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KURZFASSUNG

Hierarchische H-ZSM-5-Zeolithe sind eine aussichtsreiche Klasse heterogener Katalysatoren, welche bereits vielverspre-
chende Ergebnisse in Literaturstudien gezeigt haben. Ein Beispiel ist die Herstellung von Benzinkomponenten aus
biomassestimmigem Synthesegas iiber Dimethylether (DTG-Prozess). Durch die Herstellung von Benzin auf Basis nicht
essbarer Biomasse kann dieser Ansatz zur Erreichung der Nachhaltigkeitsziele und zur Emissionsminderung im Trans-
portsektor beitragen. Jedoch sind bei der Verwendung hierarchischer Zeolithe in Form technischer Katalysatorextrudate
fiir diesen Prozess einige Aspekte nicht abschlieBend geklért. Dazu zéhlen die Einfliisse der Bildung einer zusétzlichen
mesopordsen Struktur und der Formgebung auf Eigenschaften und Wirksamkeit der Katalysatoren.

In der vorliegenden Arbeit wurde eine Reihe von H-ZSM-5-Zeolithen mit hierarchischem Porensystem durch die Be-
handlung kommerziell verfiigbarer Zeolithpulver mit alkalischen Losungen hergestellt. Auerdem wurden die pulver-
formigen Zeolithe mittels Extrusion zu technischen Katalysatoren geformt, wobei Silika- sowie Aluminabinder verwen-
det wurden. Die pulverférmigen und extrudierten Materialien wurden durch Anwendung folgender Methoden ausfiihrlich
charakterisiert: XRD, REM, TEM, WD-RFA, »Si und Al MAS NMR, Pyridin-DRIFTS, NH;-TPD sowie hochaufls-
sende Ar-Physisorption bei 87 K.

Auf Basis dieser Untersuchungen wurde ein graphisch basiertes Modell fiir die Prozesse, die bei der alkalischen Behand-
lung beteiligt sind, entwickelt. Dieses Modell erweitert bereits publizierte Mechanismen aus der Literatur. Das Modell
erklirt die Anderungen der Zeolithmorphologie, -porositit, -zusammensetzung und -aziditit, welche durch die Behand-
lung hervorgerufen werden. Obwohl die Eigenschaften der pulverformigen Zeolithe groBtenteils in entsprechenden
Extrudaten erhalten bleiben, werden die Einfliisse der jeweiligen keramischen Binder auf die katalytischen Charakteristi-
ka ebenfalls diskutiert. Insbesondere wurde festgestellt, dass sowohl der Silika- als auch der Aluminabinder den Gehalt
an starken Sdurezentren erh6hen, verursacht durch unterschiedliche Zeolith-Binder-Interaktion.

Aktivitdt, Selektivitdt und Deaktivierungsneigung der extrudierten hierarchischen Zeolithkatalysatoren in der DTG-
Reaktion wurde bei variabler und bei konstanter Verweilzeit bzw. Katalysatorbelastung untersucht. Beide Methoden
fithrten im Wesentlichen zu libereinstimmenden Resultaten. Dies beweist die Eignung der Testung bei variabler Kataly-
satorbelastung als Methode zur Beurteilung der Katalysatorleistung mit verkiirzter Versuchsdauer.

Die Ergebnisse lassen darauf schlie3en, dass insbesondere eine moderate Aziditit der Zeolithkomponente vorteilhaft hin-
sichtlich einer langsamen Katalysatordeaktivierung ist. Zwar haben weniger azide Katalysatoren geringere Aktivitét,
erreichen aber wesentlich héhere Umsatzkapazititen. Dariiber hinaus wird gezeigt, dass durch die bei der alkalischen
Behandlung generierten Mesoporen ein effektiverer Abtransport der Koksvorldufer aus den Zeolithmikroporen erreicht
wird. Gleiches gilt fiir die Verwendung eines mesopordsen Aluminabinders. Im Vergleich dazu fiihrt ein Silikabinder mit
breiter Meso- und Makroporositét zu einer schnelleren Deaktivierung. Hierbei spielt auBerdem die unterschiedliche Azi-
ditdtsmodifikation der beiden Binder eine Rolle. Der Silikabinder bewirkt vermutlich die Heilung von Defekten im Zeo-
lithgitter und den Abbau von Al-Spezies auflerhalb des Gitters. Dies fiihrt zu signifikant erhdhten Anteilen starker Séure-
zentren. Der Aluminabinder besitzt selbst eine mittelstarke Aziditdt. Auch er verursacht die Bildung zusétzlicher stark
saurer Zentren, dies jedoch in geringerem Mafe. Mogliche Ursache ist hier eine Migration von Al aus dem Binder in das
Zeolithgitter.

Die Analyse der gebrauchten Extrudate nach der Reaktion weist darauf hin, dass bei den untersuchten Reaktionsbedin-
gungen die interne Verkokung den Hauptgrund fiir die Deaktivierung darstellt, obwohl sich der tiberwiegende Teil des
Koks auf der externen Oberfliche bildet. Entsprechend erzielt ein mild alkalisch behandelter H-ZSM-5 mit relativ niedri-
ger Aziditdt und Aluminabinder die hochste Lebenszeitausbeute an Benzinkomponenten. Eine stirkere alkalische Be-
handlung desselben Ausgangszeolithen fiihrt zwar zur Bildung gesteigerter Mesoporositét, welche aber keine erhohte
Umsatzkapazitit zur Folge hat. Stattdessen verschiebt sich die Selektivitdt in diesem Fall von Benzinkomponenten vor
allem zu den kurzkettigen Olefinen Ethen und Propen. Mégliche Griinde sind eine gesteigerte Diffusivitét dieser leichten
Produkte und eine verminderte Wasserstofftransfer-Aktivitdt des stirker behandelten hierarchischen Zeolithen.
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ABSTRACT

Hierarchical H-ZSM-5 zeolites are a promising class of heterogeneous catalysts that have shown encouraging results in
literature studies. One example is the production of gasoline fuel from biomass based synthesis gas via dimethyl ether
(DTG process). Through the production of fuels based on non-edible biomass, this approach can contribute to achieving
the sustainability and emission abatement targets in the transport sector. However, when using hierarchical zeolites as
technical catalyst shapes for this process, severel aspects are still under debate. This includes the impacts of mesopore
formation and shaping on catalyst properties and performance.

In this work, a series of H-ZSM-5 zeolites with hierarchical pore structures was prepared by modifying commercially
available zeolite powders through alkaline treatment (desilication). The powdered zeolites have then been shaped into
technical catalyst bodies by wet extrusion using silica as well as alumina binders. The powdered and extruded materials
have been extensively characterized using XRD, FESEM, TEM, WD-XRF, »Si and 7’Al MAS NMR, pyridine-DRIFTS,
NH;-TPD, and high-resolution Ar physisorption at 87 K.

Based on these results, a graphical model of the processes involved in alkaline treatment is developed, expanding on
other published mechanisms. This model explains the observed modifications in zeolite morphology, porosity, composi-
tion, and acidity induced by such treatment. Although zeolite properties are largely expressed also in their shaped catalyst
equivalents, the impacts of both binders on catalyst characteristics are also discussed. Particularly, it is reported that both,
silica and alumina binders, promote strong acid site content, caused by different mechanisms of binder-zeolite interac-
tion.

The performance of extruded hierarchical zeolite catalysts in DTG conversion was investigated at variable and at con-
stant residence time. Both methods largely led to the same results. Thus, testing at variable residence time with overlay-
ing deactivation is a viable method for the assessment of catalyst performance at shortened experimental duration.

The results suggest that especially relatively moderate acidity of the zeolite component is advantageous with respect to
slow catalyst deactivation. Less acidic catalysts have lower activity, but achieve significantly higher conversion capaci-
ties. In addition, it is shown that mesopores generated through alkaline treatment lead to a more effective transport of
coke precursors out of the zeolite micropores. The same holds true for a mesoporous alumina binder. In comparison, use
of a silica binder with broad meso- and macroporosity results in faster deactivation. Here, the two binders’ different
modification of acidity is important. The silica binder presumably causes the healing of defects in the zeolite framework
and the degradation of extra-framework Al. This results in significantly higher contents of strong acid sites. In contrast,
the alumina binder has intrinsic medium-strength acidity. It also induces the generation of additional strong acid sites,
however, to a lower extent. In this case, a possible reason is the migration of Al from the binder into the zeolite frame-
work.

The analysis of used extrudates after reaction indicates that internal coking is the main reason for deactivation under the
applied reaction conditions. This is despite the finding that most of the coke is deposited on the external (non-micropore)
surface. Accordingly, a mildly alkaline treated H-ZSM-5 with relatively low acidity and alumina binder achieves the
highest life-time-yield of gasoline components. A more severe alkaline treatment of the same zeolite precursor leads to
increased mesopore formation. However, this does not result in enhanced conversion capacity. Instead, in this case the
selectivity shifts from gasoline components mainly to the short-chain olefins ethylene and propylene. Possible reasons
are enhanced diffusivity of these light products and decreased hydrogen transfer activity of the more severely treated
hierarchical zeolite.






VORWORT

,,Die Zeolithen scheinen folglich ihrer Natur und Beschaffenheit nach so gut bekannt zu seyn, daf} neue Beschreibungen
fiir tiberfliifig gehalten werden kénnten, da aber die Art, welche ich im folgenden zu beschreiben gedenke, in ihrer
Zusammensetzung, Verhalten im Tiegel und Verhdltnip der Bestandteile eine Abweichung von den vorherbekannten
zeigt und ich zugleich Gelegenheit gehabt habe, verschiedene Versuche damit anzustellen, welche ich in andern
Beschreibungen noch nicht aufgezeichnet finde, so kénnte doch dieser Versuch einige Aufmerksamkeit verdienen.

- Carl Rinman, Auscultant im koniglichen Bergcollegio: Versuch mit Zeolith oder Gésten [sic] (Brausestein). Neue
Abhandlungen aus der Naturlehre, Haushaltskunst und Mechanik der kéniglichen Schwedischen Akademie der
Wissenschaften 1784, 5, S. 52, aus dem Schwedischen tibersetzt von Joachim Dietrich Brandis, Deutsche Fassung
herausgegeben 1786 von Johann Samuel Heintius, Leipzig [1].

Dieses Zitat aus dem 18. Jahrhundert — verdffentlicht lediglich 28 Jahre nach der erstmaligen Verwendung des Begriffs
,Zeolith® durch Cronstedt im Jahre 1756 [2] — macht deutlich, dass schon sehr friih in der Geschichte der Zeolithfor-
schung die Ansicht vertreten werden konnte, dass diese umfangreiche und vielseitige Materialfamilie bereits nahezu
vollumfanglich beschrieben sei.

236 Jahre spater, mittlerweile im 21. Jahrhundert angekommen, beschéftigt sich die Wissenschaft noch immer eingehend
und auf vielfiltige Art und Weise mit Zeolithen. Dabei bleiben viele Fragen weiterhin ungeklért oder zumindest umstrit-
ten, wie sich auch in der vorliegenden Doktorarbeit zeigen wird. Inzwischen haben Zeolithe ndmlich nicht mehr nur als
natiirlich vorkommende Minerale mit kuriosem ,, Verhalten im Tiegel “ [1] das wissenschaftliche Interesse geweckt. Im
Gegenteil, synthetisch hergestellte Zeolithe haben weltweit aufgrund ihrer definierten pordsen und sauren Eigenschaften
eine eklatant wichtige technische Bedeutung gewonnen, unter anderem als Katalysatoren in der chemischen Industrie.

Dementsprechend ist auch die vorliegende Arbeit thematisch an der Schnittstelle zwischen Materialwissenschaft und
chemischer Verfahrenstechnik angesiedelt. Der Fokus liegt dabei auf der Anwendung hierarchischer H-ZSM-5-Zeolithe
in Form pelletierter, technischer Heterogenkatalysatoren und auf der Erzeugung eines verbesserten Verstindnisses der
Zusammenhinge zwischen Parametern der Zeolithmodifikation, Katalysatorformgebung und -leistung.

Wie im Folgenden noch ausgefiihrt werden wird, sind Zeolithe mit hierarchischem (mikro- und mesopordsen) Porensys-
tem eine recht neuartige Klasse dieser Materialien, die in den 1990er Jahren erstmals ndher untersucht wurde. Die soge-
nannten hierarchischen Zeolithe haben bereits sehr beachtliche Ergebnisse fiir katalytische Applikationen gezeigt. Thre
Anwendung fiir die Umwandlung biomassestimmigen Dimethylethers zu benzingeeigneten Kohlenwasserstoffen als
Moglichkeit einer nachhaltigeren Kraftstoffproduktion (DTG-Prozess) ist ein vielversprechendes Beispiel, das in Vorar-
beiten am Karlsruher Institut fiir Technologie (KIT) untersucht wurde. Diese aussichtsreichen Untersuchungen an pulver-
formigen, hierarchischen Zeolithkatalysatoren vom Typ H-ZSM-5 motivierten das Scale-Up hin zu technischen Katalysa-
torformkorpern. Perspektivisch wird hierbei ein Einsatz im DTG-Prozess auf industriellem MaBstab angestrebt.

