren Zeolithkristallen (0,5 bzw. 2 um) gebildet. Die Schlussfolgerung
war, dass bei kleinen Kristallen ein nicht zu vernachlédssigender Anteil an unselektiven
Reaktionen auf der duleren Zeolithoberfliche ablduft, die bei dieser Partikelgrofle be-
reits ca. 10% der Gesamtoberflache ausmacht; die 10% sind der berechnete Wert, der
von kugelférmigen Kristallen ausgeht. In der Realitét ist der Anteil der dufleren Ober-
flache aufgrund von Oberfldchenrauhigkeiten in der Regel noch grofer [17]. Als Ursa-
che fiir das unselektivere Verhalten von sauren Zentren auf der &uBleren Zeolith-
oberfliche ist beispielsweise vorstellbar, dass die Seitenketten der aromatischen Reak-
tionszentren (Abschnitt 2.6.5), die letztendlich als Olefine abgespalten werden, mehr
Platz zum Wachsen haben, sodass bereits ein groferer Anteil an ldngerkettigen Olefi-
nen bei der Primérbildung erhalten wird. Eine andere Mdoglichkeit ist, dass an diesen
Zentren Sekundérreaktionen wie die Oligomerisierung von Olefinen, ebenfalls auf-
grund der fehlenden sterischen Beschrankungen, beschleunigt ablaufen. Der Einfluss
der Aluminierung bei y-Al,03-gebundenen Kontakten erschlie3t sich allerdings nicht
auf den ersten Blick. Der Vergleich mit AIPOy4- bzw. SiO,-gebundenen Kontakten un-
terscheidet sich grundlegend, je nachdem ob Ergebnisse mit dem wenig sauren Zeolith
ZEO250 oder mit dem saureren ZEOS50 zugrunde gelegt werden. Zudem spielt die
Reaktionstemperatur eine entscheidende Rolle. Zunéchst sollen daher nur die Messun-
gen bei 320°C betrachtet werden.

Tiefe Temperatur — 320°C

Bei 320°C sind sowohl die Ethen- als auch die Propenselektivitit an y-Al,Os-gebun-
denem ZEOS50 deutlich schlechter als an der AIPOy4- bzw. Si0,-gebundenen Variante
(Abb. 5.18a, b). Bei der Summenselektivitit treten EinbuBlen von bis zu 20% bei
mittleren bis kleinen Umsitzen auf. An AO50 wird jedoch dasselbe Produktspektrum
beobachtet, das lediglich zu hohermolekularen Substanzen verschoben ist (Abb. 5.19).
Es treten demnach keine Nebenreaktionen zu anderen Produkten an der y-Al,Os;-
Matrix auf. Ein vergleichbares Ergebnis beziiglich der Selektivitét zeigte sich mit dem
noch saureren ZEO30 (Anhang 8.4.3). Mit dem relativ schwach sauren ZEO250 gibt
es hingegen im Prinzip keinen Unterschied zwischen den verschieden gebundenen
Kontakten (Abb. 5.17 a, b). Die Aluminierung fithrt demnach nicht zwangslaufig zu
einer schlechteren Selektivitidt bzw. sie kann nicht die alleinige Ursache sein. Dieses
Ergebnis bedeutet aulerdem, dass auch keine Sekundirreaktionen an der sauren y-
Al,O5-Matrix, z.B. Oligomerisierungen oder Methylierungen von Olefinen, fiir die
geringere Selektivitit von AOS50 verantwortlich sein kdnnen, da ansonsten auch bei
A0250 ein Einfluss vorhanden sein miisste. Was ist aber dann die Ursache fiir die un-
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terschiedlichen Ergebnisse mit den verschiedenen Zeolithen? Eine mogliche Erklérung
wiare der zusitzliche Einfluss von Stofftransportlimitierung. In Kombination mit einer
erhohten Dichte an sauren Zentren auf der duBleren Zeolithoberfliche wiirde demnach
die Reaktion an AO50 weniger formselektiv ablaufen, wahrend an AO250 der Einfluss
der auBeren Oberfliche vernachldssigbar ist, da ein groBerer Teil des Zeolithvolumens
fiir die Reaktion genutzt wird. Die Interpretation der Aktivititsverldufe und die be-
rechneten Porennutzungsgrade (Tab. 5.2) haben gezeigt, dass im Fall von ZEO50-
Kontakten bereits bei 320°C, insbesondere fiir AO50, mit merklicher Stofftransport-
limitierung beziiglich der Bindermatrix zu rechnen ist, wihrend dies an ZEO250-
Kontakten noch nicht in dem MaBe der Fall ist (s. Abschnitt 5.6.1). Es kann allerdings
nicht ohne weiteres von Stofftransportlimitierung in der Bindermatrix auf Stofftrans-
portlimitierung in den Zeolithkristallen geschlossen werden. An dieser Stelle sei
nochmals daran erinnert, dass bei gebundenen Zeolithkontakten zwei sich {iiberla-
gernde Porensysteme existieren (s. auch Abschnitt 2.5.3). Die bisherigen Betrachtun-
gen zur Stofftransportlimitierung bezogen sich stets auf die Poren der (Binder-)Matrix,
d.h. es ging um die Frage, ob der Katalysatorformkorper mit Edukt gesattigt ist oder
ob Methanol bzw. DME bereits in einer dulleren Schicht abreagieren. Dies wird auch
tiber die Berechnung der Weisz-Zahl bzw. des Porennutzungsgrades abgeschitzt.
Stofftransportlimitierung kann natiirlich auch beziiglich der Mikroporenstruktur der
Zeolithkristalle auftreten. Ist dies der Fall, reagieren Methanol und DME bereits in
einer dufleren Schicht bzw. im Extremfall auf der dueren Zeolithoberfliche ab. Das
Ausmal} von Stofftransportlimitierung in den Zeolithen ist allerdings nicht quantifi-
zierbar. Eine Abschitzung liber die Weisz-Zahl ist nicht mdglich, da effektive Diffusi-
onskoeffizienten fiir Zeolithe nicht vorausberechenbar sind wie dies fiir eine meso-
bzw. makropordse Bindermatrix der Fall ist. Hier wird der effektive Diffusionskoeffi-
zient aus dem molekularen und dem Knudsen-Diffusionskoeffizient berechnet (s. An-
hang 8.1.1). Bei letzterem wird beriicksichtigt, dass die mittlere freie Wegldnge der
Molekiile kleiner als die Porengrof3e ist. In den Mikroporen der Zeolithe liegt bereits
der Bereich der konfigurellen Diffusion vor, da sich die Porengrofe im Bereich der
Molekiildurchmesser bewegt. Dies hat zur Folge, dass schon kleine Variationen der
Feststoff- bzw. der Molekiilstruktur (z.B. durch Verzweigung der Molekiile) zu einer
Verinderung des Diffusionskoeffizienten um mehrere Zehnerpotenzen fiithren konnen.
Stofftransportlimitierung beziiglich der Binder- und der Zeolithmatrix sind jedoch
keine voneinander unabhédngigen Phdanomene. Wenn Stofftransportlimitierung in der
Bindermatrix vorliegt, bedeutet dies, dass Zeolithkristalle im Zentrum des Katalysator-
formkorpers einer geringeren Konzentration an Edukt ausgesetzt sind als Zeo-
lithkristalle im duBleren Bereich, da die Konzentration von Methanol bzw. DME zur
Mitte der Extrudate hin abnimmt. Wenn in den inneren Schichten des Katalysators
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kaum Edukt ankommt, ist es einleuchtend, dass dies nicht fiir eine Sattigung der Zeo-
lithkristalle ausreicht und vermehrt Reaktion auf deren duBBerer Oberfliche stattfindet.

Zusammenfassend ldsst sich festhalten, dass wahrscheinlich der kombinierte Einfluss
aus erhohter Dichte an sauren Zentren auf der duBeren Zeolithoberfliche (Aluminie-
rung) und Stofftransportlimitierung in den Zeolithkristallen fiir die deutlich schlechtere
Selektivitdt von AO50 im Vergleich zu AP50 bzw. SO50 verantwortlich ist. Bei den
A0250-Kontakten hat die Aluminierung hingegen keinen schédlichen Einfluss, da hier
das Ausmal} an Stofftransportlimitierung geringer ist. Der Einfluss der zusétzlichen
Zentren auf der dueren Zeolithoberfliche spielt daher keine Rolle. Diese Interpreta-
tion bedeutet aber gleichzeitig, dass wahrscheinlich nicht alle durch die Aluminierung
gebildeten sauren Zentren auf der dulleren Zeolithoberfldche lokalisiert sind. Es sei an
die hohere Aktivitit von AO250 im Vergleich zu AP250 und SO250 erinnert (Abb.
5.13a) sowie die NH5;-TPD-Messungen der beiden Kontakte in Kapitel 4 (Abb. 4.16).
Wiirden sich alle entstandenen Zentren auf der d&u3eren Oberfliche befinden und somit
keine Formselektivitdt aufweisen, miisste eigentlich ein Einfluss auf die Selektivitit zu
erkennen sein. Wahrscheinlich verlduft die Aluminierung mit einer bestimmten Ein-
dringtiefe in die Zeolithkristalle, d.h. die Aziditdt der &uBBeren Oberfliche wird erhoht,
aber ein Teil der sauren Zentren wird auch im Inneren der Zeolithkristalle gebildet.

Hohe Temperatur — 425°C bzw. 500°C

Bei 425°C kann ein grundlegend unterschiedliches Verhalten im Vergleich zu 320°C
beobachtet werden. Mit ZEO50 zeigt der y-Al,O3-gebundene Kontakt zwar immer
noch eine schlechtere Selektivitdt zu Ethen (Abb. 5.18c¢); die Propenselektivitit ist bei
hohen Umsétzen aber sogar besser als bei AP50 (Abb. 5.18d). Der Unterschied zu
320°C kann mit dem verdnderten Ursprung der Olefine erklart werden (s. auch
Abschnitt 5.2). Wihrend bei 320°C ein Grofteil der Olefine aus der Primérbildung
stammt, nimmt mit steigender Temperatur der Anteil an Olefinen aus Crackreaktionen
hoherer Kohlenwasserstoffe zu. Offensichtlich sind Crackreaktionen, die hauptsich-
lich zur Bildung von Propen fiihren, nicht wie die an der Primirbildung der Olefine
beteiligten Reaktionen, Einfliissen der Formselektivitit unterworfen. Deshalb hat die
Aluminierung bei 425°C nicht die schiddliche Wirkung auf die Olefinselektivititen wie
bei 320°C. Die hohere Propenselektivitit von AO50 bei hohen Umséitzen deutet darauf
hin, dass sogar ein positiver Effekt besteht. Durch die zusitzlichen sauren Zentren
kommt es wahrscheinlich zu einer Beschleunigung von Crackreaktionen. Hierbei spielt
eventuell auch eine Rolle, dass durch die Erhohung der Aziditdt der duleren Zeolith-
oberfliche, eine verbesserte Zugénglichkeit fiir hohere Kohlenwasserstoffe zu sauren
Zentren besteht.
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Bei 320°C waren die Selektivititen der unterschiedlich gebundenen ZEO250-Kontakte
nahezu identisch — dies konnte bei 425°C und 500°C nicht mehr beobachtet werden
(Abb. 5.17). Eine Diskussion des Einflusses der Aluminierung ist allerdings schwierig,
da hier im Fall von AO250 die Methanbildung an der y-Al,0;-Matrix nicht mehr
vernachlissigt werden kann (Abschnitt 5.6.5).
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Abb. 5.19: Chromatogramme des Reaktionsgemisches aus Langzeitmessungen an AO50 und
SO50 bei 320°C; identischer Umsatz Xyeompme (ca. 32%) und Methanolein-
gangsstrom,; im oberen Diagramm angegeben: prozentuale Abweichung der GC-
Flichen (Differenz von AO50 und SO50 bezogen auf AO50) von Ethen, Propen
und den zu Produktgruppen zusammengefassten hoheren Kohlenwasserstoffen

5.6.5 Eigenaktivitat der Bindermatrix — Methanselektivitat

Bei 320°C ist die Methanbildung an allen verwendeten Bindern vernachlissigbar; die
Selektivititen sind < 1%. In fritheren Arbeiten wurde festgestellt, dass an einer sauren
v-Al,O3-Matrix bereits bei 400°C die Bildung von Methan stark beschleunigt wird [6];
an einer AIPO,-Matrix wird bei dieser Temperatur hingegen praktisch kein Methan
gebildet [120]. Im Folgenden werden Ergebnisse prasentiert, die den Temperatur-
bereich bis 500°C abdecken und Ergebnisse von SiO,-gebundenen Kontakten einbe-
ziehen. AuBler der Bildung von Methan treten bei keinem der verwendeten Binder
weitere unerwiinschte Nebenreaktionen von Edukten bzw. Produkten auf.
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Einfluss der Temperatur und des Si/Al-Verhéltnisses

Die Methanbildung an der sauren y-Al,O3;-Matrix ist nicht unabhéngig vom gebunde-
nen Zeolith. Die Reaktion von Methanol bzw. DME zu Methan ist eine Parallelreak-
tion, die in Konkurrenz zu deren Umsetzung zu Kohlenwasserstoffen steht. Die auf die
Bindermasse bezogene Geschwindigkeit der Methanbildung ist bei allen y-Al,Os-
Kontakten gleich, wiahrend die Geschwindigkeit der Kohlenwasserstoffbildung von
der Aziditit des eingesetzten Zeoliths abhingt. An AOS50 liuft die Bildung von
Kohlenwasserstoffen so schnell ab, dass selbst bei 425°C die Methanbildung noch
keine Rolle spielt (Abb. 5.21). An AO250 treten hingegen bei dieser Temperatur
bereits Methanselektivititen zwischen 4% und 10% auf (Abb. 5.20, links). Bei 500°C
erreicht die Methanselektivitit bereits Werte tiber 30% (Abb. 5.20, rechts), wiahrend an
AP250 und SO250 selbst bei dieser Temperatur die Methanbildung vernachlassigt
werden kann. Die minimalen Methanmengen werden auch bei Blindmessungen gebil-
det und sind wahrscheinlich auf Reaktion mit der Reaktorwand oder dem Thermo-
elementfithrungsrohr zuriickzufiihren. Die Si0,-Matrix besitzt somit keine sauren
Zentren, die diese unerwiinschte Nebenreaktion beschleunigen. Fiir eine AIPO4-Matrix
kann dies prinzipiell auch zutreffen. Es ist aber genauso gut méglich, dass aktive Zent-
ren vorhanden sind, die aber aufgrund der vernachlédssigbaren Oberflache nicht zu
einer messbaren Methanbildung beitragen.