Die daraus resultierende Aufgabenstellung wurde im Rahmen der vorliegenden Doktorarbeit im Zeitraum Januar 2015
bis Juni 2019 am Institut fir Katalyseforschung und -technologie (IKFT) des KIT, Campus Nord, in Eggenstein-
Leopoldshafen untersucht.
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EINLEITUNG

1.1 Motivation

Im Jahre 2016 war die Verbrennung von Kraftstoffen im Stralentransport fiir 19,9 % aller Treibhausgasemissionen der
28 EU-Mitgliedsstaaten (EU28) verantwortlich, das heif3t fiir 883,2 von 4441 Mt CO, eq [3]. Es wird geschitzt, dass
dabei Biokraftstoffe einen Anteil von 7,1 % des Energieverbrauchs im Transportsektor in den EU28 ausmachten [4].
Nach Angaben der europdischen Umweltagentur entspricht dies einer kalkulierten Reduktion an Treibhausgasemissionen
von 42 Mt CO, eq bzw. einer vermiedenen Nachfrage nach fossilen Kraftstoffen von 13,6 Mt Ol eq [5]. Verglichen damit
trug der Vebrauch erneuerbarer Elektrizitit im Strassentransport im gleichen Zeitraum lediglich 0,04 Mt Ol eq zu dieser
verminderten Nachfrage bei [S]. Um eine signifikante Emissionsminderung im Transportwesen zu erreichen, werden also
neben der Elektromobilitdt auch Biokraftstoffe weiterhin eine wichtige Rolle spielen [6]. Dies wird besonders deutlich,
wenn man sich die prognostizierte Entwicklung des PKW-Marktes vergegenwirtigt. Eine kiirzlich ver6ffentliche Me-
taanalyse ergab zwei Hauptszenarien (Abbildung 1.1). Danach werden im Jahre 2030 zwischen 47 % und 80 % der neu
registrierten PKWs in den EU28 immer noch mit Otto- oder Dieselmotoren ausgestattet sein [7]. Im PKW-Bestand wird
der Anteil an Verbrennungsmotoren entsprechend grof3er sein — insbesondere, wenn man die Langlebigkeit der Fahrzeug-
flotten aufgrund konservativen Konsumverhaltens beriicksichtigt. Beispielsweise wurden 2016 in den EU28 insgesamt
14,7 Mio. PKW neu registriert. Dies entspricht 5,6 % einer Flotte von insgesamt 259,5 Mio. Fahrzeugen [8] bzw. einer
durchschnittlichen Betriebsdauer von 17,7 Jahren. Aus diesen Griinden bleibt langfristig eine hohe Nachfrage nach fliis-
sigen Kraftstoffen realistisch.

In diesem Zusammenhang haben thermochemische Verfahren fiir die Produktion fortschrittlicher Biokraftstoffe (engl.
advanced biofuels) das Potenzial, einen substanziellen Beitrag zur Erreichung der Nachhaltigkeits-, Umwelt- und Emis-
sionsziele im Transportwesen und Mobilitdtssektor zu leisten. Der Verband der europdischen Mineraldlwirtschaft hat
bspw. kiirzlich einen Plan vorgestellt, bis zum Jahre 2035 die Emissionen im Verkehrssektor durch den Einsatz derartiger
Kraftstoffe um bis zu 100 Mt CO, eq zu senken [9]. Der Begriff ,,fortschrittliche Biokraftstoffe* umfasst dabei Biokraft-
stoffe der sogenannten 2. und 3. Generation, welche sich nach [6] auszeichnen durch:

1. Hohe chemische Bestindigkeit und langfristige Lagerstabilitit,

2. Volle Kompatibilitdt und Mischbarkeit mit konventionellen (fossilen) Fliissigkraftstoffsystemen (sog. drop-in
Qualitit),

3. Deutliche Minderung der Treibhausgasemissionen und

4. Nachhaltige Produzierbarkeit auf Basis nicht-essbarer Biomasseressourcen bei minimaler Auswirkung auf den
direkten und indirekten Landverbrauch, bspw. in Ubereinstimmung mit der EU-Direktive zu erneuerbaren Ener-
gien von 2018 [10].
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Abbildung 1.1: Prognosen fiir die Anteile verschiedener Antriebstechnologien an den in den EU28 neu angemeldeten PWK im Jahre 2030, modifi-
ziert nach [7]. Die beiden Szenarien ,,Business as usual“ und ,,Progressiv* der BW® mobil Strukturstudie 2019 basieren auf einer Me-
taanalyse von 74 Fahrzeugszenarien aus 21 seit 2010 publizierten Studien.

Beziiglich der genannten Kompobilitdt mit konventionellen Kraftstoffsystemen ist im Bereich von Ottokraftstoff in den
EU28 insbesondere die EN 228 malgeblich [11]. Darin sind Vorgaben festgeschrieben, die ein Benzin erflillen muss, um
als unverbleiter Ottokraftstoff vertrieben werden zu koénnen. Dabei gibt es je nach Land regionale und je nach Jahreszeit
saisonale Unterschiede (,,Sommer-“ oder ,,Winterbenzin“). Zu den festgelegten Parametern gehoren Klopffestigkeit
(,,Oktanzahl®), Dichte, Fliichtigkeit (Dampfdruck und Siedeverlauf) und Zusammensetzung (Gehalt an Schwefel, Man-
gan, Benzol, Olefinen, Aromaten und Sauerstoff bzw. sauerstofthaltigen Kohlenwasserstoffen) [11]. Zu Letzteren zéhlt
speziell meist fermentativ aus Zucker gewonnenes Ethanol. Dieses soll gemif3 EU-Richtlinie 2009/30/EG als Biokraft-
stoff der 1. Generation in Beimischung von 5 bzw. 10 % vol/vol (,,E5* bzw. ,,E10*) zur Verringerung von Treibhausgas-
emissionen von Ottokraftstoff Super beitragen [12]. In der Praxis werden von Kraftstoffherstellern, also meist von Raffi-
nerien, im sog. ,,Blending* verschiedene Benzinkomponenten so abgemischt, dass sich die Eigenschaften der Mischung
in den von der Norm vorgegebenen Grenzwerten bewegen. So bringen bspw. Isoparaffine (bzw. Isomerisatbenzin aus der
Isomerisierung oder Alkylatbenzin) und Aromaten (bzw. Reformatbenzin aus der katalytischen Reformierung) eine im
vergleich mit Paraffinen (bzw. Leichtbenzin aus der atmosphérischen Rohdldestillation) gute Oktanzahl [13]. Gerade
aber Aromaten mit acht oder mehr C-Atomen senken den Dampfdruck und kdnnen die Ru3bildung verstarken [14-17].
Dies ist insbesondere der Fall, wenn der Ethanolgehalt, wie z. B. bei E10, gleichzeitig ebenfalls erhoht ist [18, 19].

Vorteile gegeniiber E10 ergeben sich also fiir Biokraftstoffe der 2. und 3. Generation, wenn diese die Vorgaben der
EN 228 direkt oder zumindest in Mischung von mindestens 10 % mit fossilem Ottokraftstoff erfiillen. Im Falle des
bioliq“-Prozesses, welcher am Karlsruher Institut fiir Technologie (KIT) seit 2014 auf der Pilotskala betrieben und
erforscht wird [20-22], konnte Letzteres bereits in Motortests gezeigt werden [23]. In diesem Verfahren werden landwirt-
schaftliche Reststoffe, die nicht in Konkurrenz zur Nahrungsmittelproduktion stehen, wie etwa Weizenstroh, zunéchst in
dezentralen Anlagen einer Schnellpyrolyse unterzogen und so in das sog. ,,bioSyncrude* umgewandelt (Abbildung 1.2).
Dabei handelt es sich um einen dickfliissigen Brennstoff aus Pyrolysedl und -koks mit im Vergleich zum Ausgangsstoff
hoher Energiedichte. Dieses pumpbare Medium ldsst sich, vergleichbar mit Rohdl, wirtschaftlich tiber weite Strecken zu
einer zentralen Grof3anlage (bspw. Bioraffinerie) fiir nachfolgende Umwandlungsschritte transportieren. Diese umfassen
im bioliq®-Konzept, erstens, die Erzeugung von Synthesegas (CO + H,) mittels Flugstrom-Vergasung, zweitens, die
einstufige Synthese von Dimethylether (DME) und, drittens, die Umsetzung von DME zu Benzinkomponenten (engl.
Dimethyl Ether To Gasoline, DTG). Der DTG-Prozessschritt hat dabei Ahnlichkeit mit der einschligig bekannten Um-
wandlung von Methanol zu Benzin (engl. Methanol To Gasoline, MTG) [24-28].
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Abbildung 1.2: BlockflieBbild des KIT bioliq®-Verfahrens

Prinzipielle Vorteile des bioliq"-Ansatzes beziiglich einer industriellen Anwendung sind:

1.

Synthesegas, welches aus Biomasse gewonnen wird, ist hinsichtlich seiner Zusammensetzung mit einem mola-
ren Verhéltnis von H,/CO nahe 1 ideal fiir die einstufige DME-Synthese [29-31]. Der Prozess ist im Vergleich
zum zweistufigen Verfahren bestehend aus Methanolsynthese und -dehydratisierung stark vereinfacht [32, 33].
AuBerdem konnen hohere Gleichgewichtsumsitze schon bei niedrigeren Betriebsdriicken [34] erreicht werden.
Dadurch wird die direkte DME-Synthese insgesamt wirtschaftlich attraktiver [31].

Die Verwendung von DME statt Methanol als Einsatzstoff fiir die Synthese von Kohlenwasserstofen hat mehre-
re Vorteile (engl. Dimethyl ether To Hydrocarbons, DTH [35-39], bzw. Methanol To Hydrocarbons, MTH). So
wurde gezeigt, dass DME im Vergleich zu Methanol eine geringere Warmeentwicklung und adiabate Tempera-
turerh6hung, hohere Selektivitdt und Raum-Zeit-Ausbeute an Kohlenwasserstoffprodukten [40], etwas erhdhte
Methylierungsaktivitit [41, 42], sowie gesteigerte Reaktivitdt [43] und Umsatzkapazitit besitzt [44, 45]. Ande-
rerseits wurde in einigen Publikationen auch schon von nachteiligen Effekten hinsichtlich des Deaktivierungs-
verhaltens von DME relativ zu Methanol berichtet [46-48].

Fir MTH- und DTH-Prozesse werden iiblicherweise mikroporose Zeolithe als Heterogenkatalysatoren verwendet. Grund
ist deren hohe katalytische Aktivitidt und Formselektivitit. Jedoch unterliegen diese Materialien haufig Limitierungen in
Bezug auf Stofftransport und Zugénglichkeit der aktiven Zentren sowie einer schnellen Deaktivierung. Hierarchisch
strukturierte Zeolithe bieten hierfiir einen vielversprechenden Losungsansatz. Die Entwicklung dieser Materialien strebt
an, die Limitierungen konventioneller Zeolithe durch die Einbringung eines zusétzlichen Meso- und/oder Makroporen-
systems zu mildern [49-57]. In MTH-Anwendungen zeigen derartige hierarchische H-ZSM-5-Katalysatoren iiblicher-
weise reduzierte Stofftransportlimitierungen, verbesserte volumenbezogene Umsétze [58], erhohte Katalysatorstandzeit
und gesteigerte Selektivitit zu Benzinkomponenten [59-66]. Bei einem grofitechnischen Einsatz derartiger Katalysatoren
ergibt sich somit das Potenzial verringerter Betriebskosten und gesteigerter Produktausbeuten, das heif3t einer verbesser-
ten Wirtschaftlichkeit des DTG-Verfahrens fiir die Kraftstoffproduktion.
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1.2 Aufgabenstellung

In einer DTG-Anwendung, die in Vorarbeiten am IKFT untersucht wurde, hatte die Verwendung pulverférmiger hierar-
chischer H-ZSM-5 aufgrund einer wesentlich langsameren Deaktiverung eine bis zu 6-fach gesteigerte DME-Umsatzka-
pazitdt verglichen mit entsprechenden rein mikropordsen H-ZSM-5 zur Folge [67-69]. Um dies zu erreichen, wurden in
mehreren Beispielen konventionelle mikropordse H-ZSM-5-Pulver mittels alkalischer Behandlung mit wiassrigen NaOH-
Losungen modifiziert. Durch diese Behandlung wird Silizium aus der Zeolith-Gefiigestruktur entfernt (Desilizierung),
wodurch zusitzliche Mesoporen entstehen [58, 70]. Im Vergleich zu anderen Methoden der Erzeugung hierarchischer
Zeolithmaterialien, etwa der Verwendung sogenannter weicher oder harter Template, ist dieser Ansatz technisch ver-
gleichsweise einfach umzusetzen [53, 54]. Das Verfahren kann mit verhéltnisméBig geringen Investitions- und Material-
kosten fiir die industrielle Produktion skaliert werden [71-73].

Diese Ergebnisse waren die Begriindung einen weiteren Schritt fiir das Scale-Up hierarchischer H-ZSM-5-Katalysatoren
fiir die DTG-Umwandlung hin zu technischen Katalysatorextrudaten zu gehen. Zwar gibt es eine Vielzahl wissenschaftli-
cher Studien an H-ZSM-5-Zeolithen, in denen Katalysatorformkorper hergestellt und deren Anwendungseigenschaften in
MTH- [74-80] oder DTH-Prozessen [46, 47, 81-84] untersucht wurden, allerdings bleiben die Auswirkungen der alkali-
schen Behandlung und Formgebung auf wichtige physikochemische Eigenschaften der Zeolithkatalysatoren, wie z. B.
Zeolithkristallinitdt, Partikelmorphologie, Porositdt und Aziditdt, umstritten. Auch ist der Einfluss der fiir die Formge-
bung eingesetzten keramischen Binder auf die genannten Eigenschaften und die katalytische Wirkung noch nicht ab-
schlieBend geklért.

Die vorliegende Arbeit beschiftigt sich mit der Herstellung technischer Katalysatorformkdrper unter Verwendung
hierarchischer H-ZSM-5-Zeolithpulver kombiniert mit der katalytischen Anwendung im DTG-Prozess auf der Labor-
skala. Dabei wurde Extrusion (Strangpressen) unter Einsatz unterschiedlicher keramischer Binder, jeweils hochreines
SiO, oder y-ALOs, fiir die Katalysatorformgebung angewendet. Die hierarchischen Zeolithe wurden hierfiir mittels
alkalischer Behandlung kommerziell verfiigbarer, konventioneller H-ZSM-5-Pulver hergestellt. Alle Materialien wurden
detailliert hinsichtlich ihrer physikochemischen Eigenschaften charakterisiert. Eine potenzielle Ubertragung der beteilig-
ten Synthesen und Verfahren auf den industriellen Mafstab wurde dabei ebenfalls beriicksichtigt, insbesondere in Bezug
auf eine moglichst hohe Ausbeute bezogen auf die in der alkalischen Modifikation eingesetzte Zeolithmenge.

Ziel der Untersuchungen war es, weitere Erkenntnisse zum Einfluss der alkalischen Modifikation und der Formgebung
auf die Eigenschaften der verformten Katalysatoren und die bei den Herstellprozessen ablaufenden Vorgénge zu gewin-
nen. AuBBerdem wurde die katalytische Wirkung der so erzeugten hierarchischen Zeolithkatalysatoren mit nicht behandel-
ten H-ZSM-5-Formkdrpern verglichen. Dazu kam eine Versuchsanlage mit integral betriebenem Festbettreaktor zum
Einsatz. Auf diese Weise sollte das Verstindnis der Interaktion zwischen Eigenschaften, Modifikationsparametern und
Katalysatorleistung im DTG-Prozess mit speziellem Fokus auf Katalysatoraktivitit, Selektivitdt und Deaktivierungsver-
halten verbessert werden. Insbesondere die Benzinausbeute sowie die Langzeitstabilitiat der Katalysatorformkdrper, das
heift deren Widerstand gegen reversible Deaktivierung durch Verkokung, stand dabei im Fokus.



GRUNDLAGEN & STAND DER TECHNIK

2.1 Zeolithe allgemein

Wie im Vorwort erwihnt, wurde die Bezeichnung Zeolith fiir einen ,,siedenden Stein® oder ,,Brausestein® (altgriech. {é®
zéo, sieden, und Aibog lithos, Stein) erstmals 1756 vom schwedischen Mineralogen und Chemiker A. F. von Cronstedt
verwendet. Er beschrieb so das Mineral Stilbit, bei dessen Erhitzen er das Entweichen von Wasserdampf beobachtete [2].
Heute umfasst die Familie der Zeolithe eine ganze Reihe synthetischer und natiirlich vorkommender Minerale.

2.1.1 Aufbau und Struktur

Allgemein zeichnen sich die Zeolithe durch eine dreidimensionale, mikropordse und anorganisch-oxidische Geriiststruk-
tur aus, welche aus miteinander verkniipften Tetraedern (TO,, Abbildung 2.1a-d) besteht. Diese Tetraeder teilen sich
gemeinsame O-Atome an den Eckpositionen und sind jeweils mit einem zentralen T-Atom besetzt (T = tetraedrisch-
koordiniert). Dabei wird zwischen Tekto- bzw. Geriistsilikaten und Ino- bzw. Kettensilikaten unterschieden. Bei den
Tektosilikaten sind alle vier O-Atome der Tetracder mit jeweils benachbarten Tetraedern verkniipft. So bewegen sich die
Gitterdichten der Tektosilikate zwischen 12,1 und 20,6 T-Atomen pro nm’ [85]. Im Gegensatz dazu ist bei den Inosilika-
ten eine Ecke des Tetraecders bspw. als unverkniipfte OH-Gruppe ausgebildet. Dadurch entsteht eine unterbrochene
Geriiststruktur. In einem solchen Fall wird den dreistelligen Strukturcodes, die von der International Zeolite Association
(IZA) fiir Zeolithe vergeben werden, jeweils ein Bindestich vorangestellt (z. B. -RON, -ITV).

Cl" ,
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; _
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(a) (b)

Abbildung 2.1: Darstellung eines TO4-Tetraeders (T = Si, Al, B, P etc.) als Strukturformel (a), Stabmodell (b), Kugel-Stab-Modell (c¢) und mit
ionischen Radii der beteiligten Atome (d). In Teilabbildung (b) ist die Tetraederform mit schwarzen Linien hervorgehoben.
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Im Mai 2019 waren von der IZA insgesamt 248 Strukturcodes vergeben [86]. Durch die Vernetzung der Tetraeder als
den primédren Baueinheiten der Geriiststruktur (engl. Primary Buildung Unit, PBU) lassen sich sog. sekundare Baueinhei-
ten (engl. Secondary Buildung Unit, SBU) definieren. Diese setzen sich aus drei bis 16 PBUs zusammen und sind achiral
(Abbildung 2.2). Sie basieren auf der Idee, dass sich die unterschiedlichen Gertiststrukturtypen jeweils aus einer einzel-
nen SBU aufbauen lassen. Hierzu mussten mit der zunchmenden Anzahl bekannter Geriiststrukturen immer weitere
SBUs definiert werden, die letzten Endes vermehrt aus Kombinationen bereits bekannter SBUs bestanden. Deshalb ging
man ab 2007 dazu iiber, keine weiteren SBUs in die Liste aufzunehmen und stattdessen die sog. zusammengesetzten
Baueinheiten (engl. Composite Buildung Unit, CBU) zur Beschreibung der Geriiststrukturen zu verwenden.' Diese haben
zusitzlichen Nutzen bei der Identifizierung von Zusammenhéngen zwischen den Strukturtypen [88].

D’A@’Cﬁ

3(5) Spiro-5 (2) 4-1(13) 4=1 (3) 5-1 (25) 6-2 (16)
4(71) 4-4 (4) 4-[1,1] (5) 4-4- (4) 5-[1,1]1 (2) 2-6-2 (16)
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8 (24) 4-2 (23) 53 (10)

Abbildung 2.2: Die 23 bis zum Jahr 2007 durch die IZA definierten sekundéren Baueinheiten (SBUs) von Zeolithen (Abbildung modifiziert nach
[89]). Die zentralen T-Atome der TO4-Tetraeder werden durch Kugeln symbolisiert, die verkniipfenden O-Atome durch Stege dazwi-
schen. Die Zahlenkombinationen unter den Strukturen dienen zur Beschreibung derselben und geben meist die Anzahl an PBUs in
den jeweiligen Ringliedern und deren Beziehung zueinander wieder. In runden Klammern ist die Anzahl der bis 2007 erfassten Zeo-
lithgeriiststrukturen angegeben, welche sich mit der jeweiligen SBU aufbauen lassen. Die Summe dieser Zahlen (310) ist groBler als
die Anzahl der bekannten Gertiststrukturtypen, da sich einige Strukturtypen aus mehreren SBUs zusammensetzen lassen.

Nach der klassischen Definition handelt es sich bei Zeolithen in erster Linie um Alumosilikate [90]. Generell beschreiben
die von der IZA anerkannten Strukturtypen aber die jeweiligen Topologien der Geriiststrukturen unabhéngig von deren
chemischen Zusammensetzung. Die Position des T-Atoms ist dabei nicht auf Si und Al beschrinkt, sondern kann ebenso
von Elementen wie B, Ga, Ge, Sn, Ti und P besetzt werden [85, 90]. Da es hierbei teilweise nicht zu einer Einhaltung der
Bindungswinkel kommt,” wird auch von Zeotypen oder Molekularsieben im weiteren Sinn gesprochen.

Die sehr bildhafte Bezeichnung der Zeolithe als Molekularsiebe hdngt hier eng mit ihren definierten pordsen Eigenschaf-
ten zusammen. Alle Zeolithtypen verfiigen ndmlich liber eine charakteristische Porenstruktur aus regelméiBigen Kanélen
und/oder Hohlrdumen. Die Porenweiten bewegen sich dabei zwischen 0,2 und 1,9 nm, was in vielen Fillen die Trennung
von Molekiilen auf Basis ihrer GroBe (kinetischer Durchmesser) analog eines makroskopischen Siebs ermoglicht (Form-
selektivitit).?

SBUs und CBUs stellen nur thereotische topologische Baueinheiten dar. Sie sollten nicht mit Spezies gleichgesetzt werden, welche notwendiger-
weise im Synthesegel oder bei der Kristallisation der Zeolithe isoliert auftreten (vgl. Abschnitt 2.2.3) [87].

2 Der Ge-O-Ge-Winkel bewegt sich bspw. zwischen 115° und 140°, wihrend der Si-O-Si-Winkel 140° — 180° betrigt.

Die unterschiedlich starke Wechselwirkung von Molekiilen mit der Zeolithoberflidche (Sorptionschaften) kann die Stofftrennung zudem beeinflussen.
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Dabei wird die GroBe der Kanéle der Gertiststrukturen bzw. deren Eingidnge anhand der Anzahl der beteiligten TO,-
Einheiten klassiert. Es wird zwischen kleinporigen (§8-PBU-Poren, Weite 0,30 — 0,45 nm), mittelporigen (10-PBU-Poren,
Weite 0,45 — 0,60 nm), groBBporigen (12-PBU-Poren, Weite 0,6 — 0,8 nm) und extragrofporigen Zeolithen (14- bis 30-
PBU-Poren, Weite 0,8 — 1,9 nm, z. B. ITT, -ITV) unterschieden [91]. Aulerdem ist in Abhédngigkeit der moglichen
Diffusionsrichtungen eines Gastmolekiils im Zeolithgitter eine Unterscheidung von ein-, zwei- und dreidimensionalen
Porensystemen moglich. Hier gibt es eine Vielzahl an Kombinationsméglichkeiten. So besteht FAU (Zeolith Y)* aus
groflen Hohlrdumen mit einem Durchmesser von ca. 1,2 nm (Kavernen, engl. super cages, genannt), welche iiber 12-
Ring-Poren (Durchmesser 0,74 nm) dreidimensional miteinander verbunden sind. Beim Typ LTA (Zeolith A) erfolgt die
Verbindung dhnlicher Kavernen, iiber kleinere 8-Ring-Poren (Durchmesser 0,42 nm). Das eingangs erwéhnte Stilbit (Typ
STI) weist ein zweidimensionales Netzwerk aus 10- und 8-Ring-Poren auf. MOR (Mordenit) hat ein eindimensionales
Porensystem aus 12-Ring-Kanédlen und TON (ZSM-22) eines aus 10-Ring-Kanédlen. Diese haben eine dhnliche Grofe
wie die Kanédle des MFI-Typs (ZSM-5), bei dem die Poren allerdings dreidimensional vernetzt sind (Abschnitt 2.2.1).