Beim Vergleich der Ergebnisse aus Langzeitmessungen und Messrethen mit Variation
der WHSV lassen sich deutliche Unterschiede zwischen AO50 und AO250 feststellen
(Erlauterungen zu den beiden Messmethoden s. auch Abschnitte 3.3.2 und 5.2). Im
Fall des saureren AOS50 laufen die Selektivititen als Funktion des Umsatzes erst zu
kleinen Umsétzen hin auseinander (Abb. 5.22b). Dies ldsst sich plausibel erklaren. Bei
der Langzeitmessung ist die Deaktivierung (hinsichtlich der Bildung von Kohlenwas-
serstoffen) bei konstantem Umsatz weiter fortgeschritten, sodass die Bildung von
Methan an der Bindermatrix einen grofleren Einfluss besitzt. An AO250 nimmt die
Methanbildung sofort nach dem Starten der Langzeitmessung sehr schnell zu, obwohl
die Aktivitdt im Prinzip noch gar nicht abgenommen hat. Dies deutet darauf hin, dass
die Methanbildung durch einen weiteren Effekt beschleunigt wird. Eine Erklarung
konnte sein, dass die Bildung von Methan zusitzlich an Koksablagerungen katalysiert
wird. Diese wurde beispielsweise auch von Schulz et al. beobachtet [107]. Dieser
zusitzliche Pfad zu Methan fallt be1 AO250 stirker ins Gewicht, da hier die Ge-
schwindigkeit der Reaktion zu Kohlenwasserstoffen geringer ist als bei AOS50.
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Abb. 5.20: Methanselektivitit als Funktion des Umsatzes Xy.ompmue an ZEO250-Kontakten
mit AIPO, (AP), SiO; (SO) und y-Al;03 (AO) als Binder bei 425°C und 500°C;
WHSV-Bereiche s. Abb. 5.13
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Abb. 5.21: Methanselektivitdit als Funktion des Umsatzes Xye.onpme an ZEOS50-Kontakten mit
AIPOy (AP), SiO; (SO) und y-Al,0;3 (AO) als Binder bei 425°C; WHSV-Bereiche
s. Abb. 5.14

Woher stammt das am »-Al,0; gebildete Methan?
In der Literatur sind zum Ursprung (aus Methanol oder DME) des am y-Al,O5 gebil-
deten Methans nur wenige Untersuchungen zu finden. Ebeid et al. untersuchten die
Bildung von DME aus Methanol an y-Al,O; im Temperaturbereich von 100°C bis
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400°C [123]. Aus der erhohten Methanbildung bei der Zudosierung von DME wurde
gefolgert, dass Methan in einer Konsekutivreaktion aus DME gebildet wird. Bei
Holderich et al. wird beildufig erwéhnt, dass y-Al,O; als Binder fiir Zeolithe im MTO-
Prozess ungiinstig sei, da die Bildung von Methan aus Methanol und DME katalysiert
wird [49]. Die erste Vermutung war, dass Methan direkt aus Methanol gebildet wird.
Deshalb wurde die Langzeitmessung mit AO250 bei 425°C (s. Abb. 5.22a) wiederholt,
mit dem Unterschied, dass ein Grofteil des Methanols (ca. 87%) bereits in einem Y-
Al,Os-Vorreaktor bei 275°C umgesetzt wurde. Dies hatte allerdings keinen Einfluss
auf die Methanbildung. Der Verlauf der Selektivitit als Funktion des Umsatzes dnderte
sich nicht im Vergleich zu der Messung mit Methanol als alleinigem Edukt. Einen
Hinweis, dass Methanol an der Methanbildung beteiligt ist, konnte durch die Reaktion
von Methanol an purem 7y-AlL,O; bei 425°C gewonnen werden. Die einzigen
Reaktionsprodukte sind DME, Methan und Koks. Abb. 5.23 zeigt das Verhéltnis von
DME und Methanol (Xpme/Xmeon)aws 1N Abhdngigkeit vom Umsatz zu Methan.
Ebenfalls dargestellt ist die Gleichgewichtslinie. Am Reaktorausgang ist mehr DME
vorhanden als es dem Gleichgewicht entspricht, d.h. Methanol muss noch in einer
anderen Reaktion verbraucht werden und zwar mit hoherer Geschwindigkeit als DME
und Wasser wieder zuriick zu Methanol reagieren. Nur so ist der hohere DME-Anteil
im Vergleich zum Gleichgewicht zu erkldren. Letztendlich konnte die Frage nach dem
Ursprung des Methans nicht abschlieBend geklért werden.
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Abb. 5.22: Vergleich der Methanselektivitit als Funktion des Umsatzes Xy.on/pme aus Lang-
zeitmessungen (konstante WHSV) und Messungen mit Variation der WHSV bei
425°C; a) AO250 mit 2 ™' bzw. 6,5-32,9 h”'; b) AO50 mit 8,1 b bzw. 8,2-49,6 h”’
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Abb. 5.23: Stoffmengenverhdltnisse DME zu Methanol am Reaktoraustritt als Funktion des
Umsatzes Xyeompue an puren y-Al,Oz-Extrudaten (8 g) bei 425°C mit Methanol
als alleinigem Edukt; einzige Reaktionsprodukte: DME, Methan und Koks; dicke
Linie entspricht dem Gleichgewicht

5.7 Einfluss der Wasserzugabe

Aktivitat und Olefinselektivitat

In Abb. 5.24 ist zu erkennen, dass die Aktivitdt durch die Zudosierung von Wasser
abnimmt. Eine mogliche Ursache ist die Verringerung der Reaktionsgeschwindigkeit
durch die Verdiinnung des Methanols. Zudem konnte auch die konkurrierende
Adsorption von Wasser und aromatischen Reaktionszentren an den sauren Zentren
eine Rolle spielen.

Die Wasserzugabe hat bei 320°C keinen grofen Einfluss auf die Olefinselektivitidten
(Abb. 5.25). Zudem scheint nur ein indirekter Einfluss zu bestehen. Die geringen
Abweichungen lassen sich mit den unterschiedlichen DME/Methanol-Verhéltnissen
(Abb. 5.27a) erkldren. Deren Einfluss auf die Olefinselektivititen wurde bereits
mehrfach diskutiert (z.B. Abschnitte 5.3 und 5.4) und hiangt mit der hoheren Aktivitit
von DME bei der Methylierung von Olefinen zusammen. Bei hohen Umsitzen kann
durch die Wasserzugabe eine leicht hohere, bei kleinen Umsétzen eine etwas geringere
Selektivitdt beobachtet werden; die Trendlinien der Selektivititen schneiden sich bei
einem Umsatz von 50% (Abb. 5.25), was gerade dem Umsatz entspricht, bei dem auch
ein identisches DME/MeOH-Verhiltnis vorliegt (Abb. 5.27a). Bei 425°C trifft dieser
Zusammenhang nicht mehr zu (Abb. 5.26 und Abb. 5.27b). Fiir die héhere Propen-,
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dafiir aber geringere Ethenselektivitit bei der Messung mit Wasserzugabe konnte
keine Erklarung gefunden werden.
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Abb. 5.24: Einfluss der Zudosierung von Wasser (Stoffmengenverhdltnis Wasser zu Methanol
1:1 bzw. 2:1) auf die Aktivitdit von Kontakt AO250 bei 425°C
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Abb. 5.25: Einfluss der Zugabe von Wasser (Mwusser'fmeon = 1) auf die Selektivitit zu a)
Ethen und b) Propen als Funktion des Umsatzes Xye.onpue an Kontakt AP50 bei
320°C; mit Wasser: S-X-Wertepaare aus Langzeitmessung mit WHSV = 3,5 h'l,
ohne Wasser: S-X-Wertepaare aus Messreihe mit Variation der WHSV (4,1-21,2
h)
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Abb. 5.26: Einfluss der Zugabe von Wasser (MwyusserMmeon = 2) auf die Selektivitit zu a)
Ethen und b) Propen als Funktion des Umsatzes Xyompue an Kontakt AP50 bei
425°C; S-X-Wertepaare aus Langzeitmessungen mit WHSV = 8 n!
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Abb. 5.27: Einfluss der Zugabe von Wasser auf das DME/MeOH-Verhdltnis am Reaktoraus-
tritt in Abhdngigkeit vom Umsatz Xyeonpue an Kontakt AP50 bei a) 320°C und b)
425°C; WHSV bzw. WHSV-Bereiche der Messungen s. Abb. 5.25 und Abb. 5.26
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Methanselektivitat an »-Al,0s-gebundenen Kontakten

An einer sauren y-Al,O3;-Matrix wird bei hohen Temperaturen die Methanbildung aus
Methanol und/oder DME beschleunigt (Abschnitt 5.6.5). Durch die Zudosierung von
zusitzlichem Wasser wird diese unerwiinschte Reaktion vermindert (Abb. 5.28). Ver-
mutlich fiihrt die erhohte Wasserkonzentration zu einem gréferen Anteil an sauren
Zentren (des y-Al,O;), an denen Wasser adsorbiert ist. Somit stehen weniger Zentren
fiir die Adsorption und Umsetzung von Methanol/DME zur Verfiigung. Die Erhohung
des Stoffmengenverhéltnisses Wasser/Methanol von 1:1 auf 2:1 bewirkt keinen be-

deutenden zusatzlichen Effekt.
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Abb. 5.28: Einfluss der Zudosierung von Wasser auf die Selektivitit zu Methan als Funktion
des Umsatzes Xyeompme an y-Al,Osz-gebundenen Kontakten bei 425°C; a) Mes-
sungen mit Variation der WHSV (s. Abb. 5.24) an AO250 bei unterschiedlichen
Stoffmengenverhdltnissen von Wasser zu Methanol; rechts: Langzeitmessungen

an AO50 mit WHSV = 8,1 h’’






ERGEBNISSE & DISKUSSION lil

Reaktionstechnische Messungen —
Deaktivierung

6.1 Uberblick & Hintergrund

Neben der Ausbeute der Wertprodukte ist die Standzeit eines Katalysators ein glei-
chermaBen wichtiger Faktor fiir die Wirtschaftlichkeit eines Festbettprozesses. Was
die Ausbeute betrifft sind prinzipiell zwei Prozessvarianten fiir einen Festbett-MTO-
Prozess denkbar. Bei hohen Temperaturen (> 400°C) sind die Olefinselektivititen
relativ unabhiangig vom Umsatz, bzw. steigen mit zunehmendem Umsatz sogar leicht
an (Abschnitt 5.2). In diesem Temperaturbereich ist daher ein Betrieb bei voll-
stindigem Umsatz pro Reaktordurchlauf sinnvoll wie es beispielsweise beim MTP-
Prozess von Lurgi der Fall ist (Abschnitt 2.6.3). Mit Riickfiihrung hoéherer Olefine
werden Propenausbeuten zwischen 65% und 70% bezogen auf die Gesamtanlage
erreicht. Ein alternativer Prozess kann aus den in Kapitel 5 erzielten Ergebnissen
abgeleitet werden. Mit dem relativ sauren Zeolith ZEO50 und AIPO, bzw. SiO, als
Binder wurden bei 320°C Olefinselektivititen bis zu 65% bei ca. 30-40% Umsatz
erzielt, wobei Ethen und Propen ungefihr zu gleichen Anteilen gebildet werden
(Abschnitt 5.6.3). Bei Riickfiihrung von nicht umgesetztem Methanol und DME lie3e
sich somit ebenfalls eine Olefinausbeute von 65% bezogen auf die Gesamtanlage
realisieren.
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In diesem Kapitel werden Einfliisse auf die Deaktivierung diskutiert, wobei die
Diskussion immer auch im Hinblick auf die beiden potentiellen Prozessvarianten
erfolgt. Aus diesem Grund starten die Messungen bei 320°C in der Regel nicht bei
vollstindigem Umsatz. Mit den Messungen wurden verschiedene Ansatzpunkte
verfolgt, von denen ein positiver Einfluss auf die Langzeitstabilitdt erwartet wurde:

— Von der Prozessvariante bei tiefer Temperatur (hier: 320°C) wurden lidngere
Standzeiten erwartet. Hier stammen die Olefine zu einem grofen Teil aus der
Primérbildung, bei hohen Temperaturen hingegen vermehrt aus Crack-
reaktionen, die bekanntlich (z.B. katalytischen Cracken) mit einer ausgepriagten
Koksbildung einhergehen. Hinzu kommt, dass bei einem Prozess bei nicht
vollstindigem Umsatz und hohen Olefinselektivititen pro Reaktordurchgang
(,,once-through*) weniger hohere Kohlenwasserstoffe (langerkettige Olefine,
Aromaten) gebildet werden, die als Vorldufer von Koks im Verdacht stehen.
Fir den Einfluss der Temperatur gibt es keinen eigenen Abschnitt — die
Diskussion erfolgt jeweils in Kombination mit den anderen Einflussfaktoren.

— Durch groBere Poren in der Bindermatrix sollte ein beschleunigter Abtransport
von Koksvorldufern und somit eine bessere Langzeitstabilitét erzielt werden.

— Es sollte untersucht werden, ob durch eine reduzierte Dichte an sauren Zentren
die Langzeitstabilitdt verbessert werden kann.

— Es sollte untersucht werden, welche Auswirkungen die Zugabe von Wasser-
dampf auf die Deaktivierung besitzt.

Wie sich zeigen wird, stellten sich nicht bei allen Ansatzpunkten die erwarteten
Ergebnisse ein. Im Laufe der Messungen konnten jedoch auch Effekte beobachtet
werden, die so nicht erwartet wurden. Es zeigte sich beispielsweise, dass ein positiver
Einfluss auf die Langzeitstabilitdt besteht, wenn Methanol bereits in einem Vorreaktor
zu DME und Wasser umgesetzt wird. Aullerdem wurde festgestellt, dass bei hohen
Temperaturen der Aktivitdtsverlust y-Al,O3;-gebundener Kontakte nicht nur auf die
Deaktivierung der Zeolithe, sondern zusétzlich auf eine Verkokung der Bindermatrix
zuriickzufiihren ist.

Es sei nochmals betont, dass unter dem Uberbegriff Koks alle Substanzen verstanden
werden, die zur Deaktivierung des Katalysators beitragen (s. Abschnitt 2.6.6). Das Ziel
war es, langzeitstabile Katalysatoren fiir die Bedingungen der potenziellen Prozess-
varianten (s. oben) herzustellen. Dabei spielt es nur eine untergeordnete Rolle, ob die
Deaktivierung durch tatsichliche Ablagerungen oder durch Molekiile, die die
Diffusion in den Zeolithporen behindern, hervorgerufen wird.
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6.2 Allgemeine Beobachtungen

6.2.1 Einfluss der Raumgeschwindigkeit

In diesem Abschnitt wird der Einfluss der Raumgeschwindigkeit und somit der
Verweilzeit auf die Deaktivierung diskutiert. Dazu wurden Deaktivierungsversuche
bei unterschiedlicher WHSV durchgefiihrt (ca. 2 bzw. 8 h™"). Die Variation der WHSV
erfolgte liber die Katalysatormasse (1 bzw. 4 g) bei konstantem Methanolein-
gangsstrom.

Es bestand zunichst die Vermutung, dass bei Messungen mit hoherer Verweilzeit
(geringerer WHSV) weniger Methanol pro Masse Katalysator bis zur vollstindigen
Deaktivierung umgesetzt werden kann. Aufgrund des weiter fortgeschrittenen
Reaktionsverlaufs wurde mit einer beschleunigten Verkokung gerechnet, da Koks nach
verbreiteter Vorstellung ein Endprodukt der Reaktionskette darstellt. Die Messungen
zeigen allerdings, dass die WHSV sowohl bei 320°C als auch bei 425°C keinen
Einfluss auf die bis zur vollstindigen Deaktivierung umsetzbare Methanolmenge hat
(Abb. 6.1). Bei ansonsten konstanten Reaktionsbedingungen kann demnach mit einer
bestimmten Katalysatormenge immer die gleiche Menge an Methanol umgesetzt
werden, unabhingig davon, an welchem Punkt des Reaktionsverlaufs die Messung
begonnen wird. Es wird somit auch deutlich, dass die Angabe einer Standzeit, ohne die
Angabe der dazugehorigen WHSV, kein geeignetes Mal3 zur Charakterisierung der
Langzeitstabilitét ist. Da die umsetzbare Methanolmenge unabhingig von der WHSV
ist, fuhrt deren Verringerung zwangslaufig zu einer lingeren Standzeit (Abb. 6.2) —
allerdings auch zu einer geringeren Raum-Zeit-Ausbeute.
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Abb. 6.1: Einfluss der Raumgeschwindigkeit (WHSV) auf die umgesetzte Methanolmenge
(kgveor/kSzeotim) als Funktion des Umsatzes Xyeonpme an Kontakt AP50 bei
320°C (links) und 425°C (rechts);, Variation der WHSV iiber die Katalysator-
masse (1 bzw. 4 g)
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Abb. 6.2: Einfluss der Raumgeschwindigkeit (WHSV) auf die Langzeitstabilitit von Kontakt
AP50 bei 320°C (links) und 425°C (rechts, Skala y-Achse wie Diagramm links),
Variation der WHSV iiber die Katalysatormasse (1 bzw. 4 g)

6.2.2 Ablauf der Verkokung

In Abschnitt 2.6.6 wurde dargelegt, dass in der Literatur kein einheitliches Bild tiber
den genauen Ablauf der Verkokung von ZSM-5 in der MTO-Reaktion besteht. Unter-
schiedliche Auffassungen gibt es insbesondere bei der Frage, wo die Koksbildung
stattfindet und welche Substanzen daran beteiligt sind. Das vorrangige Ziel dieser
Arbeit war es nicht, diese Fragen zu kldren — dennoch konnen aus den Ergebnissen
einige einfache Schlussfolgerungen beziiglich dem Ablauf der Verkokung abgeleitet
werden.