2.1.2 Physikalische und chemische Eigenschaften

Aus der pordsen Struktur resultieren die iiblicherweise groBen spezifischen BET-Oberflichen’ der Zeolithe von 300 bis
1000 m* g'. Dies bewirkt, dass manche Zeolithe bis zu 40 % ihres Trockengewichts an Wasser aufnehmen konnen.
Aufgrund ihrer anorganisch-oxidischen Zusammensetzung sind Zeolithe auerdem thermisch sehr stabil. Im Gegensatz
zu anderen Geriiststrukturen mit grofen inneren Oberflichen und definierter Porositdt dhnlicher GroBenordnung, wie
insbesondere den sog. zeolithischen Imidazolat-, metallorganischen oder kovalent-organischen Geriistverbindungen
(engl. Zeolitic Imidazolate Frameworks, ZIFs, Metal-Organic Frameworks, MOFs, bzw. Covalent Organic Frameworks,
COFs), widerstehen Zeolithe in technischen Applikationen teilweise Temperaturen von weit iiber 600 °C [92].

Diese Eigenschaften préddestinieren Zeolithe fiir die Verwendung in der heterogenen Katalyse thermochemischer Um-
wandlungsprozesse. Hier spielt aulerdem ihr azider Charakter eine wesentliche Rolle. Dieser hingt damit zusammen,
dass sich durch die Koordination von dreiwertigen T-Atomen (insbesondere Al, PBU AlO,) in Kombination mit
elektrisch neutralen PBUs (insbesondere SiO,) ein negativer Ladungsiiberschuss im Zeolithgitter ergibt. Dessen Aus-
gleich erfolgt durch frei bewegliche Kationen (,,Gegenionen®), wie z. B. Na", K" und Mg*" oder auch La*" und Ce*". Fiir
katalytische Anwendungen in séurekatalysierten Reaktionen ist insbesondere die sog. H-Form® relevant, bei der jeweils
ein Proton (H") als Gegenion fungiert und ein Bronsted-azides Zentrum in der Geriiststruktur bildet.

Aus diesem Grund ist der Al-Gehalt bei alumosilikatischen Zeolithen, wie z. B. ZSM-5, eine wichtige Kenngroe zur Be-
urteilung des Gehalts Bronsted-azider Zentren (Abschnitt 2.2.2). Dieser kommt auch in der Summenformel fiir klassische
Zeolithe (Tektosilikate) zum Ausdruck, die sich nach Gleichung (2.1) aufstellen lasst [93].”

|M7% (H,0),] [ALSicr— 03] . 12 2i @1

Dabei werden die Gastspezies zwischen | | und die Gitterzusammensetzung zwischen [ ] angegeben. M"" reprisentiert ein
n-wertiges Kation, i die Anzahl der AlO,-Tetraeder, ¢ die Gesamtanzahl der T-Atome und x die Anzahl der H,O-
Molekiile, jeweils pro Einheitszelle. Der Al-Gehalt wird bei Zeolithen hdufig durch das atomare Si/Al-Verhéltnis ((¢ - i)/i,
in dieser Arbeit des einfacheren Verstdndnisses halber als ,,Si/Al*“ abgekiirzt) bzw. das molare SiO,/Al,O3-Verhéltnis
(2 - Si/Al) angegeben. Letzteres wird auch als ,,Modul* bezeichnet. Weil die Verbindung zweier benachbarter AlOy4-
Tetraeder instabil ist, kann das atomare Si/Al-Verhéltnis gemil der Lowenstein-Regel Werte zwischen eins und unend-
lich annehmen [94].

Da teilweise mehrere Zeolithe unterschiedlicher Zusammensetzung dieselbe Geriiststruktur aufweisen kénnen, wird gemal den Empfehlungen der
IZA der Strukturcode fettgedruckt, der Zeolithname jedoch nicht. Beispielsweise haben sowohl Zeolith X als auch Zeolith Y die Geriiststruktur
FAU, sie unterscheiden sich aber im Al-Gehalt.

Innere Oberflédche berechnet nach der Theorie von Brunauer, Emmett und Teller.

Hinsichtlich der Nomenklatur sei angemerkt, dass Namen wie ,,ZSM-5% oder ,,Zeolith Y keine Aussage iiber das jeweilige Gegenion beinhalten
bzw. diese Frage offenlassen. Demgegeniiber sind bei Bezeichnungen wie ,,H-Form* im Allgemeinen oder ,,H-ZSM-5%, , NH4-ZSM-5“ und ,,Na-Y*
im Speziellen die Gegenionen eindeutig als H", NH;" bzw. Na" spezifiziert.

Siund Al kénnen in Gleichung (2.1) gemédB der erweiterten IZA-Definition ganz oder teilweise durch andere Elemente substituiert werden.
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Die ersten synthetisch hergestellten Zeolithe wie auch die natiirlich vorkommenden waren sehr Al-reich (Si/Al < 5).
Spéter wurden dann Al-arme und génzlich Al-freie Zeolithe synthetisch zuginglich, wie z. B. die als Silikalith-1 be-
zeichnete, Al-freie Variante des MFI-Typs. Hierbei geht allgemein ein geringer Al-Gehalt bzw. ein gesteigertes Si/Al-
Verhiltnis mit einer hoheren thermischen und hydrothermalen Stabilitdt (Hydrophobizitit) des jeweiligen Zeolithen
einher. Grund ist die geringere Dichte an OH-Gruppen (Abschnitt 2.3.3.2), die fiir Dehydroxylierung und somit Ausbil-
dung von Gitterdefekten anfillig sind [95].

Die Vielfalt geometrischer Formen, in denen makroskopische Zeolithkristalle auftreten, d. h. der moglichen Morpholo-
gien, ist groB3. Sie umfassen Nadeln, Kugeln, Wiirfel, Quader efc. Durch neuartige Template sind bei der Zeolithsynthese
auch anndhernd zweidimensionale, planare Kristalle mit der sehr geringen Dicke einzelner Einheitszellen (<2 nm)
moglich [96]. Ebenso wurden in jlingerer Zeit nanopartikuldre Zeolithkristalle kommerzialisiert [97], die den typischen
(technischen) PartikelgroBenbereich von 100 nm bis 15 um nach unten erweitern (Abschnitt 2.3.1) [92].

2.1.3 Verwendung

Die sehr groBe Variabilitit der Zeolithe hinsichtlich Zusammensetzung, Porositdt, Aziditdt und makroskopischer Form
haben gepaart mit ihrer hohen thermischen Stabilitdt zu zahlreichen technischen Anwendungen gefiihrt. So erschliefit
sich durch die hohe Adsorptionskapazitiit ihre Verwendung in Adsorbern und in Kiihl-, Heiz- und Trocknungsystemen
[98] sowie durch die Fahigkeit zum Ionentausch der Einsatz fiir die Enthdrtung und Aufreinigung von Wasser [92].
Dementsprechend ist die mengenméBig groBte Anwendung synthetischer Zeolithe der Einsatz als Wasserenthérter in
Waschmitteln. Die Nutzung als Heterogenkatalysatoren folgt an zweiter Stelle, wobei das FCC-Verfahren (katalytisches
Cracken, engl. Fluid Catalytic Cracking) als petrochemischer Veredelungsprozess den grofiten Anteil hieran hat [92].

2.2 Der Zeolith ZSM-5

2.21 Gefuge-, Poren- und Kristallstruktur

Der Zeolith ZSM-5 wurde erstmals von R. J. Argauer und G. J. Landolt synthetisiert und im Jahre 1972 durch die Mobil
Oil Corporation patentiert [99]. Dies begriindet auch dessen Namen ,,Zeolite Socony Mobil No. 5“. Das entsprechende
natiirliche Mineral (Si/Al = 7,6) wurde 1997 beschrieben und nach der italienischen Stadt Modena ,,Mutinait* genannt
[100]. ZSM-5 liegt in der MFI-Geriiststruktur vor (von ,,Mordenite Framework Inverted” oder auch ZSM-five). Damit
gehdrt er zur Zeolithgruppe der Pentasile, da sich seine Geriiststruktur aus der SBU 5-1 (vgl. Abbildung 2.2) bzw. u. a.
aus der CBU mfi (der sog. ,,Pentasileinheit™ t-pen) autbauen lisst (Abbildung 2.3a) [101].

ZSM-5 ist ein mittelporiger Zeolith mit dreidimensionalem Porensystem. Dieses besteht aus rohrenartigen, elliptischen
Kanilen aus aufeinanderfolgenden 10-Ring-Einheiten (Abbildung 2.3a-c, Abbildung 2.4c). Die Kanile verlaufen mit
einem Querschnitt von 0,53 x 0,56 nm entlang der b-Achse ([010]-Richtung, Abbildung 2.3b, schwarzer Pfeil). Sie
werden von entsprechenden, entlang der a-Achse ([100]-Richtung) sinusformig verlaufenden Kanélen mit einer Quer-
schnitt von 0,51 % 0,55 nm auf verschiedenen Ebenen geschnitten (Abbildung 2.3a, griiner Pfeil). Dadurch entstehen an
den Kreuzungspunkten der beiden Kanalsysteme Kavernen mit einem Durchmesser von ca. 0,94 nm. woraus sich die
Dreidimensionalitit des MFI-Porensystems ergibt. Gastmolekiilen wird durch den Ubergang von den geraden auf die
sinusformigen Kanile eine helixartige Trajektorie entlang der c-Achse ([001]-Richtung) ermdglicht (Abbildung 2.3c,
roter Pfeil).

MFI-Gitter liegen in Abhéngigkeit der Temperatur und des Si/Al-Verhéltnisses in zwei unterschiedlichen Raumgruppen
vor [102, 103]. Unterhalb des Gefrierpunktes von Wasser und fiir sehr hohe Si/Al-Verhiltnisse (Si/Al > 3000) nehmen
MFI-Zeolithe die monokline Raumgruppe P2,/n an. Bei hoheren Temperaturen und bei Si/Al-Verhiltnissen zwischen 20
und 50 liegt die orthorhombische Raumgruppe Pnma vor. Die orthorhombische Elementarzelle enthdlt 96 T-Atome und
192 O-Atome und hat eine Volumen von 5,211 nm’ (Dichte 18,4 T-Atome pro nm3, a=2009nm, b=1,974nm, ¢ =
1,314 nm, a= = y=90,0°) [101].
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Abbildung 2.3: MFI-Geriiststruktur und Porensystem des ZSM-5 in Blickrichtung der b-Achse (a), der c-Achse (b) und der a-Achse (c) (Abbildung
modifiziert nach [68], erstellt mit JSmol [104]). Das Porensystem ist jeweils auf der linken Seite mit blauer Farbe hervorgehoben (Po-
reninnenseite hell, Porenaulenseite dunkel). Zusitzlich sind mégliche Diffusionsrichtungen von Gastmolekiilen mit entsprechend der
jeweiligen Kristallachsen eingefirbten Pfeilen und die Offnungsweite der Kanile in @ und h-Richtung dargestellt. Teilabbildung (a)

enthélt des Weiteren eine Hervorhebung und Detaildarstellung der CBU mfi und der SBU 5-1, aus welchen die MFI-Geriiststruktur
topologisch aufgebaut ist.
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Abbildung 2.4: Zweikomponentenmodell eines ZSM-5-Kristalls (a,b) und vereinfachte Darstellung des dreidimensionalen MFI-Porensystems des
ZSM-5 (c) (Erléuterungen s. Text, Abbildung modifiziert nach [68]).
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Die klassische makroskopische Kristallstruktur (Morphologie) des ZSM-5 ist die sog. Boot- oder Sargform. Hierbei
besteht der Kristall aus mehreren Komponenten, die miteinander verwachsen sind. Abbildung 2.4a,b zeigt das Zweikom-
ponentenmodell, welches auf Grundlage optischer Mikroskopiestudien vorgeschlagen [105, 106] und durch hochaufl6-
sende Rontgendiffraktometrie bestétigt wurde [107]. Die Gitter sind bei den zwei Komponenten (,,pyramidaler oberer
und unterer Deckel A und A' sowie ,,kombinierter Korpus und Spitzen* B, Abbildung 2.4a) um 90° zueinander verdreht
ausgerichtet. Als Konsequenz sind die entlang der b-Achse verlaufenden, geraden 10-Ring-Kanéle (Abbildung 2.4c) nur
an vier kleinen Bereichen an den oberen und unteren Flanken der Spitzen von Komponente B zur externen Oberfliche
geoffnet (Abbildung 2.4b, rotbraune Flachen). Der Zugang zum Porensystem ist deshalb beinahe iiber den gesamten
Kristall nur iiber die etwas kleineren, sinusférmigen 10-Ring-Kanéle entlang der a-Achse moglich.

2.2.2 Aziditat

Der Begriff ,,Aziditdt* wird im Zusammenhang mit Zeolithen fiir verschiedene Aspekte ihrer sauren Eigenschaften
verwendet. Zundchst muss zwischen Lewisaziditdt (Elektronenakzeptor) und Brenstedaziditit (Protonendonator) unter-
schieden werden. Des Weiteren bezeichnet der Begriff Aziditdt allgemein, aber insbesondere hinsichtlich Brensted-azider
Zentren (BAZ), Gehalt bzw. Dichte von sauren Zentren und deren Saurestirke. Dies wird in der vorliegenden Arbeit im
Sinne einer einfacheren Lesbarkeit ebenfalls so gehandhabt,8 Begriffe wie ,,stark azide* oder ,,schwach azide” werden
hier jedoch ausschlieBlich fiir die Beschreibung und den Vergleich der jeweiligen Saurestirke verwendet.

Wie bereits in Abschnitt 2.1 erwéhnt, entstehen bei alumosilikatischen Zeolithen wie ZSM-5 die BAZ durch Kompensa-
tion der negativen Gitterladung durch Protonen (H"). Das Proton bildet hier zusammen mit dem gemeinsamen O-Atom
benachbarter AlO4- und SiOg4-Tetraeder eine ,,verbriickte” (engl. bridging) Hydroxylgruppe Si(OH)Al (Abbildung
2.5a,b). Bei einem idealen, rein Bronsted-aziden H-ZSM-5 entspricht die Dichte Brensted-azider Zentren also dem Al-
Gehalt des Gitters.

i

Abbildung 2.5: Brensted-azides Zentrum (verbriickte Si(OH)Al-Gruppe) innerhalb der MFI-Geriiststruktur als beispielhaftes 3D-Modell (a) und
Strukturformel (b) (Abbildung modifiziert nach [68], erstellt mit Mercury 3.5)

Dariiber hinaus enthalten Zeolithe mit den sog. Silanolgruppen (Si-OH) weitere Hydroxylgruppen. Die sind vorwiegend
auf der dufleren Oberfliche und an den Kanten der Kristalle lokalisiert (terminale Silanolgruppen). Auflerdem befinden
sich an intrakristallinen Defekten (Fehlstellen) der Gitter sog. Silanolnester, hervorgerufen etwa durch eine unsaubere
Synthese oder durch hohe Temperaturen in Verbindung mit Wasserdampf. Silanolgruppen haben generell einen sehr
schwach-aziden Charakter und spielen deshalb fiir die katalytische Wirkung der Zeolithe eine untergeordnete Rolle.

8 Grund ist, dass viele der in dieser Arbeit beobachteten Effekte der Aziditdtsmodifikation sowohl die Dichte als auch die Sdurestirke der aziden
Zentren betreffen (vgl. Abschnitte 4.3 oder 5.5).
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2.2 Der Zeolith ZSM-5

Die verbriickten Si(OH)AIl-Gruppen sind fiir sdurekatalysierte Reaktionen, wie die MTH- und DTH-Umwandlung, die
vorrangig relevanten Aktivzentren. Deren Brensted-Séaurestarke beschreibt wie leicht das Proton an eine adsorbierte Base
abgegeben wird. Bei Zeolithen unterschiedlicher Geriiststruktur ergeben sich aufgrund der unterschiedlichen raumlichen
Anordnung der PBUs und der damit verbundenen Ladungsverteilung im Gitter unterschiedliche Sdurestirken der BAZ
[108]. Bei Zeolithen desselben Geriiststrukturtyps sind zum einen die Verteilung der BAZ auf unterschiedliche Gitterpo-
sitionen [108] und zum anderen deren mogliche Wechselwirkung sowohl untereinander als auch mit eventuell vorhande-
nen Lewis-aziden Zentren mogliche Einflussfaktoren [109].

Fiir Al-reiche Zeolithe wie X oder Y (Si/Al < 10) nimmt die BAZ-Saurestérke tatsdchlich mit steigendem Al-Gehalt ab
[110, 111]. Fir Al-drmere Zeolithe wie ZSM-5 (Si/Al = 10) ist dies aufgrund der zunehmenden rdumlichen Distanz der
BAZ [108] eine in der Literatur kontrovers diskutierte Frage. So wurde mittels Testreaktionen [112] und IR-
Spektroskopie [113, 114] an H-ZSM-5 festgestellt, dass dessen BAZ eine vom Si/Al-Verhiltnis unabhéngige, einheitli-
che Saurestirke haben. Allerdings gibt es auch IR-spektroskopische Studien, welche zum gegenteiligen Ergebnis kom-
men [115, 116]. Jedoch wird die Aussagekraft derartiger Analysen hinsichtlich der BAZ-Saurestirke innerhalb einer
Serie desselben Zeolithtyps teilweise kritisch gesehen [117]. Auch mittels 'H- und *'P-NMR-Messungen wurden schon
widerspriichliche Ergebnisse zu dieser Fragestellung berichtet [118-121], obwohl insbesondere die Methode der 'H-NMR
hier allgemein als aussagekriftig gilt [122]. Letztlich kann bei ZSM-5 auf Basis dieser Datenlage ein Einfluss einer
ungleichméBigen Al-Verteilung im Gitter auf die BAZ-Séurestirke nicht definitiv ausgeschlossen werden. In diesem
Zusammenhang ist insbesondere der mogliche Einfluss der Al-Zonierung (vgl. Abschnitt 2.3.3.3) eine offene Frage der
aktuellen Forschung.

Dariiber hinaus ist der bereits erwédhnte, mogliche Einfluss Lewis-azider Zentren (LAZ) von Interesse. Diese kdnnen
entweder durch lonentausch in das Gitter eingebracht oder durch die gezielte Behandlung des Zeolithen mit Wasser-
dampf (engl. Steaming) erzeugt werden (Abschnitt 2.3.2.1). Letzteres fithrt ebenso wie die alkalische Behandlung (Ab-
schnitt 2.3.3.2) zur Bildung von Gitterdefekten und zu einer Ablagerung des sog. Extra-Framework Al (EFAl) auf den
Mikro- und Mesoporen. EFAl-Spezies werden durch die Zersetzung von Al-Zentren im Gitter ohne deren Solvatisierung
im wissrigen alkalischen Medium gebildet [70]. Dies umfasst ionische AI’*-, neutrale, polymerisierte und hydroxylierte
(AIOOH) Spezies, denen meist ein Lewis-azider Charakter zugeschrieben wird [123-125]. In der Literatur wurde die
Hypothese aufgestellt, dass derartige EFAl-Spezies, die sich in der Ndhe von BAZ befinden, deren Brensted-Saurestéirke
steigern [126]. Die LAZ hitten somit zumindest indirekt Einfluss auf die katalytischen Eigenschaften von Zeolithen.
Aber auch eine direkte katalytische Wirkung der LAZ ist denkbar, wie fiir die Spaltung bzw. Hydratisierung von DME
oder das Cracking hoherer Kohlenwasserstoffe dhnlich der Vorgénge beim FCC-Verfahren.

2.2.3 Synthese von ZSM-5

Die Synthese alumosilikatischer Zeolithe wie ZSM-5 ist ein hochkomplexer (Um-)Kristallisationsprozess, bei dem feste
Si- und Al-Quellen (Prékursoren) aufgeldst werden und zu weniger 18slichen (metastabilen) Alumosilikaten, den Zeolit-
hen, reagieren. Dabei finden folgende, teilweise parallel ablaufende Vorgénge statt [92, 127]:

e  Herauslosung von Silikat- und Aluminationen aus den festen Prékursoren (,,Mineralisierung),

e Bildung eines reaktiven Synthesegels,

e Ubersittigung der Losung,

e  Polymerisation und Depolymerisation der amorphen Gelstrukturen mit fortwdhrendem Auf- und Abbau von
T-O-T-Bindungen, Bildung von ersten Strukturen mit lokaler Ordnung (sekundére amorphe Phase),

e Keimbildung (Nukleation): Bildung periodisch geordneter Strukturen (kristalline Bereiche, Kristallkeime,
protozeolithische Einheiten), ggf. unter Einwirkung von Templaten aus der Losung,

e Kiristallisation bzw. Kristallwachstum.
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Dafiir werden folgende funktionale Komponenten eingesetzt [92]:

e  Losungsmittel: H,O (klassische Hydrothermalsynthese), organische Losungsmittel (Solvothermalsynthese) [128,
129], ionische Fliissigkeiten (Ionothermalsynthese) [130] oder 16sungsmittelfrei (Trockengelsynthese) [131]

e Quelle fiir Si-Atome: bspw. Natriumsilikat (,,Wasserglas®), gefilltes und pyrogenes SiO, (,,Kieselsduren®),
kolloidales SiO, (,,Silikasol*) oder Tetraalkylorthosilikate (insbesondere Tetraethylorthosilikat)

e  Quelle fiir Al-Atome: z. B. Natriumaluminat (NaAlO;), Aluminiumsulfat (Al(SOy); - 9 H,0), -nitrat ((AI(NOs);
- 18 H,0) oder Aluminiumhydroxide (Pseudobohmit, AIOOH). Auch die Verwendung von Tonerden (Kaolinit)
oder anderen Alumosilikaten als kombinierte Si- und Al-Quelle ist verbreitet.

e  Mineralisierer: bewirken den kontinuierlichen Ab- und Aufbau der T-O-T-Bindungen und die Auflosung der
Préakursoren. Meist werden OH -lIonen (NaOH) fiir die Synthese bei hohem pH verwendet. Dabei sind diese oft
entweder schon in den T-Atom-Quellen enthalten oder werden als Bestandteil der Template zugesetzt. Daneben
ist auch der Einsatz von F'-Ionen fiir die Synthese unter sauren Bedingungen (niedriger pH) moglich [132].

e Template (auch strukurdirigierendes Agens genannt, SDA) haben durch ihre Geometrie und Ladungsverteilung
eine strukturbildene Wirkung und sind somit entscheidend fiir die Bildung der gewiinschten Zeolithgeriiststruk-
tur. Im einfachsten Fall handelt es sich dabei um H,O, oft werden aber auch Alkali- und Erdalkalikationen ein-
gesetzt. Fiir ZSM-5 dienen hdufig Tetrapropylammonium-Kationen (TPAOH oder TPABr) als Template, aber
auch die Verwendung diverser organischer Molekiile, wie Amine, Alkohole oder Ether, ist moglich [133].

Es ist offensichtlich, dass all diese Stoffe sowie ihre Gestalt und Zusammensetzung, also auch Reinheit und Darrei-
chungsform der T-Atom-Quellen, Einfluss auf das Ergebnis der Zeolithsynthese haben [134]. Dariliber hinaus sind
folgende Parameter zu beachten [92]:

e Abfolge und Dauer der Zugabe der Rohmaterialien;

e  Durchmischung der iiblicherweise heterogenen Reaktionsmischung (Riihrintensitét, rdumliche Konzentrations-
und Temperaturgradienten, Scherkrifte);

e pH-Wert;

e Alterung des Synthesegels (engl. ageing): Dauer, Temperatur;

e Kiistallisation: Dauer, Temperatur, Temperaturprofil wéhrend der Aufheizung und Abkiihlung, Zugabe von
Kristallisationskeimen, Konzentration der Komponenten (Verdiinnung);

e  Art des Reaktors: Material und Form.

Dabei werden folgende Faktoren beeinflusst:

e  Zeolithtyp;

e Si/Al-Verhiltnis und Homogenitit der Zusammensetzung (Al-Zonierung, Abschnitt 2.3.3.3);

e Reinheit und Kristallinitit des Zeolithen, Gehalt an Kristalldefekten und amorphen sowie anderen Fremdphasen,;
e Form, GroBle, Verwachsungsstruktur und Agglomeration der Kristalle (Partikelmorphologie).