In Abb. 6.3 ist der Umsatz-Standzeit-Verlauf von SO50 (teilweise ionengetauscht)
dargestellt. Begonnen wurde die Messung bei 320°C und einem Startumsatz von 56%.
Nachdem der Umsatz nach 100 Stunden auf ca. 10% gefallen war, wurde die
Temperatur auf 350°C erhoht, wodurch ein Umsatzsprung auf 75% zu verzeichnen
war. Die Reaktion wurde fiir ca. 70 Stunden fortgesetzt, in denen der Umsatz
wiederum bis auf ca. 20% abfiel. Eine erneute Erhohung der Temperatur auf 375°C
filhrte zu einem Umatzsprung auf 55%. Ab diesem Zeitpunkt schritt die Deaktivierung
allerdings sehr schnell voran. Nach weiteren 20 Stunden war der Kontakt praktisch
vollstandig deaktiviert und auch eine Erh6hung der Temperatur auf 400°C konnte den
Katalysator nicht ,,reaktivieren*. Der maximale Umsatzunterschied zwischen 320°C
und 350°C beim Vergleich von Messreihen mit Variation der WHSV betrégt ca. 30%.
Das bedeutet, dass der Umsatzsprung um 65% durch die Temperaturerhohung bei der
Langzeitmessung nicht allein auf die ,,normale* Zunahme der Reaktionsgeschwindig-
keit nach Arhenius zuriickgefiihrt werden kann. Die Beobachtung steht im Einklang
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mit den Schlussfolgerungen von Langner bzw. Schulz et al. (Abschnitt 2.6.6). Beide
konnten zeigen, dass bei niedrigen Reaktionstemperaturen, neben tatsdchlichen
Koksablagerungen, auch wenig diffusionsfdhige Molekiile zur Deaktivierung des
Katalysators beitragen. Die Ursache hierfiir ist die Behinderung der Diffusion in den
Zeolithporen durch Akkumulation dieser Molekiile. Bei sehr tiefen Temperaturen ist
dies nach Schulz und Wei sogar die alleinige Ursache fiir die Deaktivierung [99]. Sie
konnten zeigen, dass im Bereich zwischen 260°C und 290°C eine vollstindige
Regeneration durch einfaches Aufheizen in einem Inertgasstrom moglich ist, d.h. die
Deaktivierung kann hier nicht von tatsdchlichen Koksablagerungen verursacht worden
sein. Die Erklarung war, dass durch das Autheizen die Diffusion bzw. Crackreaktionen
beschleunigt werden und somit das Porensystem von blockierenden Molekiilen befreit
wird. Diese Effekte sind vermutlich auch an dem hier beobachteten Umsatzsprung bei
der Temperaturerh6hung auf 350°C beteiligt. Die Deaktivierung bei 375°C war
hingegen endgiiltig. Eine weitere Temperaturerh6hung hatte keinen Effekt mehr, d.h.
die Ursache fiir die Deaktivierung waren dann wahrscheinlich tatsidchliche Koksab-
lagerungen, die die Poreneingiinge und/oder die Poren selbst blockierten bzw. direkt
die sauren Zentren bedeckten. In diesem Zustand ist eine Regeneration mit Sauerstoff
bzw. Luft notwendig, bei der die Koksablagerungen oxidativ entfernt werden.

Zur Deaktivierung bei 320°C sei angemerkt, dass hier bereits kohlenstoffreiche
Ablagerungen an der Deaktivierung beteiligt sind. Dies zeigt auch die Schwarz- bzw.
Graufarbung der Kontakte. Es ist also nicht moglich, die Kontakte durch einfaches
Autheizen komplett zu regenerieren, wie dies von Schulz und Wei fiir noch tiefere
Temperaturen (260-290°C) beobachtetet wurde.

0,8 1 350°C
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Abb. 6.3: Deaktivierung von SO50 (unvollstindiger lonenaustausch, TPD-Spektrum s. Abb.
6.4); zweimalige Temperaturerhohung wihrend der Messung; WHSV = 3,2 h”!
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6.3 Einfluss der Dichte an sauren Zentren bei
verschiedenen Temperaturen

Von einer Reduzierung der Dichte an sauren Zentren wurden langere Standzeiten er-
wartet. Die Vorstellung war, dass durch die ,,Verdiinnung* der sauren Zentren weniger
Koksvorldufer und letztendlich weniger Koks pro Volumen Katalysator gebildet wer-
den. Die Dichte der sauren Zentren kann, wie in Abschnitt 5.5 dargestellt, auf
verschiedene Arten reduziert werden. Der Einfluss der Dichte an sauren Zentren wird
hier anhand von Zeolithen mit unterschiedlichem Aluminiumgehalt (ZEO50 -
ZEO0250; Si/Al = 50 bzw. 250) sowie Zeolith ZEO50 mit unterschiedlichem Aus-
tauschgrad (TPD-Spektren: Abb. 6.4) diskutiert.

SO50 mit
vollstandigem IT

/

NH3 desorbiert (a.u.)

S0O50 mit un-
vollstindigem IT

50 150 250 350 450 550

Temperatur in °C

Abb. 6.4: NH;-TPD-Messungen an vollstindig bzw. teilweise ionengetauschtem SO50

Bei 320°C fiihren beide Varianten zum selben Ergebnis. Zunédchst féllt der Umsatz der
Kontakte mit geringerer Aziditdt schneller; mit zunehmender Standzeit laufen die
Kurven jeweils wieder zusammen (Abb. 6.5). Eine geringere Dichte an sauren Zentren
bringt somit bei 320°C keine Verbesserung des Deaktivierungsverhaltens mit sich. Im
Gegenteil, aufgrund der geringeren Aktivitit war jeweils eine hohere Katalysatorein-
waage notwendig, um die Messungen mit dhnlichem Startumsatz zu beginnen. Des-
halb ist die auf die Zeolithmasse bezogene, maximal umsetzbare Methanolmenge bei
den weniger sauren Kontakten viel geringer (Abb. 6.6). Die Extrapolation der Kurven
in Abb. 6.6 auf Umsatz 0 (vollstindige Deaktivierung) ergibt, dass AO50 ca. fiinf mal
mehr Methanol als AO250 umsetzten kann, was gerade dem urspriinglichen Verhéltnis
(ohne Aluminierung) an Aluminium, d.h. sauren Zentren, der beiden Zeolithe
entspricht. Entsprechendes kann fiir SO50 beobachtet werden. Der vollstindig
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ionengetauschte Kontakt schafft ungefdhr die zweieinhalbfache Methanolmenge des
nur teilweise ionengetauschten. Dies entspricht gerade dem Verhéltnis der Katalysator-
massen, die fiir den (ungefdhr) gleichen Startumsatz notwendig waren. Beide
Ergebnisse zusammengenommen sind ein deutlicher Hinweis, dass bei 320°C die
Dichte an sauren Zentren keinen Einfluss auf die von einem sauren Zentrum maximal
umsetzbare Methanolmenge hat.

Bei 425°C und 500°C wurden nur vollstindig ionengetauschte Kontakte mit
unterschiedlichem Si/Al-Verhiltnis getestet. Hier bringt eine Reduzierung der Dichte
an sauren Zentren deutliche Vorteile fiir die Standzeit (Abb. 6.7) bzw. fiir die
umsetzbare Methanolmenge (Tab. 6.1). Die Unterschiede zwischen 320°C und
425°C/500°C sind ein weiterer Beleg, dass sich mit zunehmender Temperatur die
Hauptursache fiir die Deaktivierung é&ndert — von einer ,,Verstopfung® der
Zeolithporen mit sperrigen Kohlenwasserstoffimolekiilen bei tiefen Temperaturen, hin
zu einer Ablagerung kohlenstoffreicher Substanzen auf bzw. im Katalysator bei hohe-
ren Temperaturen (s. auch Abschnitt 6.2.2). Die Akkumulation von Kohlenwasser-
stoffen bei tiefen Temperaturen ist offenbar unabhingig von der Dichte der sauren
Zentren, wiahrend die Ablagerung kohlenstoffreicher Substanzen bei hdheren
Temperaturen sehr wohl davon beeinflusst wird.

Umsatz Xweon/ipme
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Abb. 6.5: Einfluss der Dichte an sauren Zentren auf die Langzeitstabilitdt bei 320°C; links:
Vergleich von y-Al,03-gebundenem ZEOS50 und ZEO250 (Si/Al = 50 bzw. 250,
WHSV = 8,1 bzw. 1,7 h™); rechts (Skala y-Achse wie links): Vergleich von
vollstindig bzw. unvollstindig ionengetauschtem SO50 (TPD-Spektren s. Abb.
6.4, WHSV = 8,1 bzw. 3,2 ")
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Abb. 6.6: Einfluss der Dichte an sauren Zentren auf die umgesetzte Methanolmenge
(kgumeor/kgzeoiim) als Funktion des Umsatzes Xyreompme bei 320°C; links: Vergleich
von y-Al;03-gebundenem ZEOS50 und ZEO250 (Si/Al = 50 bzw. 250, WHSV = 8,1
bzw. 1,7 h); rechts: Vergleich von vollstindig bzw. unvollstindig ionenge-
tauschtem SO50 (TPD-Spektren s. Abb. 6.4, WHSV = 8,1 bzw. 3,2 h™")

Aus den hier vorgestellten Ergebnissen lassen sich bereits erste Schlussfolgerungen
beziiglich des allgemeinen Temperatureinflusses ziehen. Zunéchst ist auffillig, dass
die Standzeiten bei 500°C deutlich geringer als bei 425°C sind (Abb. 6.7). Dies liegt in
diesem Fall nicht an den unterschiedlichen Bindern, da AIPO,4- und Si0,-gebundenen
Kontakte des gleichen Zeoliths stets ein identisches bzw. sehr dhnliches Deaktivie-
rungsverhalten bei einer bestimmten Temperatur aufweisen (s. auch Abschnitt 6.5).
Die rasche Deaktivierung bei 500°C ist vermutlich auf eine beschleunigte Verkokung
im Sinne von tatsdchlichen Koksablagerungen zuriickzufiihren. Aufgrund dieser
Ergebnisse wurden auch keine weiteren Messungen bei 500°C durchgefiihrt.

Bei 320°C wurde im Vergleich zu Temperaturen iiber 400°C mit einer verminderten
Koksbildung und somit einer deutlich langsameren Deaktivierung gerechnet (Ab-
schnitt 6.1). Die verminderte Koksbildung mag auch zutreffen, wenn unter Koks
kohlenstoffreiche Ablagerungen verstanden werden. Allerdings ist, wie bereits disku-
tiert, das eher méBige Deaktivierungsverhalten wahrscheinlich auf eine Verstopfung
der Zeolithporen durch wenig diffusionsfahige Molekiile zuriickzufiihren. Auch bei
den Messungen in den folgenden Abschnitten wird keine Verbesserung mehr zu beo-
bachten sein. Bei 320°C konnte kein konstanter Umsatz iiber einen ldngeren Zeitraum
gehalten werden, wie es fiir einen industriellen Festbettprozess wiinschenswert wire.
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Umsatz XweoH/pme
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Abb. 6.7: Einfluss der Dichte an sauren Zentren (Si/Al = 50 bzw. 250) auf die Deaktivie-
rung bei 425°C (links) und 500°C (rechts); 425°C: AP50 und AP250 bei WHSV =
215 500°C: SO50 und SO250 bei WHSV = 2,4 h'!

Tab. 6.1: Bis zur vollstindigen Deaktivierung kumulativ umsetzbare Methanolmengen
(kgumeor/kgzeotiin) von AP250 und AP50 bei 425°C sowie SO250 und SO50 bei
500°C; Bestimmung durch Extrapolation auf Umsatz 0 (Vorgehensweise analog
zu Abb. 6.6); Deaktivierungsverldufe s. Abb. 6.7

AP250 AP50 S0250 S0O50
Tin°C 425 425 500 500
mMeOH,umg.ImZeoIith 680 1 75 95 55

6.4 Einfluss der Dosierung von zusatzlichem Wasser

Beim MTP-Prozess von Lurgi werden dem Methanol 0,5-1,0 kg Wasser pro kg
Methanol zugegeben. Aus der Literatur geht allerdings nicht hervor, welchem Zweck
die Wasserzugabe dient. In Kapitel 5 konnte gezeigt werden, dass dadurch die uner-
wiinschte Bildung von Methan an der y-Al,O3-Bindermatrix, die bei hohen Temperatu-
ren (> 400°C) einsetzt, vermindert werden kann; die Olefinselektivititen werden hin-
gegen nicht bzw. nur unwesentlich beeinflusst (Abschnitt 5.7). In diesem Abschnitt
wird der Einfluss der Wasserzugabe auf die Langzeitstabilitit diskutiert. Dazu wurden
Messungen durchgefiihrt, bei denen Wasser mit einer Pumpe in die Anlage gefordert,
verdampft und mit dem bereits methanolbeladenen Stickstoffstrom mittransportiert
wurde (s. auch Abschnitt 3.3.1). Bei den Untersuchungen wurden der AIPO4- und der
v-ALOs-gebundene ZEO50-Kontakt bei hoher Katalysatorbelastung (WHSV ca. 8 h™)
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getestet. Die Standzeiten sind daher insgesamt sehr kurz. Die beschleunigte Deakti-
vierung war beabsichtigt, da lediglich der Einfluss des Wassers untersucht werden
sollte.

Die Dosierung von zusitzlichem Wasser hat einen positiven Einfluss auf die Langzeit-
stabilitdit von AP50 bei 425°C (Abb. 6.8); die Standzeit und damit die maximal
umsetzbare Methanolmenge konnten erheblich gesteigert werden. Letztere nahm von
170 auf 300 kgyeon/kgzeolitn ZU, was einer Steigerung um 76% entspricht. Durch einen
Kontrollversuch mit einem entsprechenden Stoffmengenstrom an zusétzlichem Stick-
stoff wurde sichergestellt, dass der Effekt tatsdchlich auf den stoffspezifischen Eigen-
schaften des Wassers und nicht etwa auf einem Verdiinnungseffekt des Methanols be-
ruht (Abb. 6.8). Ein Versuch mit der doppelten Wassermenge fiihrte allerdings zu
keiner weiteren Verbesserung der Standzeit (Abb. 6.8). An dieser Stelle sei auch noch-
mals daran erinnert, dass in der MTO-Reaktion bereits grole Mengen an Wasser ent-
stehen. Pro Mol umgesetztem Methanol entsteht ein Mol Wasser bzw. etwas mehr als
die Halfte der Masse des Produktstromes entspricht Wasser. Daher dréngt sich die
Frage auf, weshalb die Zugabe von Wasser iiberhaupt einen Effekt bewirkt. Dies héngt
wahrscheinlich damit zusammen, dass von dem durch die Reaktion gebildeten Wasser
in einem PFR nur die Katalysatorschichten in der Ndhe des Reaktoraustritts profitie-
ren, wihrend an ,,vorderster Front* pures Methanol am Zeolith ankommt. Dafiir spre-
chen auch die Ergebnisse mit y-Al,O3 als Binder (AOS50). Hier kann durch die
Wasserzugabe nur ein vernachléssigbarer Effekt erzielt werden (Abb. 6.9). Mdglicher-
weise reicht die DME/Wasser-Bildung an der sauren Bindermatrix bereit aus, um bei
der Messung mit purem Methanol den positiven Effekt auch fiir die Katalysator-
schichten nahe am Reaktoreintritt zu erzielen.