In Anschluss an die Kristallisation wird der entstandene Feststoff abgetrennt, gewaschen und getrocknet. Danach folgt
eine Kalzinierung, um das ggf. in der Geriiststruktur vorhandene Templat und Ldosungsmittel zu entfernen. Um die
katalytisch aktive Form zu erhalten, folgen nun (teilweise wiederholt) Ionenaustausch- und Kalzinierungsschritte. Hierbei
wird der Zeolith bspw. zunichst mit einer wissrigen NH,NOs- oder NH,CIl-Losung behandelt, wodurch aus der zwi-
schenzeitlichen NHy-Form wihrend der anschlieBenden Kalzinierung die H-Form entsteht. Alternativ bzw. ergénzend
sind weitere postsynthetische Modifikationen moglich, wie z. B. alkalische Laugung (Abschnitt 2.3.3), Dampfbehand-
lung, Sdurewaschung (Abschnitt 2.3.2.1), und Metallbeladung. In aller Regel erfolgt bei technischen Zeolithkatalysatoren
aulerdem eine Formgebung (Abschnitt 2.4), da Zeolithe in ihrer Pulverform in den wenigsten Féllen fiir die direkte
technische Applikation geeignet sind.
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2.3 Hierarchische Zeolithe

ZSM-5 wird tiblicherweise bei 120 — 180 °C in Druckbehiltern hergestellt [92], aber auch die mikrowellengestiitzte
Synthese [135] oder die druckfreie Synthese [136, 137] sind bekannt. Ohne Templat sind hierbei Si/Al-Verhiltnisse im
Bereich ca. 13 — 50 zugénglich, mit Templat konnen Werte von ca. 15 bis unendlich (Silikalith-1) erreicht werden [92,
138]. Auch die GréBe und Gestalt der synthetisierbaren ZSM-5-Kristalle weist eine grofe Vielfalt auf [134]. In Abschnitt
2.1 wurden bereits nanoskalige, anndhernd planare [96] und nanopartikuldre Kristalle erwéhnt [97]. Daneben gelang
bspw. durch die Verwendung einer amorphen Quarzglasrohre als Si-Quelle in Verbindung mit einer verdiinnten HF-
Losung als Mineralisierer und sehr langen Kristallisationszeiten von 25 Tagen die Synthese von MFI-Kristallen mit einer
Kantenldnge von > 3 mm [139].

2.2.4 Weitere Anwendungsmaoglichkeiten von ZSM-5

Die mengenméiBig wohl bedeutendste technische Anwendung von ZSM-5-Katalysatoren ist ihr Einsatz in petrochemi-
schen Prozessen. Hier werden den im klassischen FCC-Verfahren verwendeten Y-Zeolithen bis zu 3 % ZSM-5-Granulate
beigemischt, um die Oktanzahl des Crackbenzins zu erh6hen. Durch die Beimengung von bis zu 20 % ZSM-5 wird die
Propenausbeute erhoht. Weitere Einsatzgebiete von ZSM-5-Katalysatoren umfassen die Isomerisierung von C5/C6-
n-Alkanen (Leichtbenzin) zu hochoktanigen Benzinkomponenten, die Aromatisierung von C3/C4-n-Alkanen zu Benzol,
Toluol und Xylolisomeren an Ga-modifiziertem ZSM-5, ebenso wie die (hydrierende) Entparaffinierung (engl. dewaxing
bzw. hydrodewaxing) von Schmierdlen (C18-C38). Einen Uberblick geben Gliser et al. [138]. Dariiber hinaus ist der
Einsatz diverser MFI-Membranen zur Gas- und Fliissigkeitsreinigung sowie in reaktiven Trennprozessen verbreitet
[140]. Im Kontext der stofflichen Nutzung von Biomasse fiir die Erzeugung von Fliissigkraftstoffen und Wertchemika-
lien sind auBerdem ZSM-5-Zeolithe neben dem in dieser Arbeit untersuchten DTG-Prozess (bioliq®) eine héufig verwen-
dete Aktivkomponente fiir die katalytische Umwandlung (engl. upgrading) von Biomassepyrolyseprodukten [141-143].

2.3 Hierarchische Zeolithe

Der Erfolg der Zeolithe als Heterogenkatalysatoren in der technischen Chemie basiert zu grolen Teilen auf ihrer Formse-
lektivitdt, die eng mit ihrer wohldefinierten Mikroporositit verkniipft ist. Dies ist oft ein gewiinschter Effekt, um die
Selektivitdt zum jeweiligen Zielprodukt zu erhdhen. Jedoch unterliegen von Zeolithen katalysierte Reaktionen haufig
nachteiligen Diffusionslimitierungen. In einem solchen Fall ist die Porendiffusion der Edukt- bzw. Produktmolekiile
zu/von den intrakristallinen Aktivzentren wesentlich langsamer als sowohl die Reaktion an sich (intrinsische Reaktions-
rate) als auch der Transport der Reaktanden zwischen Fluid und Poren (Filmdiffusion). Mégliche Folgen sind eine
unvollstdndige Nutzung des Kristallvolumens (geringer Porennutzungsgrad) oder auch eine schnelle Deaktivierung, etwa
durch Koksbildung (Akkumulation héhermolekularer Reaktionsnebenprodukte, vgl. Abschnitt 2.6.4).

Um dem entgegenzuwirken, wird versucht, den Stofftransport in den Mikroporen zu beschleunigen. Ein Weg ist die
Verwendung groB3- und multiporiger Zeolithe (schnellere Diffusion), welche allerdings offensichtlich nicht mehr zwin-
gend den Vorteil der Formselektivitdt haben. Daneben ist, wie in dieser Arbeit auch, ein haufiger Ansatz die Verkiirzung
der effektiven, intrakristallinen Diffusionswege (Verringerung der charakteristischen Lange). Hierfiir wird bei den sog.
hierarchischen Zeolithen das Porennetzwerk zu einem hierarchischen, multiskaligen System aus Mikro-, Meso- und/oder
Makroporen erweitert.” Dies kann durch die Bildung sowohl intra- als auch interkristalliner Meso- und Makroporen
erreicht werden. Interkristalline Poren entstehen bspw. durch die Aggregation nanoskaliger Zeolithkristalle.

Die Hierarchie des Porensystems meint dabei nicht die bloBe Uberlagerung der Mikro- mit Meso- und/oder Makroporen,
sondern deren dreidimensionale Anordnung bzw. Verkniipfung mit dem Ziel, den Stofftransport zu den aktiven Zentren
zu beschleunigen [54]. So verbessert bspw. eine im Kristallinneren eingeschlossene (okkludierte) Mesopore den Trans-
port von Reaktanten hin zur &ufleren Kristalloberfliche nicht, wihrend dies bei zur externen Oberfldche gedffneten
Mesoporen der Fall ist. Hier dienen in der Natur vorkommende oder vom Menschen geschaffene Transportstrukturen als
Vorbilder fiir hierarchische Netzwerke. Einige Beispiele sind in Abbildung 2.6a-e dargestellt.

® Nach der Definition der International Union of Pure and Applied Chemistry (IUPAC) haben Mikroporen einen Durchmesser < 2 nm. Die Durchmes-
ser von Mesoporen liegen im Bereich zwischen 2 und 50 nm und die von Makroporen iiber 50 nm [144].
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Abbildung 2.6: Beispiele fiir hierarchische Transportsysteme in Natur und menschlicher Infrastuktur auf verschiedenen Grofenskalen: (a) Falschfar-
ben-Aufnahme eines Neurons [145], (b) Adernetzwerk eines Blattes [146], (c) Gedst eines Baumes [147], (d) Ausschnitt aus dem
Stadtplan der Stadt Heilbronn im Jahre 1834 mit hierarchischem Wege- und Kanalsystem [148], (¢) Delta des Flusses Lena in Russ-
land (Falschfarben-Satellitenaufnahme) [149].

Fir die Erzeugung hierarchischer Porensysteme bei Zeolithen ist eine Reihe von Vorgehensweisen bekannt, die auch
kombiniert werden konnen. Ein Ansatz ist die direkte Erzeugung hierarchischer Zeolithe durch die Anwendung spezieller
Additive bei der Synthese (,,Botfom-Up*“-Methoden, Abschnitt 2.3.1). Eine Alternative ist die Ausstattung bereits beste-
hender Zeolithpartikel mit Meso- und Makroporen (postsynthetische Modifikation, ,,7op-Down“-Methoden, Abschnitt
2.3.2). Zu diesen zdhlt auch die in dieser Arbeit angewandte alkalische Behandlung (Abschnitt 2.3.3). Der Fokus liegt in
diesem Abschnitt auf diesen Ansdtzen der Pulversynthese.

Auch ist die Bildung hierarchischer Porenstrukturen durch die Verbindung von Zeolithen mit anderen Materialien zu sog.
Kompositen mdglich. Beispiele sind die Formgebung mit keramischen Bindern (Abschnitt 2.4) oder Beschichtung von
Trégermaterialien. Ein weiterer vielversprechender Ansatz ist die sog. (partielle) Zeolithisierung vorgeformter (alumo-)
silikatischer Materialien, wie z.B. geordnete mesopordse Silikate, pordse Glaser (Kugeln, Plédttchen, Monolithe,
Schwimme). Ein Uberblick iiber derartige Methoden findet sich in [54].

2.3.1 Bottom-Up-Methoden (Synthetische Methoden)

Bei den Bottom-Up-Methoden wird die hierarchische Porenstruktur direkt bei der Zeolithsynthese erzeugt. Dies kann
durch die Zugabe spezieller Additive, Tenside und Template erreicht werden. Dabei handelt es sich um Stoffe (Meso-
und/oder Makroporogene'®), welche die inter- und intrakristalline Porenbildung steuern. Hier wird zwischen sog. harten
und weichen Templaten (engl. hard bzw. soft templates) unterschieden. Bei Hard Templates handelt es sich iiblicher-
weise um Feststoffpartikel, bei Soft Templates um funktionale Molekiile. Beide Sorten werden der Synthesemischung
beigemengt und nach der Kristallisation durch Kalzinierung oder durch Séurebehandlung entfernt.

Typische Hard Templates umfassen kohlenstofthaltige Materialien (Kohlenstoffnanoréhrchen, -fasern oder Ruf}), synthe-
tische Polymere (Polystyrol, Polyurethan), Aerogele mit geordneter Mesoporositét, biologische Materialien (Stérke,
Mikroorganismen, Holzstaub, Pflanzenteile) oder anorganische Partikel (CaCOs). Hierbei konnen wichtige Eigenschaften
der hierarchischen Zeolithe, wie die makroskopische Morphologie, diec Meso- und Makroporengré3e und deren Grofen-
verteilung sehr genau eingestellt werden [54]. Allerdings treten bei der thermischen Zersetzung der Template (Kalzinie-
rung) lokal hohe Temperaturen auf, welche die Zeolithstruktur verdndern konnen [150]. Ein Ansatz, der dieses Problem
umgeht, ist die Verwendung mesopordser Silikapartikel als kombinierte Si-Quelle und Makroporogen, da diese bei der
Synthese durch Umkristallisation aufgelost werden [151]. Insbesondere Aerogele und Kohlenstoffnanopartikel sind als
Template jedoch oft mit hohen Kosten und moglichen gesundheitlichen Risiken verbunden [54].

12" Als Porogen wird eine Substanz bezeichnet, durch deren Zusatz die Fertigung pordser Materialien méglich ist. Wahrend der Fertigung des Materials
wird das Porogen entfernt, woduch der gewiinschte Hohlraum entsteht.
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Die Gruppe der Soft Templates umfasst eine ganze Reihe unterschiedlicher supramolekularer Substanzen wie spezielle
Tenside, Organosilane, silylierte Polymere und emulsionsbildende Wirkstoffe. In diesem Bereich gibt es im Wesentli-
chen drei unterschiedliche Ansétze. Bei der direkten Templatierung, die auch als Dualtemplatierung bezeichnet wird
[53], werden alle Komponenten (Si- und Al-Quelle, Losungsmittel, Mineralisierer, SDA etc., vgl. Abschnitt 2.2.3)
inklusive des supramolekularen Templats zu Beginn einer einstufigen Synthese vermischt. Bei der indirekten Templatie-
rung erfolgt die Zugabe des Templats in einem zweistufigen Prozess erst nach einer anfanglichen Gelalterung (Bildung
protozeolithischer Einheiten bzw. zeolithischer Kristallkeime mit einer Gréfle von 2 — 5 nm). Der dritte Ansatz umfasst
die Bildung zweiphasiger Mikroemulsionen aus wissrigem, anorganischem Synthesegel und organischem Losungsmittel
mit Tensiden. Dabei wirkt z. B. das organische Losungsmittel als Porogen und die emulgierten Geltropfchen gewisser-
mafen als Mikroreaktoren (Kristallisation in begrenztem Raum).