Der Einfluss des Wassers wurde auch bei 320°C, ebenfalls mit Kontakt AP50, unter-
sucht (ohne Abbildung). Die maximal umsetzbare Methanolmenge konnte hier von
330 auf 480 kgyeon/kgzeonin gesteigert werden, was einer Steigerung von rund 45%
entspricht — prozentual also ein geringerer Effekt als bei 425°C. Offensichtlich hat die
Wasserzugabe einen groBeren Effekt auf die Bildung tatsidchlicher Koksablagerungen
und keinen bzw. einen geringeren auf das Verstopfen der Zeolithporen mit wenig
diffusionsfahigen Molekiilen, das insbesondere bei tiefen Temperaturen an der Deakti-
vierung beteiligt ist (s. auch Abschnitt 6.2.2).
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Abb. 6.8: Einfluss der Dosierung von zusdtzlichem Wasser (Stoffmengenverhdltnis
Wasser/Methanol = 1 bzw. 2) auf die Langzeitstabilitit von AP50 bei 425°C
(WHSV = 8 h''); Kontrollversuch mit zusdtzlichem Stickstoff (Stoffmengen-

verhdltnis N>/Methanol = 1)
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Abb. 6.9: Einfluss der Dosierung von zusdtzlichem Wasser (Stoffmengenverhdltnis
Wasser/Methanol = 1) auf die Langzeitstabilitit von AO50 bei 425°C (WHSV = §

h)
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6.5 Einfluss des Binders

6.5.1 Vergleich von AIPO,- und SiO,-gebundenen Kontakten —
Einfluss der PorengroRe

Eine Motivation fiir den Einsatz der verschiedenen Binder war die Moglichkeit, Kata-
lysatoren mit sehr unterschiedlichen PorengroBen herzustellen (Abschnitt 4.2) und
damit die Stofftransporteigenschaften zu variieren. Die Idee war die Beeinflussung der
stationdren Konzentration an Koksvorlaufern im Katalysator durch einen optimierten
Stofftransport mit dem Ziel, eine verbesserte Langzeitstabilitit zu erreichen. Aromaten
gelten beispielsweise als Koksvorldufer, deren Wachstum zu polyaromatischen Ver-
bindungen zu Koksablagerungen fiihrt. Der Ursprung der Idee hingt mit den Ergebnis-
sen der Variation der charakteristischen Linge zusammen (Abschnitt 5.4). Dort hatte
sich gezeigt, dass ein beschleunigter Stofftransport zu einer geringeren Aktivitit des
Katalysators fiihrt. Dies wurde mit einer verringerten stationdren Konzentration an
autokatalytisch wirksamen Aromaten erklart, deren entscheidende Rolle bei der Um-
setzung von Methanol sich aus dem Kohlenwasserstoff-Pool-Mechanismus ergibt (Ab-
schnitt 2.6.5). Die Arbeitshypothese war daher, dass die Porengrof3e (— Abtransport
Aromaten) und die Reaktionstemperatur (— Bildungsgeschwindigkeit Aromaten)
dermallen aufeinander abstimmbar sind, dass eine ausreichend hohe Aktivitit und
gleichzeitig eine optimierte Standzeit erreicht werden konnen.

Um den Einfluss der Poren zu bewerten bietet sich der Vergleich AIPO4- und Si0,-
gebundener Katalysatoren an, da mit diesen Bindern sehr unterschiedliche Poren-
groflen erhalten werden, aber keine Verdnderung der Zeolithaziditit auftritt. An y-
Al O;-gebundenen Kontakten wird hingegen ein géanzlich anderer Deaktivierungsver-
lauf beobachtet. Dies hingt mit den besonderen Eigenschaften der y-Al,O;-Matrix
zusammen, die im folgenden Abschnitt ausfiihrlich diskutiert werden.

Die Kontakte AP50 und SO50 besitzen mittlere Porendurchmesser von 334 bzw. 34
nm — dennoch zeigen beide bei 320°C eine identische (Abb. 6.10) und bei 425°C eine
sehr dhnliche Langzeitstabilitit (Abb. 6.11), wobei SO50 mit den kleineren Poren
sogar etwas langsamer deaktiviert; der Unterschied ist jedoch nicht signifikant. Beim
Vergleich von AP250 und SO250 (mittlerer Porendurchmesser: 333 bzw. 33 nm) bei
500°C war wiederum der AIPO4-gebundene Kontakt etwas langzeitstabiler (ohne Ab-
bildung). Zusammenfassend lédsst sich festhalten, dass kein Zusammenhang zwischen
der Porengrofle und der Langzeitstabilitit festgestellt werden konnte. Offensichtlich
hat ein beschleunigter Stofftransport von Koksvorldaufern in der Bindermatrix keinen
Einfluss auf die Deaktivierung.
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Abb. 6.10: Deaktivierung von y-Al,Os-, SiO,- und AIPOsgebundenen ZEOS50-Extrudaten bei
320°C (WHSV =8 ™', mgar =1 g)

Umsatz XwveoH/pme

0 30 60 90 120 150
Standzeit in h

Abb. 6.11: Deaktivierung von y-Al,0s-, SiO,- und AIPOgebundenen ZEOS50-Extrudaten bei
425°C (WHSV =8 b, mgar =1 g)

6.5.2 Einfluss der y-Al,0;-Matrix

Die Frage, ob y-Al,0;-gebundene Katalysatoren schneller oder langsamer als AIPO,-
bzw. Si0,-gebundene deaktivieren, ldsst sich nicht mit einem einfachen ja oder nein
beantworten. Beides konnte beobachtet werden — zusétzliche Einflussfaktoren sind die
Temperatur und das Si/Al-Verhiltnis der Zeolithe. Die folgende Diskussion wird auf
den Vergleich von y-Al,O3- und AIPO4-gebundenen Katalysatoren reduziert, da es bei
letzteren keinen signifikanten Unterschied zu SiO,-Extrudaten gibt (Abschnitt 6.5.1).
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Zusammenfassend wurden folgende Ergebnisse erhalten: Mit dem saureren ZEOS50 hat
die y-Al,O;-gebundene Variante sowohl bei 320°C als auch bei 425°C deutliche
Vorteile bei der Langzeitstabilitit gegeniiber den Katalysatoren mit AIPO, als Binder
(Abb. 6.10 und Abb. 6.11). Bei den Messungen mit dem weniger sauren ZEO250 bei
425°C konnte hingegen genau das Gegenteil beobachtet werden — mit AIPO, als
Binder ist hier der Katalysator bedeutend langzeitstabiler (Abb. 6.12). Die Ergebnisse
deuten darauf hin, dass eine y-Al,O3;-Matrix die Deaktivierung sowohl positiv als auch
negativ beeinflussen kann, was sich durch zusétzliche Untersuchungen auch bestétigte.
Diese Einflussfaktoren sollen zunédchst vorgestellt und diskutiert werden, bevor dann
mit diesen Erkenntnissen die scheinbar widerspriichlichen Ergebnisse erklart werden.

-_—

Umsatz Xyeon/ome
o o o
~ o o™

| | |

o
N
1

o

80 160 240 320 400
Standzeitin h

(@]

Abb. 6.12: Deaktivierung von p-Al,O3- und AIPOsgebundenen ZEOZ250-Extrudaten bei
425°C (WHSV =21, mgar =4 g)

Positiver Einfluss — Bildung von Dimethylether

Als positiver Einfluss fiir die Langzeitstabilitdt y-Al,Os-gebundener Katalysatoren
konnte der Ablauf der Gleichgewichtsreaktion von Methanol zu DME und Wasser an
der sauren Bindermatrix identifiziert werden. Dazu wurden Messungen durchgefiihrt,
bei denen AIPO,4-gebundene Kontakte, deren Bindermatrix inert beziiglich der DME-
Bildung ist, mit einer Gleichgewichtsmischung aus Methanol, DME und Wasser
belastet wurden. Dies wurde bei den Messungen bei 320°C mit einer Schicht aus puren
v-AlL,Os-Extrudaten vor der eigentlichen Katalysatorschiittung (im selben Reaktor)
realisiert (s. auch Abschnitt 5.3). Bei hoheren Temperaturen (ca. > 380°C) ist die
Vorgehensweise mit der Vorschicht im selben Reaktor nicht mehr praktikabel, da dann
eine erhebliche Methanbildung aus Methanol und/oder DME am y-Al,O5 auftritt. Aus
diesem Grund wurden bei den 425°C-Messungen die beiden Reaktionen rdaumlich
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getrennt; dem MTO-Reaktor wurde ein zweiter Reaktor vorgeschaltet, in dem bei
niedrigerer Temperatur (275°C) die Gleichgewichtsreaktion ablief. Im Vorreaktor
wurde ein Methanolumsatz von 87% erreicht (GGW: 87,7%).

Abb. 6.13 zeigt, dass die Deaktivierung von AP50 bei 320°C durch die y-Al,O3-Vor-
schicht vermindert wird und dann der Deaktivierung von AOS50 sehr dhnlich ist, d.h.
der positive Einfluss von y-Al,O; als Binder kann fiir den AIPO,4-gebundenen Kontakt
durch die verdnderte Eduktzusammensetzung kompensiert werden. Noch deutlicher ist
der Effekt allerdings mit AP250 bei 425°C (Abb. 6.14). Hier konnte durch den Einsatz
des Vorreaktors eine dramatische Standzeitverldngerung erzielt werden, die die Stand-
zeit von AO250 (ob mit oder ohne Vorreaktor) sogar bei Weitem tibertrifft (vgl. Abb.
6.14 und Abb. 6.15). Dies ist damit zu erkldren, dass hier bereits der negative Einfluss
der y-Al,Os-Matrix zum Tragen kommt, der im Folgenden noch diskutiert wird.

Die Ergebnisse zeigen, dass die Deaktivierung der Zeolithe langsamer voranschreitet,
wenn nicht Methanol, sondern ein Gemisch aus Methanol, DME und Wasser an den
Zeolithen ankommt. Die Frage nach der Ursache fiir dieses Phinomen konnte jedoch
nicht gekldrt werden. Eventuell spielt die Zersetzung von Methanol zu Methan und
Koks eine Rolle. Dies wurde beispielsweise von Schulz et al. berichtet [107]. In dieser
Arbeit wurden ungebundene Zeolithe untersucht und festgestellt, dass die Zersetzung
von Methanol an bereits gebildetem Koks beschleunigt wird. Méglicherweise wird das
Ausmal} dieser Reaktion durch die (teilweise) Umsetzung des Methanols zu DME
reduziert.

AP50 mit ’Y'A|203'
Vorschicht

Umsatz XweoH/pME

Standzeitin h

Abb. 6.13: Einfluss einer Vorschicht aus y-Al,Osz-Extrudaten (ohne Zeolith) zur Umsetzung
von Methanol zu DME und Wasser (320°C, Xueomcew = 83,7%) auf die
Deaktivierung von AP50 bei 320°C; zum Vergleich dargestellt: AO50 ohne y-
Al,Os3-Vorschicht, alle Messungen: WHSV = 8 hl mgar=1g
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Abb. 6.14: Einfluss eines Vorreaktors mit y-Al;Os-Extrudaten (ohne Zeolith) zur Umsetzung
von Methanol zu DME und Wasser (275°C, Xueomcew = 87,7%) auf die
Deaktivierung von AP250 bei 425°C (WHSV =2 h™'; myur=4 g)
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Abb. 6.15: Einfluss eines Vorreaktors mit y-Al;Os-Extrudaten (ohne Zeolith) zur Umsetzung
von Methanol zu DME und Wasser (275°C, Xueomcew = 87,7%) auf die
Deaktivierung von AO250 bei 425°C (WHSV =2 W mgar =4 g

Negativer Einfluss — Verkokung der y-Al,Os-Matrix

Bei hohen Temperaturen kommt eine Eigenschaft der y-Al,0O3;-Matrix zum Tragen, die

die Langzeitstabilitidt negativ beeinflusst. Zusitzlich zu der Verkokung der Zeolithe

werden dann auch am y-Al,O; Koksablagerungen gebildet, die mit zunehmender Re-

aktionszeit die Poren der Matrix auffiillen. Der Transport von Methanol zu den Zeo-
lithkristallen wird behindert, was zu einer Abnahme der Aktivitit fiihrt. Fiir die Ver-



6.5 Einfluss des Binders 133

kokung der y-Al,O3;-Matrix gibt es mehrere Anhaltspunkte. Der Vergleich von Hg-Po-
rosimetrie-Messungen von frischem und in der Reaktion bei 425°C eingesetztem
A0250 zeigt das Verschwinden von Poren, hauptsidchlich im Bereich von 10 nm (Abb.
6.16a). Dies sind Poren, die auf die Zwischenrdume der Binderprimirpartikel
zurlickzufiihren sind. Bei 320°C konnte die Verkokung der y-Al,O3-Bindermatrix hin-
gegen nicht beobachtet werden (ohne Abbildung). Bei AIPO,- und auch bei SiO,-ge-
bundenen Kontakten ldsst sich hingegen keine Verdnderung der Porenstruktur fest-
stellen (Abb. 6.16b, c). SO250 zeigt beispielsweise, selbst nach Reaktion bei 500°C
bis zur vollstdndigen Deaktivierung, eine nahezu deckungsgleiche Porenverteilung wie
die des frischen Katalysators (Abb. 6.16¢).

Die Bildung von Koks lésst sich auch an Extrudaten aus reinem y-Al,O; (ohne Zeolith)
beobachten. Bei hoheren Temperaturen (ca. ab 380°C) l4uft hier neben der Gleichge-
wichtsreaktion von Methanol zu DME/Wasser die Bildung von Methan und Koks ab.
Dies ist zudem ein Beleg, dass die Edukte (Methanol und/oder DME) fiir die Verko-
kung der Matrix y-Al,O;-gebundener Zeolithkontakte verantwortlich bzw. zumindest
daran beteiligt sind. Zusédtzlich konnten natiirlich auch Reaktionsprodukte der MTO-
Reaktion wie z.B. Aromaten und Olefine eine Rolle spielen, die bekanntlich als Vor-
laufer von Koks gelten.

Fazit

Mit den beiden diskutierten Einflussfaktoren der y-Al,O3;-Matrix auf die Deaktivierung
lassen sich die eingangs des Abschnittes beschriebenen, scheinbar widerspriichlichen
Beobachtungen mit ZEO50- und ZEO250-Kontakten bei 425°C erkldren. Mit dem
saureren Zeolith war die y-Al,Os-gebundene Variante bedeutend langzeitstabiler als
der entsprechende AIPO4-Kontakt (vgl. AO50 — AP50, Abb. 6.11); mit dem weniger
sauren Zeolith konnte jedoch genau das Gegenteil beobachtet werden (vgl. AO250 —
AP250, Abb. 6.12). Die Erklarung hierfiir ist, dass es einer gewissen Reaktionsdauer
bedarf, bis die Verkokung der Matrix einen Zustand erreicht, der die Aktivitét y-
AlLO;-gebundener Kontakte negativ beeinflusst. Da mit dem saureren Zeolith die
Standzeiten insgesamt sehr kurz sind (Abschnitt 6.3), iiberwiegt der positive Effekt der
v-Al,O5-Matrix; durch die DME-Bildung wird die Deaktivierung des Zeolithen ver-
mindert. Bei den ldngeren Standzeiten der ZEO250-Kontakte kommt der negative Ein-
fluss (Verkokung der Matrix) erst richtig zum Tragen. Demnach ist fiir Zeolithe, mit
denen sich eigentlich gute Langzeitstabilititen bei hoheren Temperaturen (> 400°C)
erzielen lassen, y-Al,O; als Binder keine gute Wahl. Die Verkokung der Matrix ver-
hindert, dass das Potenzial der Zeolithe ausgeschopft wird. AIPO, als Binder ermog-
licht in diesem Fall eine deutlich ldngere Standzeit, die durch die Verwendung eines
DME-Vorreaktors nochmals dramatisch gesteigert werden kann (Abb. 6.14).
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Abb. 6.16: Aus Hg-Porosimetrie-Messungen ermittelte Porengréfienverteilungen und Poro-

sitdten (&) von frischem und im Langzeitversuch eingesetztem a) AO250 bei 425°C
(s. Abb. 6.12), b) AP250 bei 425°C (s. Abb. 6.12) und c) SO250 bei 500°C (s. Abb.

6.7)



ZUSAMMENFASSUNG

In der vorliegenden Arbeit wurden technische Zeolithkatalysatoren (Zeolith ZSM-5)
mittels Extrusion hergestellt und bei der Umsetzung von Methanol zu Olefinen (MTO-
Reaktion) in einem Festbettreaktor im Temperaturbereich zwischen 320°C und 500°C
getestet. Das Ziel war ein Prozess mit hoher Selektivitit zu Ethen und Propen sowie
guter Langzeitstabilitit des Katalysators, der durch Koksbildung deaktiviert wird.
Methanol reagiert in einer Gleichgewichtsreaktion zu Dimethylether (DME) und Was-
ser; sowohl Methanol als auch DME sind Edukte der MTO-Reaktion. Ethen und Pro-
pen gelten als Primérprodukte, die zu hoheren Olefinen, Paraffinen und Aromaten
weiterreagieren. Durch die Spaltung hoherer Kohlenwasserstoffe konnen erneut kurz-
kettige Olefine gebildet werden. Zeolithe sind kristalline, mikropordse Alumosilikate,
deren Aziditdt die Umsetzung des Methanols zu Kohlenwasserstoffen ermdglicht. Die
sauren Zentren sind auf das Aluminium im Zeolithgitter und die Kompensation der
daraus resultierenden negativen Gitterladung mit Protonen zurlickzufiihren. In der
vorliegenden Arbeit wurden Zeolithe mit unterschiedlicher Aziditéit (Si/Al-Verhiltnis:
25 —450) eingesetzt.

Technischen Zeolithkatalysatoren enthalten in der Regel immer einen Binder, der die
erforderliche mechanische Festigkeit der Katalysatorformkdrper gewahrleistet; in in-
dustriellen Festbettreaktoren sind nur Formkorper einsetzbar, da eine Pulverschiittung
einen zu grofBen Druckverlust zur Folge hétte. In dieser Arbeit wurden mit Siliziumdi-
oxid und Pseudobohmit traditionelle Binder fiir Zeolithe eingesetzt, die selbst partikel-
formig sind. Pseudobohmit liegt nach der thermischen Behandlung als y-Al,O5 im fer-
tigen Katalysator vor. Mit Aluminiumphosphat-Hydrat wurde ein neuer Binder fiir die
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Extrusion von Zeolithkatalysatoren verwendet, der bei der Kalzinierung eine makropo-
rose AIPOg4-Sintermatrix mit Tridymitstruktur bildet, in die die Zeolithkristalle ein-
gebettet werden. Ein wichtiger Aspekt dieser Arbeit war der Einfluss der Binder auf
die katalytischen Eigenschaften. Insbesondere sollte das Potenzial des neuen AIPO,-
Binders untersucht werden.

Der Einsatz der verschiedenen Binder erlaubt die Herstellung von Katalysatoren mit
sehr unterschiedlichen Porengroflen der Matrix (Gefiige aus Zeolith und Binder). Je
groBer die Poren sind, desto hoher sind auch die Diffusionsgeschwindigkeiten von
Edukten zu den Zeolithkristallen bzw. von Produkten aus den Extrudaten. Der Einfluss
der PorengroBle auf die katalytische Wirksamkeit wurde anhand des Vergleichs von
AIPOy4- und SiO,-gebundenen Kontakten untersucht. Mit dem in dieser Arbeit ver-
wendeten SiO, stellten sich, unabhingig von der PartikelgroBBe des jeweiligen Zeo-
lithen, mittlere Porendurchmesser von ca. 35 nm ein. Bei AIPO4-gebundenen Kontak-
ten betrdgt der mittlere Porendurchmesser hingegen ca. ein Viertel des Durchmessers
der gebundenen Zeolithkristalle. Die urspriingliche Hypothese, dass durch die groBe-
ren Poren Koksvorldufer (z.B. Aromaten) schneller aus dem Katalysator transportiert
werden und somit die Deaktivierung vermindert wird, konnte nicht bestitigt werden.
Die Deaktivierung AIPO4- und SiO,-gebundener Kontakte war trotz der sehr unter-
schiedlichen Porengréfen der eingesetzten Katalysatoren (ca. 330 bzw. 35 nm) stets
identisch bzw. sehr dhnlich. Allerdings ldsst sich durch den beschleunigten Transport
der Olefine aus den Extrudaten deren weitere Umsetzung vermindern. Mit AIPO, als
Binder konnte in fast allen Fillen eine ca. 2-5% hdohere Summenselektivitit zu Ethen
und Propen beobachtet werden. Die makroporésen AIPO4-Kontakte zeigten zudem
eine hohere Aktivitdt fiir den Fall, dass die Reaktion durch den Stofftransport limitiert
wird.

Bei y-Al,O;-gebundenen Kontakten kommen Effekte ins Spiel, die zum Teil zu grof3en
Abweichungen der katalytischen Eigenschaften im Vergleich zu Katalysatoren mit
AIPO, bzw. Si0O, als Binder fithren. Einer dieser Effekte ist der Einbau von Alumi-
nium aus dem Binder in das Zeolithgitter (Aluminierung) und somit die Bildung zu-
sitzlicher saurer Zentren. Mit AIPO, wurde dieses Phdnomen nicht beobachtet, was
einen groflen Vorteil dieses Binders darstellt. Die Katalysatoroptimierung hinsichtlich
der Zeolithaziditit wird dadurch wesentlich erleichtert bzw. erst ermoglicht. Die Er-
gebnisse der reaktionstechnischen Messungen deuten aulerdem darauf hin, dass durch
die Aluminierung hauptsidchlich die Aziditdt der &uBeren Oberfliche der Zeo-
lithkristalle erhoht wird. Hier fehlen die sterischen Beschrankungen, die im Porensys-
tem der Zeolithe bestehen, d.h. Reaktionen an diesen Zentren laufen weniger form-
selektiv ab. Mit y-Al,O; als Binder wurden, insbesondere bei tiefen Temperaturen
(320°C) und sauren Zeolithen (Si/Al = 30 und 50), um bis zu 20% geringere Selekti-
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vitdten zu Ethen und Propen als an AIPO,4- und SiO,-gebundenen Kontakten beobach-
tet. Bei 425°C konnte der negative Einfluss der Aluminierung nicht mehr beobachtet
werden, was unter anderem zu der Schlussfolgerung fiihrte, dass hier die kurzkettigen
Olefine hauptsédchlich aus Crackreaktionen hoherer Kohlenwasserstoffe stammen.
Crackreaktionen werden offenbar im Gegensatz zu den an der Primérbildung betei-
ligten Reaktionen nicht von der Formselektivitit beeinflusst. Die zunehmende Bedeu-
tung von Crackreaktionen mit steigender Temperatur macht sich unabhéngig von Zeo-
lith und Binder auch in einem hoheren Propen/Ethen-Verhiltnis bemerkbar; Propen ist
das Hauptcrackprodukt an ZSM-5.

Ein weiterer Nachteil einer sauren y-Al,Oz-Bindermatrix ist die Bildung von Methan
aus Methanol bzw. DME bei hoheren Temperaturen. Ein Langzeitversuch mit einem
wenig sauren Zeolith (Si/Al = 250) bei 425°C ergab Selektivititen zu Methan von rund
5% zu Beginn der Messung bei vollstindigem Methanolumsatz — bei einem Umsatz
von 80% war bereits eine Methanselektivitit von ca. 20% zu verzeichnen. Sowohl an
Si0,- als auch an AIPO,4-gebundenen Kontakten kann hingegen selbst bei 500°C keine
Methanbildung am Binder beobachtet werden. Mit einem saureren Zeolithen (Si/Al =
50) war die Methanbildung an der y-Al,O;-Matrix weniger ausgeprigt, da aufgrund
der hoheren Geschwindigkeit der Reaktion von Methanol zu Kohlenwasserstoffen die
Parallelreaktion am Binder zu Methan nicht so stark ins Gewicht fillt. Allerdings
verkokt dieser saure Zeolith bei Temperaturen {iber 400°C sehr viel schneller, wiahrend
offensichtlich gerade wenig saure Zeolithe hier besonders langzeitstabil sind

In Untersuchungen zur Langzeitstabilitdt konnte aulerdem gezeigt werden, dass die
Deaktivierung langsamer voranschreitet, wenn bereits ein Gemisch aus Methanol,
Dimethylether und Wasser am Zeolith ankommt. Diese Reaktion l4uft an y-Al,0O5 ab —
nicht aber an AIPO4 und SiO,. Die DME-Bildung an der Bindermatrix stellt somit
einen Vorteil y-Al,O3-gebundener Kontakte dar. Der positive Effekt ldsst sich aller-
dings durch den Einsatz eines DME-Vorreaktors (mit y-Al,O3-Extrudaten ohne Zeo-
lith) genauso fiir AIPO4-gebundene Zeolithe erzielen. Ein entscheidender Nachteil vy-
Al,O;-gebundener Kontakte ist die bei hohen Temperaturen auftretende Bildung von
Koksablagerungen am Binder (beobachtet bei 425°C, nicht aber bei 320°C), wodurch
die Poren der Matrix fiir den Transport von Methanol zu den Zeolithen blockiert wer-
den. Dies fiihrt zu einer Limitierung der Standzeit, insbesondere fiir wenig saure Zeo-
lithe, mit denen eigentlich weitaus langere Standzeiten erreichbar wéren. Eine AIPOg4-
Matrix verkokt hingegen nicht — die Deaktivierung des Katalysators ist allein der De-
aktivierung der Zeolithe zuzuschreiben. Wird zusétzlich ein DME-Vorreaktor verwen-
det, lassen sich mit AIPO4-gebundenen Katalysatoren dramatische Verldngerungen der
Standzeit erzielen. Die besten Ergebnisse wurden mit einem relativ schwach sauren
Zeolith (Si/Al = 250) erzielt. Bei einer technisch relevanten Katalysatorbelastung
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(WHSV = 2 h'") konnte vollstindiger Umsatz fiir ca. 600 Stunden gehalten werden
(ohne Vorreaktor: ca. 85 Stunden) und selbst nach 1000 Stunden lag der Umsatz noch
bei rund 90%. Zum Vergleich: Mit demselben Zeolith und y-Al,O; als Binder wurde,
unabhingig vom Einsatz des Vorreaktors, bereits nach ca. 12 Stunden der Durchbruch
von Dimethylether beobachtet. Nach 150 Stunden betrug der Umsatz ohne Vorreaktor
nur noch ca. 65% (78% mit Vorreaktor).

Als Fazit ldsst sich festhalten, dass AIPO, als Binder fiir MTO-Katalysatoren eine
Reihe von Vorteilen gegeniiber y-Al,O; besitzt, die groBtenteils auch fiir andere
Reaktionen interessant sein konnen:

— Es kommt nicht zur Aluminierung der Zeolithe, was die Optimierung der Zeo-
lithaziditat erleichtert bzw. erst ermdglicht. Zudem wird die Aziditdt der
dulleren Zeolithoberflache nicht erhoht, was insbesondere fiir Reaktionen von
Vorteil ist, die in hohem MalBle von der Formselektivitit abhdngen.

— Aufgrund der vernachlédssigbaren Oberfliche der AIPO4-Matrix ist nicht mit
unerwiinschten Nebenreaktionen am Binder zu rechnen; in der MTO-Reaktion
wird kein Methan am AIPO, gebildet.

— Durch den beschleunigten Stofftransport von Edukt in der rein makropordsen
Matrix konnen Stofftransporthemmungen vermindert und somit héhere Aktivi-
taten erzielt werden. Analog ldsst sich die Ausbeute von Zwischenprodukten
(Ethen und Propen in der MTO-Reaktion) steigern.

— In der MTO-Reaktion zeigte sich AIPO, als absolut inert gegeniiber der Ver-
kokung der Matrix, die bei y-Al,Os-gebundenen Zeolithen zusitzlich zur
Verkokung der Zeolithe an der Deaktivierung des Katalysators beteiligt ist. Mit
AIPO, als Binder kann das Potenzial der Zeolithe voll ausgeschopft werden.
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SUMMARY

In this study, technical zeolite catalysts (ZSM-5) were prepared by means of extrusion.
The catalysts were tested in the conversion of methanol to olefins (MTO reaction) at
temperatures between 320°C and 500°C using a fixed bed reactor. The objective was a
process with high selectivity to ethen and propen as well as a good long term stability
of the catalyst which suffers from deactivation by the formation of coke. An initial
step of the MTO process is the equilibrium reaction of methanol to dimethylether
(DME) and water. The alcohol and the ether may be both converted to hydrocarbons
over zeolite catalysts. Thereby, ethen and propen are the primary products. Further
reactions of these olefins produce higher olefins, paraffins and aromatic hydrocarbons.
Ethen and propen can also be reformed by cracking reactions of higher hydrocarbons.
Zeolites are crystalline, micro-porous alumosilicates with acidic properties, which
allow the conversion of methanol to hydrocarbons. The acid sites can be ascribed to
the aluminium into the zeolite framework and the compensation of the resulting
negative charge by protons. In this study, zeolites with different acidities were tested
(Si/Al ratio: 25 — 450).

Normally, technical zeolite catalysts always contain a binder which ensures the
required mechanical stability of the catalyst bodies. In industrial fixed bed reactors,
shaped catalyst bodies are required because powders would result in a far too high
pressure drop. With silica and pseudo-boehmite, traditional binders for zeolite
catalysts were used which consist of particles themselves. Pseudo-boehmite is
converted to y-Al,O3 upon thermal treatment. With aluminium phosphate hydrate, a
new type of binder for the extrusion of zeolite catalysts was employed. During
calcination, this material forms a macro-porous AIPO, sintermatrix with the structure
of tridymite, embedding the zeolite particles. One important point of this study was the
influence of the different binders on the catalytic performance and especially the
evaluation of the capability of the new AIPO, binder.

By using these different binders, it was possible to prepare catalysts with different pore
sizes. An increased pore size results in a faster diffusion of methanol to the zeolite
crystals as well as a faster transport of reaction products out of the extrudates. The
influence of the pore size on the catalytic performance was studied by comparing
AIPO4- and SiO,-bound catalysts. With the silica used here, the mean pore size of the
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catalysts was about 35 nm, independent of the particle size of the zeolites. On the
contrary, AIPO4-bound extrudates exhibit a pore size of about one quarter of the size
of the respective zeolite particles. The initial theory was that coke precursors (e.g.
aromatic hydrocarbons) diffuse out of the extrudates faster by applying catalysts with
larger pores. This was supposed to be beneficial for a prolonged catalyst life time.
However, this theory could not be confirmed. The deactivation of AIPO4- and SiO,-
bound catalysts was rather similar in spite of the highly different pore sizes (ca. 330
vs. 35 nm). Nevertheless, the accelerated mass transport in AIPO4-bound catalysts is
beneficial for olefin selectivity. In most cases, the selectivity to ethen plus propen was
2-5% higher than with silica as binder. Additionally, the activity of the macro porous
catalysts was higher in case of the reaction being limited by mass transport.