In allen Féllen wirken die organischen Komponenten (Template bzw. Losungsmittel) sozusagen als Abstandshalter
zwischen den alumosilikatischen Doméanen wéhrend der Kristallisation. Dies fiihrt zur Bildung mesopordser Zeolithkris-
talle oder mesopordser Anordnungen nanoskaliger Zeolithkristalle. Deren Porositit und Zusammensetzung lésst sich
durch die Wahl des jeweiligen Verfahrens kontrollieren. In einigen Fillen konnten derartige Strukturen auch génzlich
ohne die porendirigierende Wirkung spezieller Meso- und Makroporogene erzielt werden [54]. Im Vergleich mit harten
Templaten ist bei der Verwendung weicher Template neben den hohen Kosten oft die geringe Verfiigbarkeit der Additive
nachteilig. Auflerdem gestaltet sich hdufig die Synthese phasenreiner Zeolithe schwierig. Hinzu kommt bei mesopordsen
Aggregaten nanopartikulérer Zeolithkristalle eine meist geringe mechanische Stabilitét.

2.3.2 Top-Down-Methoden (Postsynthetische Modifikation)

2.3.21 Dealuminierung

Neben der in Abschnitt 2.3.3 vorgestellten alkalischen Behandlung existiert eine Reihe weiterer Top-Down-Methoden fiir
die Erzeugung hierarchischer Zeolithe. So handelt es sich bei der Dealuminierung um einen sehr gut beschriebenen und
groftechnisch umgesetzten Ansatz zur selektiven Entfernung von Gitter-Atomen (Demetallierung), in diesem Fall spezi-
fisch Al. Diese Methode wurde urspriinglich entwickelt, um das Si/Al-Verhiltnis sehr Al-reicher Zeolithe zu erhéhen,
insbesondere der FAU-Zeolithe X und Y (Si/Al < 2,5) [152]. Ziel ist deren hydrothermale Stabilitidt (Hydrophobizitét) zu
steigern sowie die Konzentration und Saurestirke der aziden Zentren anzupassen, wie z. B. bei ultrastabilen Y-
Katalysatoren (USY) fiir FCC-Anwendungen.

Hierfiir gibt es verschiedene Ansétze. Bei der hydrothermalen Damptbehandlung (engl. Steaming) werden Zeolithe in
ihrer NHy- oder H-Form mit Wasserdampf bei Temperaturen iiber 500 °C in Kontakt gebracht. Dabei kommt es zur
Hydrolyse der Al-O-Si-Bindungen im Gitter, was die Bildung von Gitterfehlstellen (Silanolnester) und eine partielle
Amorphisierung der Geriiststruktur bewirkt. Durch die Migration mobiler Si-Spezies werden die Gitterdefekte teilweise
geheilt, was mit der Entstehung von Mesoporen einhergeht. Weitere Ansédtze sind die Behandlung der Zeolithe mit
konzentrierten Saduren (z. B. HCl) oder mit speziellen Chemikalien (z. B. SiCly) [153]. Hierbei kommt es zu dhnlichen
Vorgingen wie den eben beschriebenen. Bei der Dealuminierung durch Steaming werden auBlerdem EFAI-Spezies
gebildet, deren Lewis-Aziditét flir katalytische Anwendungen vorteilhaft sein kann (vgl. Abschnitt 2.2.2).

Wesentliche Nachteile der Dealuminierungs-Methoden sind, dass die Mesoporenbildung sehr schwer zu kontrollieren ist
und dass die gebildeten Mesoporen nur wenig untereinander bzw. mit der duBeren Kristalloberfldche verbunden sind.
Auflerdem kommt es ggf. zur partiellen Blockierung der mikropordsen Doménen durch die Ablagerung amorphen Mate-
rials (EFAl und andere). Durch eine anschlieBende milde Séurewaschung, z. B. in verdiinnter HCl-Losung, kdnnen
derartige Spezies allerdings entfernt werden.

2.3.2.2 Bestrahlung

Ein weiterer Top-Down-Ansatz ist die Bestrahlung von Zeolithen nach Valtchev et al. [154]. In dieser zweistufigen
Methode werden ZSM-5-Kristalle zunichst einem ***U-Ionenstrahl ausgesetzt, danach mit verdiinnter HF behandelt und
abschlieBend mit Wasser gewaschen. Dadurch entstehen gerade, parallel verlaufende Kanéle mit Porenweiten von ca.
50 nm und Abstdanden von 230 bis 1400 nm. Trotz dieser bemerkenswerten RegelméBigkeit der erzeugten hierarchischen
Struktur liegen die Probleme bei der Skalierung auf technische ProduktionsmaBstébe auf der Hand.
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2.3.2.3 Lamellare Zeolithe

Auch die Erzeugung schichtférmiger Zeolithe [155] zéhlt zu den Top-Down-Methoden [54]. Die Methode hat starke
Ahnlichkeit bzw. groBe Uberschneidung mit einigen Bottom-Up-Ansitzen (Abschnitt 2.3.1). Hier wird bei der Zeolith-
synthese u. a. durch die Verwendung spezieller (supramolekularer) Template, Trennmittel und Schwellmittel die Bildung
anndhernd zweidimensionaler Nanokristalle (Schichten bzw. Lamellen) hervorgerufen [96]. Diese konnen parallel
angeordnet und dabei durch sdulenartige Strukturen (die sog. Pillars) voneinander getrennt sein (multilamellare Struktur)
[156]. Alternativ kommt es durch die sog. Delaminierung, also durch die Entfernung der Pillars, zu einer ungeordneten
Anordnung der Schichten wie in einem Kartenhaus (unilamellare Struktur). Beide Varianten zeichnen sich durch einen
groflen Anteil offener, interkristalliner (interlamellarer) Mesoporen aus. Obwohl dieser Umstand eine signifikant verbes-
serte Zuginglichkeit der zeolithischen Sédurezentren und in der Folge gesteigerte katalytische Wirksamkeit mit sich
bringt, u. a. in MTH-Reaktionen [96], verhindern die hohen Kosten der bei der Synthese benétigten Additive ihre kom-
merzielle Herstellung.

2.3.3 Postsynthetische Modifikation durch alkalische Behandlung

2.3.3.1 Definition und Historie

Bei der postsynthetischen alkalischen Behandlung handelt es sich um eine Top-Down-Methode zur Herstellung hierarchi-
scher Zeolithe durch deren Laugung mit wissrigen, basischen Losungen. Ziel ist die Erzeugung vernetzter und zur
Oberfliche gedffneter Mesoporen bei gleichzeitiger Erhaltung und Zugénglichmachung der intrinsischen Brensted-
Aziditit. Dies geschieht durch das selektive Herauslosen von Si-Gitteratomen aus der Zeolithstruktur (,,Desilizierung*)
durch den Angriff einer Base. Im Vergleich zu den bereits diskutierten Methoden der Erzeugung hierarchischer Zeo-
lithmaterialien, ist dieser Ansatz technisch einfach und relativ kostengiinstig auf technische Gréfenskalen skalierbar (vgl.
Abschnitt 2.3.3.4). Neben ZSM-5 wurde dieser Ansatz bereits auf eine grole Bandbreite anderer Zeolithe angewandst,
wie u. a. Mordenit, Zeolith Beta und Y, Ferrierit, ZSM-12 oder ZSM-22 [51, 53, 153].

In der Patentliteratur findet sich ein entsprechender Ansatz zur Verbesserung der katalytischen Wirkung von ZSM-5
schon 1984 [157]. Dieser basiert auf fritheren Arbeiten an PA-MOR sowie Zeolith X, Y und A aus den 1960er- und 70er-
Jahren [158-160]. Im Jahre 1992 veroffentlichte Dessau et al. die erste wissenschaftliche Studie, die sich mit der Desili-
zierung von ZSM-5 beschiftigte, wobei der Fokus hier noch auf dem Nachweis der ungleichméBigen Verteilung des
Gitter-Al lag (vgl. Abschnitt 2.3.3.3) [161]. Es folgten Arbeiten, die sich mit dem Verstidndnis des Auflosungsprozesses
in alkalischen Medien beschiftigten und dabei die Kinetik und Rolle des Gitter-Al im Fokus hatten [162-165]. Schon
frith nach der Arbeit von Dessau et al. [161] wurde sowohl von der verbesserten katalytischen Wirkung alkalisch behan-
delter ZSM-5 in MTH-Reaktionen [166] als auch von deren gesteigerten Sorptionskapazitéit [165] berichtet. Allerdings
dauerte es bis ins Jahr 2000, dass Ogura ef al. die Schliisselrolle der bei der Behandlung generierten Mesoporen fiir die
gesteigerte katalytische Leistungsfahigkeit von hierarchischem ZSM-5 erkannten [55, 167, 168]. Daraufhin untersuchte
insbesondere die Gruppe um Groen und Pérez-Ramirez systematisch die Desilizierung von Zeolithen in Hinblick auf die
Einfliisse von Parametern der Ausgangsmaterialien (Zeolithtyp, Si/Al-Verhéltnis, Kristallgrofe etc.) und der alkalischen
Behandlung (Temperatur, Konzentration, Fliissig/Fest-Verhiltnis, alkalisches Medium, Dauer, Rithrintensitéit) auf die
Mesoporositit und katalytische Wirkung der hierarchischen Zeolithe [51, 71, 169-171].

2.3.3.2 Mechanismus und Einflussfaktoren

Hinsichtlich der kontrollierten Ausbildung intrakristalliner Mesoporen im Bereich zwischen 4 und 20 nm wurden fiir
ZSM-5 folgende vorteilhafte Synthesebedingungen gefunden [71]: 65 °C, 30 mL ngmh'l 0,2 M NaOH, 30 min bei einem
optimalen Si/Al-Verhéltnis zwischen ca. 25 und 50. Der Grund fiir Letzteres liegt in der hemmenden Wirkung des Gitter-
Al auf die Auflosung der Zeolithstruktur durch die Extraktion von Gitter-Si [169, 172]. Insbesondere bei Al-reichem
ZSM-5 (Si/Al < 15) ist die Bildung von Mesoporen durch diesen Effekt stark limitiert (Abbildung 2.7a). Bei Al-armem
ZSM-5 (Si/Al > 200) kommt es hingegen bei der reinen Behandlung mit NaOH zum gleichméiBigen Abbau des Zeo-
lithgitters, was mit der Bildung interkristalliner Meso- und Makroporen einhergeht (Abbildung 2.7¢) [169]. Si/Al-
Verhiltnisse im Bereich von ca. 25 bis 50 sind hingegen optimal, weil es hier zur Wiederanlagerung des herausgeldsten
Gitter-Al in die Mesoporenstruktur kommt (Realuminierung, Abbildung 2.7b) [58]. Dieses Phdnomen beschreibt den
teilweisen Wiedereinbau von Al-Atomen nach deren gleichzeitigen Extraktion mit Si-Atomen aus dem ZSM-5-Gefiige in
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tetragonal koordinierte Gitterpositionen, die vornehmlich auf der Mesoporenoberflidche lokalisiert sind [173]. Das realu-
minierte Al wirkt dann als sog. porendirigierendes Agens (PDA), was zu einer relativ engen Porenweitenverteilung fiihrt.

Dariiber hinaus kann ein zusitzliches PDA, wie AI(NOj); oder Tetraalkylammoniumionen, bei der alkalischen Behand-
lung hinzugegeben werden, um die Mesoporenbildung gezielt zu beeinflussen [174, 175]. Hier ist die Affinitit des
gewdhlten PDA zur Zeolithoberflache entscheidend. Ist die Affinitét zu hoch, wird das Zeolithgitter vor dem alkalischen
Angriff geschiitzt und es kommt zur keiner Auflosung des Kristalls. Ist die Affinitdt hingegen zu gering, wird das Gitter
gleichmidBig abgebaut, wie im Falle eines hohen Si/Al-Verhéltnisses (vgl. Abbildung 2.7¢). Bei der richtigen Kombinati-
on von PDA-Affinitdt und Zeolith, wie z. B. Tetrabutylammoniumhydroxid (TBAOH) an ZSM-5, kann jedoch eine
deutlich engere Porenweitenverteilung der generierten Mesoporen erreicht werden [176]. Auch ist durch den Einsatz
spezieller PDAs die kontrollierte Mesoporenbildung bei MFI-Zeolithen oberhalb des optimalen Si/Al-Bereichs (Si/Al >
100) mdglich. Bei Al-reichem ZSM-5 (Si/Al < 20) gelang dies durch die Kombination der alkalischen Laugung mit einer
vorhergehenden kontrollierten Behandlung mit Salzsdure (Dealuminierung, Abschnitt 2.3.2.1) [173].