Employing y-Al,O; as binder implicates some additional effects in comparison to
AIPO, and SiO, which can have a tremendous influence on the catalytic performance.
One of these effects is the insertion of aluminium from the binder material into the
zeolite framework (alumination) which results in the formation of additional acid sites.
Alumination was not observed with AIPO, as binder. This is a great advantage because
catalyst optimization in terms of acidity is facilitated. In addition, the results of the
catalytic measurements indicate that alumination mainly increases the acidity of the
outer surface of the zeolite crystals. Reactions on the outer zeolite surface are less
shape selective than reactions into the zeolite pores. Especially at low temperatures
(320°C) and with rather acidic zeolites, y-Al,O3-bound catalysts showed an up to 20%
lower selectivity to ethen plus propen than the respective AIPO4- and SiO,-bound
ones. At 425°C, the detrimental influence of alumination could not be observed
anymore. This and some other observations led to the conclusion that cracking of
higher hydrocarbons is the main origin of olefins at higher temperatures. Cracking
reactions are obviously not subjected to an influence of shape selectivity as it the case
for the primary reactions participating in the formation of olefins. The increasing
relevance of cracking with rising temperature can also be deduced from a higher
propen to ethen ratio — propene is the main cracking product at ZSM-5.

The formation of methane from methanol and/or DME at higher temperatures is a
further disadvantage of y-Al,O; as binder. In a long term run with a slightly acidic
zeolite (Si/Al = 250), a selectivity to methane of 5% was observed at the beginning of
the measurement at complete conversion of methanol and DME. With increasing time
on stream, the methane formation increased steadily. At 80% conversion, the methane
selectivity already amounted to 20%. In contrast to this, there is no formation of
methane on a SiO,- or AIPO,4-matrix even at 500°C. The formation of methane is less
pronounced with a more acidic zeolite (Si/Al = 50) because the higher reaction rate of
methanol to hydrocarbons decreases the influence of the parallel reaction to methane at
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the binder. But this zeolite with higher acidity suffers a rather fast deactivation at
temperatures above 400°C whereas less acidic zeolites seem to be particularly long
term stable in this temperature range.

Further studies concerning the long term stability revealed that deactivation is less
pronounced if already a mixture of methanol, DME and water enters the zeolites. The
conversion of methanol to DME and water is catalyzed by y-Al,Os, but it is not at
AIPOy and SiO,. Therefore, this is an advantage of y-Al,O; as binder. But the positive
effect could also be achieved for AIPOs-bound catalysts with a DME pre-reactor
containing y-Al,O;-extrudates without zeolite. However, the formation of coke at the
binder at higher temperatures (observed at 425°C but not at 320°C) is a decisive
disadvantage of y-Al,O3-bound catalysts. This results in a blockage of pores which
impedes the transport of methanol to the zeolite crystals. This effect causes a limitation
of catalyst lifetime, especially for slightly acidic zeolites which are particularly long
term stable at higher temperatures. The coke formation at the binder was not observed
with AIPO4-bound bound catalysts. This means that the deactivation of these catalysts
can be ascribed to the deactivation of the zeolites only. By additionally using a DME
pre-reactor, a drastic extension of catalyst lifetime could be achieved. The best results
were obtained with a zeolite exhibiting a Si/Al ratio of 250. Applying a technical
relevant space velocity (WHSV = 2 h™"), complete conversion of methanol and DME
could be observed for ca. 600 hours (without pre-reactor: ca. 85 hours) and even after
1000 hours, the conversion was still about 90%. For comparison, using the same
zeolite with y-Al,O; as binder, the breakthrough of DME was observed after 12 hours
time on stream which was independent of the use of the pre-reactor. After 150 hours,
the conversion without pre-reactor was only 65% (78% with pre-reactor).

To sum up, there are several advantages of using AIPO, instead of y-Al,O; as binder
for MTO catalysts. Most of these advantages may also be beneficial for other
processes utilizing zeolite catalysts:

— There is no alumination of the zeolites. This facilitates the optimization of
zeolite acidity. In addition, there is no increase of the acidity of the outer zeolite
surface. This is predominantly an advantage for reactions which are highly
dependent on shape selectivity.

— Due to the negligible surface area, there should be no unwanted side reactions
at the binder. Concerning the MTO reaction, there is no formation of methane at
the AIPO4

— Due to the accelerated diffusion of feed molecules into the macro porous
matrix, higher activities can be achieved in the case of mass transport limiting
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Summary

the reaction. In the same way, the yield of intermediate products may be
increased.

In the MTO reaction, there 1s no coke formation at the AIPO,-matrix whereas
with y-Al,Oj3 as binder, this effect contributes to the deactivation of the catalyst.
So by applying AIPO, as binder, the potential of the zeolites can be fully

utilised.
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ANHANG

8.1 Diffusion und Reaktion in porosen Katalysatoren
8.1.1 Diffusion

Die Diffusion in pordsen Katalysatoren bzw. allgemein in pordsen Feststoffen wird
mit dem effektiven Diffusionskoeffizient (D) beschrieben (GI. 8.1.1).

mit: ¢ Porositat, [£] = -
T Tortuositat, [ = -

Dp Porendiffusionskoeffizient, [Dp ] = m%/s

In die Berechnung des Porendiffusionskoeffizienten geht der bindre oder molekulare
(Dym) und der Knudsen- (Dg) Diffusionskoeffizient ein (GI. 8.1.2).

-1
1 1
Dp =| —+— 8.1.2
e 5.2

Der Knudsen-Diffusionskoeffizient ldsst sich nach Gl. 8.1.3 berechnen. Hier geht der
mittlere Porendurchmesser des Katalysators ein.

i
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mit: T Temperatur, [T] =K
dp mittlerer Porendurchmesser, [dp] = m
M; Molmasse des diffundierenden Stoffes, [Mj] = g/mol

Eine Moglichkeit zur Berechnung des molekularen Diffusionskoeffizienten ist die
Zahlenwertgleichung nach Fuller (Gl. 8.1.4). In diese Gleichung miissen die Zahlen-
werte in den unten angegebenen Einheiten eingesetzt werden.

TV (1/M, +1/M,)""?

173 173 2
p-(vi'"+vy" ")

D, =1013-107 . in m%/s (8.1.4)

p Druck, [p] = bar
M; Molmasse, [M;] = g/mol
v Diffusionsvolumen, [V] = 10 m*/mol

mit: T Temperatur, [T] =K

8.1.2 Stofftransport & Reaktion

Die Leistung von pordsen Katalysatoren kann durch den Stofftransport limitiert sein.
Fiir gebundene Zeolithkontakte in der MTO-Reaktion bedeutet dies, dass die Diffusion
von Methanol bzw. DME in den Poren der Matrix zu langsam ist, um soviel Edukt
nachzuliefern wie durch die Reaktion umgesetzt werden konnte. Dies flihrt zu einer
Verarmung an Edukt im Inneren des Katalysators, sodass ein Teil der Reaktionsphase
ungenutzt bleibt. Dies bedeutet allerdings nicht, dass hier keine Sekundérreaktionen
der gebildeten Kohlenwasserstoffe ablaufen. Die Betrachtungsweise bezieht sich
lediglich auf die Diffusion und Abreaktion von Methanol bzw. DME.

Die Thiele Zahl (¢) gibt Auskunft dariiber, ob mit Porendiffusionslimitierung zu
rechnen ist. Fiir ¢ > 3 ist dies der Fall, fiir ¢ < 0,3 besteht keine Diffusionshemmung.
Fiir eine Reaktion erster Ordnung ist die Thiel-Zahl wie folgt definiert:

ki

(8.1.5)
Deff

p=L-

mit: L charakteristische Lange (V/A Katalysatorpartikel), [L] = m
k1 intrinsische Geschwindigkeitskonstante 1. Ordnung, [ks] = s™
Do effektiver Diffusionskoeffizient, [Des] = m?/s
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Aus der Thiele-Zahl kann der so genannte Wirkungsgrad oder Porennutzungsgrad n
berechnet werden. Dieser ist 1 fiir den Fall, dass keine Stofftransportlimitierung
vorliegt und das gesamte Katalysatorkorn mit Edukt geséttigt ist (¢ < 0,3); bei ¢ > 3 ist
der Wirkungsgrad 1/¢. Fiir Werte 0,3 < ¢ < 3 kann der Wirkungsgrad mit Gl. 8.1.6
berechnet werden.

_ tanh ¢
¢

n (8.1.6)

Das Problem mit der Thiele-Zahl ist, dass sie mit der intrinsischen Geschwindigkeits-
konstante k berechnet wird, d.h. der Geschwindigkeitskonstante, die nicht von Stoff-
transporthemmungen beeinflusst ist. Diese ist oftmals (wie auch in dieser Arbeit) nicht
zugénglich. In diesem Fall kann liber die Weisz-Zahl abgeschétzt werden, ob der
Stofftransport limitierend wirkt. In dieser Kennzahl sind nur experimentell zugéngli-
che Daten sowie der aus Korrelationen berechnete Porendiffusionskoeffizient enthal-
ten. Die Weisz-Zahl (oder Weisz-Modul) ist ein Mal fiir das Verhéltnis aus effektiver
Reaktionsgeschwindigkeit und Diffusionsgeschwindigkeit. Fiir eine Reaktion erster
Ordnung ergibt sich GI. 8.1.7. Ist die Weisz-Zahl sehr viel grofer als 1 muss mit star-
ker Stofftransportlimitierung gerechnet werden. Fiir Werte < 1 wird die Reaktionsge-
schwindigkeit nicht durch Stofftransporthemmung beeinflusst. Mit den Gleichungen
8.1.6 und 8.1.7 lasst sich iterativ aus der Weisz-Zahl der Porennutzungsgrad berech-

nen.
2 2 keff
My =n-¢°=L" - (8.1.7)
Deff
mit: L charakteristische Lange, [L] = m

keiw  effektive Geschwindigkeitskonstante, [kei] = ™
Do  effektiver Diffusionskoeffizient, [Der] = m%/s

8.1.3 Abschatzung von Porendiffusionslimitierung

Voraussetzung fiir die Abschitzung von Porendiffusionslimitierung iiber die Weisz-
Zahl ist, dass keine externe Stofftransportlimitierung besteht, was experimentell iiber-
priift wurde. Um die Weisz-Zahl zu berechnen, miissen die Gréf3en aus Gl. 8.1.7 be-
stimmt werden. Die Vorgehensweise dazu wird im Folgenden detailliert erlautert. Die
charakteristische Lange betrdgt bei allen Kontakten 0,42 mm (V/A zylindrische Extru-
date mit 2 mm Durchmesser und 5 mm Linge). Die Ergebnisse der Berechnungen sind
in Tab. 8.3 und Tab. 8.4 zusammengefasst.
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Effektiver Diffusionskoeffizient D¢

Der effektive Diffusionskoeffizient wurde nach den Formeln in Abschnitt 8.1.1
berechnet. Fiir die Porositidt und den mittleren Porendurchmesser wurden Ergebnisse
aus Hg-Porosimetrie-Messungen herangezogen (Tab. 8.1). Da Methanol und DME
beides Edukte sind, wurde fiir die Molmasse der diffundierenden Spezies der ungiins-
tigere Fall, d.h. die Molmasse von DME verwendet. Fiir den Tortuosititsfaktor wurde
der Wert 0,3 verwendet [124]. Der molekulare Diffusionskoeffizient wurde fiir die
Diffusion von DME in Stickstoff mit den Diffusiosvolumina von 17,9%10"° m’/mol
fiir Stickstoff und 50,36*10° m*/mol fiir DME berechnet [125]; fiir den Druck wurden
1,65 bar eingesetzt.

Die Werte fiir den effektiven Diffusionskoeffizienten sind in AlPO,4-gebundenen
Extrudaten am hdochsten (Tab. 8.1). Dies zeigt auch, dass die grofleren Poren dieser
Kontakte einen stirkeren Einfluss auf den Stofftransport haben als die hoheren Poro-
sitdten der Si0O,-gebundenen Kontakte.

Tab. 8.1: Porosititen, mittlere Porendurchmesser (jeweils aus Hg-Porosimetrie-
Messungen) und effektive Diffusionskoeffizienten fiir 320°C und 425°C (berechnet
nach Gleichungen in Abschnitt 8.1.1)

Kontakt el- dp/nm Deff,322 e/ Deﬁ'422 s/
m*/s m*/s

AP50 0,485 333,7 2,64*10° 3,28*10°
S050 0,576 35,6 8,67*107 n.b.

AO50 0,480 11,6 2,70107  2,97*107

AP250 0,463 332,8 2,52*10°  3,13*10°

S0250 0,596 32,7 8,37*107  9,38*107

A0250 0,525 11,4 2,91*107  3,20*107

Effektive Geschwindigkeitskonstante ks

Fiir die Berechnung der effektiven Geschwindigkeitskonstante sind ein Reaktormodell
und ein kinetischer Ansatz notwendig. Die Messungen wurden in einem idealen
Rohrreaktor (PFR) durchgefiihrt. Fiir die Kinetik wurde ein Ansatz 1. Ordnung
herangezogen. Aus der Reaktorbilanz folgt Gl. 8.1.8 fiir keg.

Ky =——In ! (8.1.8)

Tmod 1~ XmeoH,pmE

mit:  ZTmod modifizierte Verweilzeit im PFR, [zmod] = S
Xueornpme ~ Umsatz von Methanol und DME, [Xyeonnpme ] = -
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Die modifizierte Verweilzeit wurde aus dem Katalysatorvolumen und dem Volumen-
strom bei Reaktionsbedingungen berechnet (Gl. 8.1.9).

Vv
Trod = .KAT (8.1.9)
Vp,T
mit:  Vikar Volumen Katalysator, [Vka7] = m®
Vor Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen, [V p7] = m*/s

Das Katalysatorvolumen wurde iiber die Katalysatormasse und die Feststoffdichte (aus
Hg-Porosimetrie-Messungen) bestimmt (Tab. 8.2). Der Volumenstrom bei Reaktions-
bedingungen (1,65 bar, T) wurde als konstant angenommen und als Summe der
Volumenstrome von Stickstoff und Methanol berechnet. Dass dies gerechtfertigt ist,
wird im folgenden Einschub begriindet.

Viar = [TKAT. (8.1.10)
PKAT
mit:  Mkar Katalysatormasse, [mxa7] = kg
PKAT Rohdichte (bulk density) Katalysator, [ pxar] = kg/m?
Vor =(Vueoro+Vn, )7 (8.1.11)

mit:  (Vmeon,0),; Eingangsvolumenstrom MeOH bei RB, [(V meor,0), 7 1= m°/s
(Vn,),7  Volumenstrom von N; bei RB, [(V v, ),7]1=m®/s

Bei der Berechnung wurde fiir jeden Messpunkt einer Messreihe ein k¢ berechnet. Da
die Annahme einer Reaktion 1. Ordnung eine Vereinfachung darstellt, werden keine
konstanten Geschwindigkeitskonstanten und somit jeweils auch Bereiche fiir die
Weisz-Zahl (Tab. 8.3 und 8.4) erhalten.

Einschub: Annahme konstanter Volumenstrom — maximaler Fehler

Bei der MTO-Reaktion ist der Stoffmengenstrom und somit der Volumenstrom nicht
konstant. Allerdings wurde bei den Messungen in dieser Arbeit die Volumenstromén-
derung durch die Verdiinnung mit dem Tragergas N, abgeschwécht. Der Eingangs-



158 Anhang

strom besteht nur zu ca. 20% aus Methanol. Die folgende Abschitzung zeigt, mit
welchem maximalen Fehler durch die Vernachldssigung der Volumenstroménderung
zu rechnen ist. Die Abschitzung ist fiir vollstindigen Umsatz von Methanol und DME
(Xmeonpme = 1), da hier der grofite Fehler auftritt. Die Gleichgewichtsreaktion
zwischen Methanol und DME/Wasser ist volumenstabil und muss daher nicht bertick-
sichtigt werden. Fiir den ein- bzw. austretenden Stoffmengenstrom ldsst sich Gl. 8.1.12
bzw. GI. 8.1.13 formulieren. In GI. 8.1.13 ist beriicksichtigt, dass pro mol Methanol
ein mol Wasser entsteht.

Nges,0 = NMeOH,0+ NN, = 5 NMeoH,0 (8.1.12)

Nges,aus = N(-CH,-), + NH,0+ NN, = 8 NMeOH,0+ N(-CH,-), (8.1.13)

Aus GI. 8.1.13 lisst sich erkennen, dass die Anderung (Zunahme) des Volumen- bzw.
Stoffmengenstroms gerade dem Strom an gebildeten Kohlenwasserstoffen, ausge-
driickt als (-CH,-)-Einheiten, entspricht. Der ,,schlimmste* Fall wéare demnach wenn
bei der Reaktion nur C;-Einheiten, d.h. Methan, gebildet wiirden (GI. 8.1.14).

N(-CH,-), = NMeOH,0 => Nges,aus = 6 NMeOH,0 (8.1.14)

Somit betrdgt die theoretisch maximale Zunahme des Volumenstroms 20%. Dies tritt
in der Realitit niemals auf, da die mittlere C-Zahl der Produkte hoher ist. Die
maximale C-Zahl der Produkte der in der MTO-Reaktion entstehenden Produkte ist
10; die mittlere C-Zahl bei vollstindigem Umsatz hingt von der Temperatur ab. Sie
liegt schitzungsweise im Bereich von 5-6. Mit einer mittleren C-Zahl von 5 ergibt sich
somit:

. 1. . 26 .
N(-CH,-), ZEHMeOH,O = Nges,aus I?nMeOH,O (8.1.15)

Die Volumenstromzunahme betrdgt in diesen Fall also 4% (aus GIl. 8.1.12 und GI.
8.1.15). In diesem Bereich diirfte damit der in der Realitdt maximal auftretende Fehler
liegen, wenn die Anderung des Volumenstroms vernachlissigt wird. Dies ist ausrei-
chend fiir die Abschédtzung von Stofftransportlimitierung.
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Tab. 8.2: Rohdichte (bulk density) von ZEOS50- und ZEO250-Kontakten sowie bei der

jeweiligen Messung (320°C bzw. 425°C) verwendete Katalysatormasse

Kontakt p/glem®  Miatazorc/ 9 Miatazsc/ g
AP250 1,1228 4,507 0,805
AP50 0,9755 0,538 0,316
AO250 1,1061 4,515 0,501
AO50 1,1609 0,650 0,378
S0250 0,7912 4,882 0,564
SO50 0,8080 1,032 -

Tab. 8.3: WHSV (in h”') und Umsatz von Messungen mit ZEO50- und ZEO250-Kontakten
bei 320°C; berechnete GrifSen: Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen (V o,T
in ml/s), Verweilzeit (tmoq in s), effektive Geschwindigkeitskonstante (ke in )
Weisz-Modul (My)

320°C WHSV XMeOH/DME V p, T Tmod Keft Mw
AP250 0,73 0,968 1,98 2,03 1,70 0,12
0,90 0,744 2,46 1,63 0,83 0,06

1,14 0,521 3,11 1,29 0,57 0,04

1,46 0,229 3,96 1,01 0,26 0,02

1,7 0,119 4,66 0,86 0,15 0,01

AP50 4,35 0,963 1,41 0,39 8,46 0,57
7,03 0,797 2,27 0,24 6,56 0,44

10,59 0,576 3,40 0,16 5,30 0,35

14,78 0,372 4,81 0,12 4,06 0,27

20,00 0,235 6,50 0,09 3,16 0,21

25,95 0,141 8,47 0,07 2,34 0,16

AO250 1,05 0,907 2,84 1,44 1,65 1,00
1,36 0,761 3,67 1,11 1,29 0,78

1,73 0,598 4,66 0,88 1,04 0,63

2,27 0,431 6,09 0,67 0,84 0,51

3,13 0,251 8,47 0,48 0,6 0,36

AO50 3,62 0,912 1,41 0,40 6,11 3,99
5,55 0,767 2,40 0,23 6,23 4,07

8,64 0,568 3,67 0,15 5,50 3,59

14,34 0,365 5,93 0,09 4,81 3,14

25,09 0,197 10,43 0,05 4,09 2,67

S0250 0,56 0,984 1,69 3,65 1,13 0,24
0,73 0,854 2,17 2,84 0,68 0,14

0,96 0,598 2,83 2,18 0,42 0,09

1,20 0,315 3,54 1,74 0,22 0,05

1,45 0,178 4,25 1,45 0,14 0,03
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Tab. 8.3 Fortsetzung

WHSV XMeOH/DME 1% p, T Tmod Kefr Mw
S0O50 4,62 0,898 2,84 0,45 5,08 1,03
6,83 0,708 4,25 0,30 4,09 0,83
10,02 0,476 6,23 0,21 3,15 0,64
13,58 0,314 8,48 0,15 2,50 0,51
17,75 0,213 11,04 0,12 2,07 0,42
Tab. 8.4: s. Tab. 4.3; Reaktionstemperatur: 425°C
425°C WHSV XMeOH/DME V p, T Tmod Keft Mw
AP250 3,40 0,992 1,99 0,36 13,37 0,75
5,54 0,960 3,16 0,23 14,21 0,80
8,71 0,836 4,99 0,14 12,59 0,71
12,18 0,688 6,99 0,10 11,35 0,64
16,84 0,511 9,65 0,07 9,63 0,54
22,95 0,350 13,15 0,06 7,90 0,45
AP50 8,27 0,973 1,84 0,18 20,48 1,10
15,79 0,859 3,51 0,09 21,21 1,14
25,83 0,681 5,82 0,06 20,53 1,10
40,79 0,493 9,16 0,04 19,20 1,03
59,36 0,326 13,22 0,02 16,23 0,87
AO0250 4,58 0,911 1,66 0,27 8,85 4,89
6,52 0,844 2,33 0,19 9,55 5,27
11,30 0,609 4,00 0,11 8,30 4,58
15,89 0,446 5,66 0,08 7,38 4,07
23,33 0,304 8,32 0,05 6,66 3,67
32,86 0,189 11,44 0,04 5,40 2,98
AO50 8,24 0,918 2,20 0,15 16,91 10,04
15,01 0,740 4,00 0,08 16,56 9,84
22,25 0,587 5,99 0,05 16,27 9,66
32,60 0,435 8,81 0,04 15,45 9,17
49,57 0,283 13,32 0,02 13,61 8,08
S0250 4,15 0,971 1,66 0,43 8,27 1,55
6,66 0,897 2,67 0,27 8,50 1,60
10,00 0,689 4,00 0,18 6,55 1,23
14,16 0,497 5,66 0,13 5,46 1,03
18,28 0,341 7,33 0,10 4,29 0,81
24,45 0,223 9,82 0,07 3,48 0,65
31,50 0,139 12,65 0,06 2,66 0,50
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8.2 Gleichgewicht Methanol — Dimethylether/Wasser
8.2.1 Gleichgewichtskonstante

Die Reaktion von Methanol zu DME und Wasser ist eine Gleichgewichtsreaktion (GI.
8.2.1). Im Folgenden wird die Vorgehensweise zur Berechnung der Temperaturabhén-
gigkeit der Gleichgewichtskonstante beschrieben. Zunéchst wurden mit GI. 8.2.2 und
den Stoffdaten aus Tab. 8.5 die Freien Standardbildungsenthalpien fiir die entspre-
chenden Temperaturen berechnet [126].

2MeOH < DME + H,0O (8.2.1)
4GP = A +B;-T+C,;-T? (8.2.2)

Tab. 8.5: Koeffizienten zur Berechnung der Freien Bildungsenthalpien von Methanol, DME
und Wasser fiir unterschiedliche Temperaturen nach Gl. 8.2.2 [126]

Stoff A B (o]
Methanol -201,860 1,2542*107  2,0345*10°°

DME -185,257 2,3378*10"  2,7075*10°
Wasser -241,740 4,1740*102  7,4281*10°

Mit den Standardbildungsenthalpien wurden die Freien Standardreaktionsenthalpien
bei den jeweiligen Temperaturen berechnet (GI. 8.2.3).

ArG? = AgGpye + ABGEZO — 2 45Gpe0n (8.2.3)

Die thermodynamische Gleichgewichtskonstante K(T) wurde mit Gl. 8.2.4 aus der
Freien Standardreaktionsenthalpie berechnet.

K(T)= exp{— A/gi_@ } (8.2.4)

In Tab. 8.6 sind die berechneten Werte fiir die Standardbildungsenthalpien der betei-
ligten Substanzen, die Standardreaktionsenthalpie und die Gleichgewichtskonstante fiir
Temperaturen im Bereich zwischen 25°C und 500°C aufgelistet.
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Tab. 8.6: Freie Standardbildungsenthalpien fiir Methanol, DME und Wasser, Freie
Standardreaktionsenthalpien fiir die Reaktion 2MeOH <» DME + H>O und
Gleichgewichtskonstanten dieser Reaktion fiir verschiedene Temperaturen;
Temperaturen in °C, Enthalpien in kJ/mol

Temperatur ABG,\GAGOH ABGS)ME ABGgZO ARG® K
25 -162,7 -113,2 -228,6 -16,5 767,96
100 -152,2 -94,3 -225,1 -14,9 123,00
200 -138,0 -68,6 -220,3 -13,0 27,14
300 -123,3 -42,4 -215,4 -11,2 10,41
320 -120,3 -37,1 -214,4 -10,8 8,96
400 -108,2 -15,6 -210,3 -9,5 5,43
425 -104,4 -8,9 -209,0 -9,1 4,76
500 -92,7 11,7 -205,0 -7,9 3,41

8.2.2 DME/Methanol-Verhaltnis im Gleichgewicht ohne MTO-
Reaktion

Abgleitet aus der Reaktionsgleichung kann fiir die Gleichgewichtskonstante dieser
Reaktion GIl. 8.2.5 formuliert werden. Die Gleichgewichtskonstante ist unabhédngig
vom Druck und hingt nur von der Temperatur ab. Da es sich um eine Reaktion ohne
Anderung der Stoffmenge handelt, ist auch die Zusammensetzung der Gleichge-
wichtsmischung unabhingig vom Druck, d.h. Ky(p,T) = K(T).

Ppme “ Pr,o  Yome “YH,0

K(T)="—"= 2 (8.2.5)
PwmeoH Y MeoH
mit:  y, == (8.2.6)
pges Nges
mit Ypye = Yp,0 (Stochiometrie) folgt aus GI. 8.2.5:
Yo y
K(T)=-22YE bzw. JK(T)=-LEME (8.2.7)

Y MeoH Y MeoH

Das Stoffmengenverhéltnis von DME und Methanol im Gleichgewicht entspricht also
gerade der Wurzel der Gleichgewichtskonstante.
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8.2.3 DME/Methanol-Verhaltnis im Gleichgewicht mit MTO-
Reaktion

Die thermodynamische Gleichgewichtskonstante gilt selbstverstandlich auch im MTO-
Reaktor. Allerdings ist die Gleichgewichtszusammensetzung von Methanol und DME
eine andere als in einem Reaktor in dem nur die Reaktion von Methanol zu DME und
Wasser ablauft (Gl. 8.2.8). Dies liegt daran, dass durch die Reaktion von Methanol und
DME zu Kohlenwasserstoffen zusétzliches Wasser gebildet wird (Gl. 8.2.9/10).
Dadurch verschiebt sich das Gleichgewicht auf die linke Seite (zum Methanol). Im
MTO-Reaktor hingt also die Gleichgewichtszusammensetzung von Methanol und
DME vom Umsatz Xyeonpme Zu Kohlenwasserstoffen ab. Im Folgenden wird die
Vorgehensweise zur Berechnung der Gleichgewichtszusammensetzung beschrieben.

2MeOH «> DME + H,0 (8.2.8)
MeOH — (-CH, -)+H,0 (8.2.9)
DME — 2(-CH, -)+H,0 (8.2.10)

Ausgangspunkt fiir die Berechnung ist die Definition der Gleichgewichtskonstante K,
formuliert mit den Stoffmengenanteilen y;.

_ Yome " YH,0

K > (8.2.11)
Y MeoH
mit Gl. 8.2.6 folgt:
K = v lTH0 (8.2.12)
hMeOH

Die Stoffmengenstrome von DME und Wasser ergeben sich unter Berlicksichtigung
der Stochiometrie der beteiligten Reaktionen (8.2.8-10) aus einer Bilanz um den
Reaktor:

. 1 . . .
NpmME = —(NMeoH,0 — NMeoH — NMeoH,0 X yeoH / DME ) (8.2.13)

2

NH,0 = NDME + NMeoH,0 X peoH 7 DME (8.2.14)
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Es ist zweckmédBig diese Stoffmengenstrome auf den Stoffmengenstrom von Methanol
am Reaktoreingang zu normieren. Diese Grofen sollen mit x; bezeichnet werden.
ni
X; =—— (8.2.15)
NmeOH,0

Fiir die Gleichgewichtskonstante kann somit geschrieben werden:

X - X
K = XDME " XH,0 (8.2.16)

XI\2/1eOH
Aus Gl. 8.2.13 bzw. Gl. 8.2.14 folgt mit Gl. 8.2.15:

1
XpmE 25(1_XMeOH — XeoH/pME ) (8.2.17)

Xt,0 = Xpme + X meoH/ pme (8.2.18)
Um Xpyg zu eliminieren, wird Gl. 8.2.17 in Gl. 8.2.18 eingesetzt.

XH,0 =E(1_XMeOH — Xueor,ome )+ X weor / pve (8.2.19)

Das Einsetzen von Gl. 8.2.17 und GI. 8.2.19 in GIl. 8.2.16 liefert eine quadratische
Gleichung zur Bestimmung von Xxyeon im Gleichgewicht als Funktion des Umsatzes
von Methanol und DME zu Kohlenwasserstoffen. Die Losung der Gleichung ergibt:

1 1Y 1-X3
X = + —~ SOH / DME 8.2.20
MeOH.GEW 1 _4K \/(1 - 4Kj 1-4K (8.2.20)

Die negative Losung entfillt. Mit Gl. 8.2.17 kann der dazugehorige GGW-Wert fiir
DME berechnet werden. Beim Verhéltnis Xpyge/Xmeon kiirzt sich der Bezug auf den
Methanol-Eingangsstoffmengenstrom heraus. Diese Grofle entspricht dann gerade dem
Stoffmengenverhiltnis von DME zu Methanol im Gleichgewicht. Dieses Verhiltnis
kann nun mit gemessenen Werten verglichen werden. In Abb. 8.1 sind die Kurven fiir
die Gleichgewichtsverhiltnisse von DME zu Methanol als Funktion des Umsatzes zu
Kohlenwasserstoffen fiir unterschiedliche Werte fiir K dargestellt (K fiir 320°C, 425°C
und 500°C; s. Tab. 8.6).
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XpME/XMeOH

0 T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Umsatz Xyeonome

Abb. 8.1: Stoffmengenverhdltnisse von DME zu Methanol im Gleichgewicht als Funktion
des Umsatzes Xyeornpme fiir 320°C, 425°C und 500°C
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8.3 Gasanalyse

8.3.1 Gerate und Bedingungen

Die Gasanalyse wurde mit einem Gaschromatographen von Hewlett Packard durchge-
filhrt, der mit einer externen Probenschleife betrieben wurde. Die Steuerung und
Datenerfassung erfolgte iiber einen Rechner mit der GC-Software ,,ChemStation* von
Hewlett Packard. In Tabelle 8.7 sind die Spezifikationen des Gaschromatographen und
der Trennsdule sowie die Betriebsbedingungen aufgefiihrt. In Tab. 8.8 ist das bei den
Analysen verwendete Temperaturprogramm des Sdulenofens und in Tab. 8.9 das
Durchflussprogramm der Trennsdule angegeben. Aufgrund der Alterung der Séule
mussten diese Programme immer wieder leicht modifiziert werden.

Tab 8.7: Gerdtespezifikationen und Einstellungen des Gaschromatographen

Gaschromatograph Hewlett Packard GC 6890

Kapillarsaule Varian PoraBond Q 7354
25m x 530 um x 10 um

Tragergas Wasserstoff

Detektor FID

Splitverhaltnis 10:1

Temperatur Probenschleife 150°C

Temperatur Injektor 220°C

Temperatur Detektor 320°C

Tab. 8.8: Temperaturprogramm des Séulenofens bei den Analysen

Heizrate / Temperatur / Haltezeit /
°C/min °C min
- 100 4,90
80 200 1,00
50 300 2,35

Tab. 8.9: Durchflussprogramm der Trennsdule bei den Analysen

Anderung / Durchfluss / Haltezeit /
ml/min? ml/min min
- 6 1,75
10 2,5 2,70

10 6 -
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8.3.2 Bestimmung der Korrekturfaktoren

Ethen und Propen

Die Korrekturfaktoren fiir Ethen und Propen wurden experimentell bestimmt. Dazu
wurden definierte Stoffmengenstrome von Ethen bzw. Propen und dem GC-Standard
(Neopentan) mit Massendurchflussreglern dosiert. Aus den bekannten Stoffmengen-
stromen und den Fldchen der GC-Messung wurden die Korrekturfaktoren mit GI. 8.3.1
berechnet. Dies wurde jeweils fiir verschiedene Stoffmengenstrome von Ethen und
Propen durchgefiihrt, wobei jeweils nur minimale Abweichungen auftraten. Fiir Ethen
ergab sich ein Mittelwert von 2,7 und fiir Propen 1,75.

g _ni-Fp

]

. (8.3.1)
nne-F;

Methanol

Der Korrekturfaktor fiir Methanol wurde ebenfalls experimentell bestimmt. Da Metha-
nol nicht mit Massendurchflussreglern, sondern iiber einen Sattiger dosiert wurde (Ab-
schnitt 3.3.1), musste zunichst der in die Anlage eintretende Methanolstoffmengen-
strom ermittelt werden. Dieser wurde iiber den CO,-Volumenanteil (IR-Spektrometer)
des aus der KNV austretenden Gasstromes bestimmt. Der Kohlenstoff aus dem Stan-
dard wurde dabei herausgerechnet (Gl. 8.3.2 bzw. 8.3.3).

NMeOH,0 = NCO, — NNP- Znp (8.3.2)
V .
= I;I/,KNV . XV,COg —NnpP- ZNP (833)
M

Der aus der KNV austretende Gesamtnormvolumenstrom setzt sich aus verschiedenen
Einzelvolumenstromen zusammen (Gl. 8.3.4). Der Stickstoff-, der Druckluft- und der
Neopentanvolumenstrom werden iiber MFCs eingestellt. Der Stickstoffvolumenstrom
der Hinterdruckregelung (HDR) wird an einem Rotameter abgelesen. Fiir den Metha-
nolvolumenstrom wird ndherungsweise vollstindige Sittigung des Stickstoffstroms
angenommen, wodurch aufgrund des geringen Anteils am Gesamtvolumenstrom
(groBer Luftiiberschuss) lediglich ein vernachléssigbar kleiner Fehler entsteht. Aus
demselben Grund wurde die Volumenstroméinderung durch die nicht volumenstabile
Oxidation des Methanols vernachldssigt.
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Vnkny =V NN, +V N meoH,0+V N HDR+V N NP + VN Druckiuft (8.3.4)

Mit dem Stoffmengestrom von Methanol (GI. 8.3.3) und den Fldachen der GC-Analyse
wurde der Korrekturfaktor mit Gleichung 8.3.1 berechnet. Dabei stellte sich heraus,
dass er linear von der Fliche des Methanolpeaks abhédngt. Folgende Bestimmungs-
gleichung wurde erhalten:

fueor = 7,273 1,507 -107° - Fyoop (8.3.5)

Dimethylether

Zur Bestimmung des Korrekturfaktors von DME wurde Methanol dosiert; bei Mes-
sungen im Bypassbetrieb wurde mit dem bereits ermittelten Korrekturfaktor von
Methanol der Methanoleingangsstrom bestimmt. Danach wurde der Gasstrom durch
den Reaktor geleitet, in dem sich eine Schiittung aus 5 g y-Al,O;-Extrudaten (ohne
Zeolith) befand. Am y-Al,O; reagiert das Methanol zu einem Gleichgewichtsgemisch
aus Methanol, DME und Wasser. Die GC-Analyse ergab demnach drei Peaks (Metha-
nol, DME und Neopentan). Der Stoffmengenstrom von Methanol wurde wiederum mit
dem bereits bekannten Korrekturfaktor fiir Methanol bestimmt. Damit konnte der
Stoffmengenstrom von DME mit Gl. 8.3.6 berechnet werden.

. 7 . .
Nnpme =§'(nMeOH,0—nMeOH) (8.3.6)

Mit dem Stoffmengenstrom von DME kann wiederum aus Gleichung 8.3.1 der
Korrekturfaktor berechnet werden. Analog zum Methanol ergab sich auch fiir DME
eine lineare Abhdngigkeit von der Fliche des DME-Peaks (Gl. 8.3.7).

foue = 4,599 -1,289-107° - Fp e (8.3.7)

Methan

Der Korrekturfaktor fiir Methan wurde nach der Methode von Ackmann berechnet
[127]. Fiir sauerstofffreie, organische Substanzen ergeben sich filir einen Flammen-
ionisationsdetektor sehr genaue Werte.

. _RMR,g
" RMR,

(8.3.8)
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mit:  RMR; relative molare Anzeigeempfindlichkeit der Substanz i
RMR;g relative molare Anzeigeempfindlichkeit der Bezugssubstanz i

In dieser Arbeit ist Neopentan die Bezugssubstanz. Die RMR-Werte fiir Methan und
Neopentan wurden mit Gl. 8.3.9 berechnet.

X~
RMR; =z -——21—.100 (8.3.9)
XC,Heptane
mit:  zc, Anzahl Kohlenstoffatome in Substanz i
Xc,i Gew.% Kohlenstoff in Substanz i
XC,Heptan Gew.% Kohlenstoff in Heptan

Fiir die RMR-Werte ergibt sich nach GI. 8.3.9:
RMRg,,, =89,3
RMR\p =497

Fur den Korrekturfaktor von Methan wird somit mit Gl. 8.3.8 erhalten:

RMR,

fop, =——— NP _55
" RMRgy,
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8.4 Weitere reaktionstechnische Messungen

8.4.1 Reproduzierbarkeit der Messungen

Um die Reproduzierbarkeit der Messergebnisse zu iiberpriifen, wurden mehre
Messungen mit dem gleichen Katalysator (SO30) durchgefiihrt. Zwischen der ersten
und der vierten Messung liegen ca. 10 Monate. Abb. 8.2 ist zu entnehmen, dass mit der
verwendeten Versuchsanlage eine hervorragende Reproduzierbarkeit der Messergeb-
nisse erreicht wird. Deshalb sind auch kleine Abweichungen ,,diskutierbar* und nicht
etwa auf Ungenauigkeiten der Anlage zurlickzufiihren.

O 1.Messung @ 2.Messung @ 3. Messung < 4.Messung
1 1

[=
g
w 0,8 £ 08+
:
I
€ 0,6 - 5 0,6 -
5 $
5 04 T 04 -
) >
: g
= 02 9 02
[
0
O T T T T 0 T T T T
0 8 16 24 32 40 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
WHSV in kgmeon/(k9zeoiith*h) Umsatz Xyeonpme

Abb. 8.2: Reproduzierbarkeit der Messergebnisse beziiglich Aktivitdt (links) und Summen-
selektivitdt zu Ethen und Propen (rechts); Messungen mit Kontakt SO30 bei
320°C
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8.4.2 Vergleich von AO450 mit AO250

Mit ZEO450 konnte nur mit y-Al,O3 als Binder ein aktiver Katalysator (AO450)
hergestellt werden (Abschnitt 5.6.1). Ursache ist die Bildung zusitzlicher saurer
Zentren durch die Aluminierung des Zeolithen. Abb. 8.3 zeigt den Vergleich mit
A0250. Die Kontakte besitzen vergleichbare katalytische Eigenschaften, was darauf
hindeutet, dass durch die Aluminierung Zeolithe mit &hnlicher Aziditdt entstanden

sind.
@ A0O250 < A0450
1 0,5
(a) (b)
y 08 % 0,4 -
e s
z (2]
S 0,6 - " 0,31
5 04- 2 024
P X
£ 2
> 02 B 019 m
0 T T T T 0 T T T T
0 8 16 24 32 40 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
WHSYV in kgmeon/(K9zeolith*h) Umsatz Xyeonipme
0,5 0,5
(c) (d)
s 0,4 § 0,4 -
& £
(/2]
0,3 P 0,3 -
= =
£ 02- 2 0,2
° o
< 9
@ 011 M @ 011
O T T T T O T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Umsatz XMeOH/DME Umsatz XMeOH/DME

Abb. 8.3:  Vergleich von AO450 und AO250 hinsichtlich Aktivitdt (a) und Selektivitdten als
Funktion des Umsatzes Xyeonpme (b: Methan, c: Ethen, d: Propen);, Messung bei
425°C
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8.4.3 Messungen mit ZEO30

Einfluss des Austauschgrades
In Abb. 8.4 ist der Einfluss des Austauschgrades bei AlPO4-gebundenem ZEO30
dargestellt. Die dazugehorigen NH;-TPD-Messungen sind in Abb. 4.13 (Abschnitt
4.5.1) zu finden. Bei AP30 ist der Einfluss des Austauschgrades auf die Olefin-
selektivitdten groBer als bei den in Abschnitt 5.5.2 diskutierten Ergebnissen mit AP50.

@ AP30a <O AP30b

(b)

GGW

GO0

0,2 0,4 0,6 0,8 1

Umsatz Xyeonpme

(d)

1- 3
(a)
2,5 -
L 0,8+
3
8 T 21
I o
S 0,6 s
53 X 15-
N w
s 0,4 - 2
0 X 19
£
0,2 4 0,5
0 T T T T 0
0 8 16 24 32 40 0
WHSV in kgmeon/(K9zeolith*h)
0.5 0,5
(c)
s 0,4 - § 041
g s
= &
n
I 0,3 i n:w 0,3 1
) vl
2 021 g 02-
3 S
o o
0 0.1- % 0.1
0 T T T T 0
0O 02 04 06 08 1 0

Umsatz Xyeonome

02 04 0,6 0,8 1

Umsatz Xyconome

Abb. 8.4: Einfluss des Austauschgrades (NH3;-TPD-Messungen: s. Abb. 4.13) auf Aktivitdt
(a), DME/MeOH-Verhdltnis am Reaktoraustritt als Funktion des Umsatzes
Xueorpme (b) und Olefinselektivitit als Funktion des Umsatzes Xyeompme (C:
Ethen, d: Propen); Messungen an AP30 bei 320°C
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Vergleich von AO30, SO30 und AP30

Auch mit ZEO30 weist der y-Al,03-gebundene Kontakt eine schlechtere Selektivitit
als die Kontakte mit AIPO, bzw. SiO, als Binder auf (Abb. 8.5). Der Unterschied ist
nicht so grof3 wie die in Abschnitt 5.6.4 diskutierten Ergebnisse mit ZEOS50.

&S030 = AP30 @ AO30
1 - 1

=
g
w 0,8 - '3.’: 0,8 -
a S
I <
% Ov6 7 w 0,6 B
3 4
N -
& 04 B 0,4 -
g 2
x
= 0,2 - o 0,2 -
3]
(/2]
0 T T T O T T T T
0 10 20 30 40 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
WHSV in kgmeon/(kgzeoiith*h) Umsatz Xyeonome

Abb. 8.5: Vergleich der Aktivitdit (links) und der Summenselektivitit zu Ethen und Propen
als Funktion des Umsatzes Xyeonpue (rechts) von AO30, SO30 und AP30 bei
320°C
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8.5 Verzeichnis der Symbole und Abkiirzungen

GréBen und Symbole

Symbol Bedeutung Einheit

A Flache m?

C Konzentration mol/I

Dwm Binarer Diffusionskoeffizient m?/s

Dk Knudsen-Diffusionskoeffizient m?/s

Dp Porendiffusionskoeffizient m?/s

dp Porendurchmesser m

F Peakflache GC-Messung pAs

f Korrekturfaktor -

Fgruch Bruchkraft N

AsG’ Standardbildungsenthalpie kJ/mol
ARG’ Standardreaktionsenthalpie kJ/mol

k Geschwindigkeitskonstante s™ (1.0rdnung)
K Gleichgewichtskonstante -

L charakteristische Lange m

M Molmasse g/mol

Mw Weisz-Modul -

n Stoffmenge mol

p Druck Pa, bar

pi Partialdruck Komponente i Pa

R allgemeine Gaskonstante 8,314 J/(mol*K)
RS Reaktorselektivitat -

S Standardabweichung -

T Temperatur °C bzw. K
t Zeit ]

\Y; Volumen m?

Vu molares Volumen bei Normbedingungen 22,4 l/mol
v Diffusionsvolumen 10 m*mol
WHSV Raumgeschwindigkeit kgmeon/(Kgzeo™h)
X Umsatz -

X Stoffmengenanteil bezogen auf nyeon o -

Xc Kohlenstoffanteil Gew.-%

Xy Volumenanteil -

y Stoffmengenanteil bezogen auf nges -

Ve kohlenstoffnormierter Stoffmengenanteil
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Verhaltnis von HEC-LAsung zu Feststoff (Zeolith+Binder) beim Kneten

z Anzahl C-Atome in einem Molekl

n Porennutzungsgrad
Porositat

Tmod modifizierte Verweilzeit
Tortuositatsfaktor

) Thiele-Modul

Abkiirzungen

a.u. arbitrary unit

AO Aluminiumoxid

AP Aluminiumphosphat

BET Brunauer-Emmet-Teller

eff effektiv

DME Dimethylether

FID Flammenionisationsdetektor

FS Feststoff

GC Gaschromatograph

HDR Hinterdruckregelung

HEC Hydroxyethylcellulose

HEC/FS

IT lonenaustausch

KAT Katalysator

KNV Katalytischer Nachverbrenner

KW Kohlenwasserstoff(e)

MeOH Methanol

MFC Mas Flow Controller

MTG Methanol to Gasoline

MTO Methanol to Olefins

MTP Methanol to Propylene

NP Neopentan

NTP Normbedingungen

PBU Primary Building Unit

PFR Plug-Flow-Reactor

REM Rasterelektronenmikroskop(ie)

RMR Relative Molar Response

SBU Secondary Building Unit
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SO
TPD
wf
WHSV
WLD
ZEO

Indizes

Siliziumoxid
Temperatur-Programmierte Desorption
wasserfrei

Weight Hourly Space Velocity
Warmeleitfahigkeitsdetektor

Zeolith

am Reaktoreingang

Komponente i, j

kohlenstoffbezogen

bei Normbedingungen

bei jeweiligem Druck und Temperatur
Poren

volumenbezogen
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