In der aktuellen Literatur ist mittlerweile Konsens, dass die Auflosung von Zeolithpartikeln durch den alkalischen An-
griff an amorphen Bereichen und Defekten mit niedriger kristalliner Stabilitdt beginnt. Dabei handelt es sich z. B. um
intrakristalline Silanolnester oder um Korngrenzen verwachsener Kristallite [55, 123, 150, 168, 176-178]. Dadurch bleibt
der tiberwiegend Brensted-azide Charakter der Zeolithe zundchst erhalten. Im weiteren Verlauf kommt es zur Desilizie-
rung des eigentlichen Zeolithgitters (vgl. Abbildung 2.7b). Dieser Prozess geht durch die bereits erwéhnten Realuminie-
rungseftekte [70, 170, 174] mit einer Verringerung des Si/Al-Verhiltnisses einher. Es wurde berichtet, dass realuminierte
Al-Atome protonische Zentren bilden konnen, welche einen deutlichen, wenn auch verhéltnisméBig schwachen,
Brensted-aziden Charakter aufweisen, der in der Starke vergleichbar mit amorphen oder mesopordsen Alumosilikaten ist
[179, 180]. Verglichen mit verbriickten Si(OH)AIl-Gruppen scheinen diese Zentren jedoch anfalliger fiir die Dehydroxy-
lierung, d. h. die Bildung starker LAZ zu sein [172]. Zusétzlich kommt es bei der Desilizierung des Gitters zur Bildung
von EFAIl-Spezies (vgl. Abschnitt 2.2.2), die sich auf der externen und Mesoporenoberfliche von alkalisch behandelten
Zeolithen ablagern [123-125]. Durch eine an die alkalische Modifikation anschlieBende milde Behandlung mit minerali-
schen oder organischen Sdure, wie z. B. verdiinnter Salzsdure oder speziell auch Weinsdure [181], lassen sich derartige
Spezies jedoch auch wieder entfernen.
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Abbildung 2.7: Schematische Darstellung des Einflusses des Gitter-Al-Gehalts auf den Mechanismus der Mesoporenbildung bei der alkalischen
Behandlung von MFI-Zeolithen mit NaOH (Abbildung modifiziert nach [58, 169]).
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2.3.3.3 Al-Zonierung

Die Al-Zonierung ist ein Phinomen, welches hdufig bei ZSM-5-Zeolithen beobachtet wird [107, 113]. Es beschreibt die
uneinheitliche Verteilung der Al-Atome in Zeolithkristallen, d. h. erh6hte Al-Anteile nahe der &uferen Kristalloberflache
[182-185]. Althoff et al. zufolge wird dies durch die quaterniren TPA'-Templationen, welche bei der Synthese von
ZSM-5 eingesetzt werden, verursacht [183]. Diese induzieren die Strukturbildung mit dem vorrangigen Einbau silikati-
scher Spezies, da alumosilikatische Spezies an Alkaliionen im Synthesegel gebunden sind und sich somit mit Voran-
schreiten des Kristallisationsprozesses dort anreichern. Bereits aus sehr frithen Berichten {iber die alkalische Behandlung
von ZSM-5 ist bekannt, dass dieser Effekt die Desilizierung derartiger Zeolithe stark beeinflussen kann [161]. Wie
bereits erwédhnt, haben tetragonal koordinierte Al-Spezies in Gitterpositionen, d. h. Si(OH)AI-Gruppen, eine hohere
Besténdigkeit gegen den alkalischen Angriff im Vergleich zu Si-O-Si- und Silanolgruppen. Dadurch wird die Auflosung
von Al-reichen Domédnen wihrend der alkalischen Behandlung gehemmt [169, 176]. Dariiber hinaus entwickelten Groen
et al. die Hypothese, dass die Anwesenheit negativ geladener AlO,-Tetraeder eine stabilisierende Wirkung auf benach-
barte Si-Atome hat [169, 172]. In Folgearbeiten von Pérez-Ramirez et al. wurde dieser hemmende Effekt in Bezug auf
die alkalische Auflosung nicht nur fiir Gitter-Al, sondern auch fiir EFAl-Spezies gefunden. Daher kdnnen auch Letztere
als PDA wirken [171, 174].

2.3.3.4 Katalytische Anwendung und technische Umsetzung

Die verbesserten Diffusionseigenschaften und vorteilhafte katalytische Wirkung alkalisch behandelter, hierarchischer
Zeolithe gegeniiber konventionellen, rein mikropordsen Zeolithen ist bekannt [51, 79]. Speziell in MTH-Prozessen
zeigen derartige hierarchische H-ZSM-5-Katalysatoren geminderte Stofftransportlimitierungen, verbesserte Ausnutzung
des Kristallvolumens [58], erhohte Katalysatorstandzeit und gesteigerte Selektivitit zu Benzinkomponente [59-66]. In
Vorarbeiten am IKFT wurde dabei in einer DTG-Anwendung insbesondere die milde und mittelstarke alkalische Be-
handlung von ZSM-5-Pulvern (Si/Al von ca. 28 und 40) mit 0,05 M bzw. 0,3 M NaOH als vorteilhaft beziiglich einer
gesteigerten DME-Umsatzkapazitit identifiziert [67-69]. Ein Zusatz von TPAOH als PDA zeigte hier keine wesentlichen
Vorteile in Hinblick auf eine erhohte katalytische Leistungsfahigkeit.

Ein weiterer Vorteil der alkalischen Behandlung konventioneller ZSM-5-Zeolithe mit NaOH ohne weitere Zusitze ist
ihre einfache und kostengiinstige Skalierbarkeit auf technische Produktionsmaf@stibe [53, 54]. Die Verwendung kostenin-
tensiver Template und Stofftrennungsschritte, wie z. B. die aufwendige Abtrennung nanoskaliger Partikel aus wéssrigen
Suspensionen, wird hier vermieden [73]. Pérez-Ramirez et al. berichten von der Produktion desilizierter hierarchischer
Zeolithe auf halbtechnischem Mafstab mit Chargen von 35 kg [71, 72]. Auch die Formgebung hierarchischer Zeolithpul-
ver hin zu technischen Katalysatorformkorpern flir MTH-Anwendungen wurde bereits wissenschaftlich untersucht [80,
186].

Im Bereich der FCC-Katalysatoren wurden im Jahre 2011 erste hierarchische (mesostrukturierte), postsynthetisch modi-
fizierte USY-Zeolithe, welche durch gekoppelte templatgestiitzte alkalische Behandlung und Rekristallisation erzeugt
wurden, erfolgreich in einer Raffinerie eingesetzt (Katalysatormenge ca. 30 Tonnen) [187, 188]. Dieser Ansatz zeichnet
sich vor allem durch die fast vollstindigen Zeolith-Ausbeuten der Modifikation und die Verwendung geringer Anteile
eines kostengiinstigen Templats aus. Letzteres wird bei der Synthese zudem nicht verbraucht, sondern kann rezykliert
werden. AuBerdem waren hier keine wesentliche Anderungen der Betriebsbedingungen des FCC-Verfahrens nétig [73].

2.4 Technische Zeolithkatalysatoren

In der akademischen Forschung der technischen Chemie werden katalytische Aktivkomponenten in der Regel in reiner
Form isoliert eingesetzt, um wichtige Kenntnisse iiber ihre Wirkung unter idealisierten Bedingungen zu erlangen. Tech-
nische Heterogenkatalysatoren setzen sich allerdings gemifBl der Katalysatorformulierung aus diversen Komponenten
zusammen. An diese werden eine ganze Reihe von Anforderungen gestellt, um thermochemische Verfahren unter realen
und dkonomischen Randbedingungen zu realisieren. Dazu zdhlen zunédchst vorrangig chemische Aspekte wie Aktivitét,
Selektivitit, geringe Deaktivierungsneigung, Regenerierbarkeit iiber moglichst viele Zyklen sowie chemische und ther-
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mische Bestandigkeit gegen Katalysatorgifte bzw. teils harsche Reaktionsbedingungen. Auflerdem muss die makroskopi-
sche Katalysatorform'' den anwendungsspezifischen, stromungsmechanischen Anforderungen (Druckverlust, Rieselfi-
higkeit, minimale Stofftransportlimitierungen) geniigen und teilweise hohen mechanischen Belastungen (Abrieb- und
Druckfestigkeit) in chemischen Reaktoren widerstehen. Dariiber hinaus ist ma3geblich, dass Katalysatoren auf techni-
schen GrofBenskalen reproduzierbar und mit moglichst wirtschaftlichem Material- und Personalaufwand unter Beachtung
aller Arbeits- und Umweltschutzregularien hergestellt werden kénnen

Dieses komplexe Anforderungsprofil erkldrt den hohen Anspruch der Gestaltung effizienter Katalysatorkontakte fiir
technische Applikationen. In letzter Zeit riickt dieses Thema vermehrt in den Fokus der chemisch-technischen Wissen-
schaft [186, 189]. Der Fokus liegt hierbei oft auf der Interaktion zwischen Aktivkomponente und Binder bzw. Tragerma-
terial (vgl. Abschnitt 2.4.3). Jedoch enthalten Katalysatorformulierungen oft eine Vielzahl von Additiven, die sich teil-
weise untereinander stark beeinflussen [189]. Fiir gewisse katalytische Prozesse macht der Anteil der Additive sogar den
Grofteil des jeweiligen technischen Katalysators aus. Fiir FCC-Verfahren betragt der Anteil der Aktivkomponente in
Zeolith Y-Granulaten in einigen Féllen bspw. lediglich 5 % bzw. in ZSM-5-Granulaten 25 % (vgl. Abschnitt 2.2.4) [92].
Daher ist es wichtig, dass die Additive die katalytischen Eigenschaften der Formkorper nicht nachteilig beeinflussen.

Welche Additive eingesetzt werden, hdngt auch von den jeweils anderen Komponenten der Formulierung und vom ange-
wendeten Formgebungsverfahren ab (Abschnitt 2.4.1). In Tabelle 2.1 sind die verschiedenen Arten von Additiven mit
ihrer jeweiligen primaren Funktion und Beispielsubstanzen aufgelistet. Es wird deutlich, dass fiir einige Arten von Addi-
tiven dieselben Materialien verwendet werden. Die funktionale Abgrenzung ist also nicht immer eindeutig; oft kommen
einzelnen Komponenten mehrere Aufgaben zu. So kann SiO, sowohl als Binder als auch als Fiillstoff dienen, oder Stérke

wirkt zunéchst als Plastifizierhilfe und bei der Kalzinierung als Porogen.

Tabelle 2.1: Bei der Herstellung technischer Katalysatorkontakte neben der Aktivkomponente eingesetzte Additive, modifiziert nach [186]

Additivart Funktion Materialtyp Beispielmaterialien

Binder Mechanische Festigkeit des Feuerfestes, anorganisches Oxid Al,03, Aluminiumphosphat, SiO,,
Katalysatorkontaktes verbessern natiirliche Tonerden (Attapulgit,
bzw. gewihrleisten Bentonit, Kaolinit, Montmorillonit

etc.), TiO,, Zirkonia

Fiillstoff Aktivkomponente verdiinnen, Kostengiinstiges, feuerfestes, Natiirliche Tonerden (Kaolinit),
Wairmekapazitit der Formkorper optimalerweise inertes, anorgani- Al 04, SiO,
erhohen sches Oxid

Schmierstoff Reibung wihrend Pastenerzeugung Ol oder andere viskose Fliissigkeit ~ Ethylenglykol, Glycerin, Graphit,
und Formgebung verringern bzw. reibungsverringernde Mineraldl, Propylenglykol, Alumi-

Substanz niumstearat
Modifikationsmittel ~Katalytische Wirksamkeit erhéhen ~ Promotor, Co-Katalysator, Koks- Metall- oder Metalloxidvorlaufer,
oder Metallfallen, Passivatoren Tonerden, Zeolithe

Peptisiermittel Partikel dispergieren, Materialmi- Mineralische oder organische Essig-, Zitronen-, Ameisen-, Salz-,

schung homogenisieren Séure oder seltener Base Salpeter-, Schwefel-, oder Phos-
phorséure

Plastifizierhilfe Rheologische Eigenschaften fiir Materialabhéngig, iiblicherweise Wasser, Hydroxyethylcellulose
die Umformung verbessern (bspw.  mit polarer oder unpolarer Funkti-  (Kleister), Polyethylenglykol,
Viskositit verringern), Griinkérper  onalitét Stérke, Zucker, Silikonol
vor der Kalzinierung stabilisieren

Porogen Intrapartikulédre Porositét erhéhen Kostengiinstiges Material, das RufB, Pflanzenfasern, Sdgemehl,

iiblicherweise bei der Kalzinierung
aufoxidiert und entfernt wird

Reis-, Mais- oder Kartoffelstirke,
Kunststoffe, Cellulose

! Hier gibt es eine Vielzahl méglicher Formen und GroBen der Kontakte: mikrometergroe Granulate fiir Wirbelschicht- und Flugstromanwendungen
(z. B. FCC), Schiittungen von millimeter- bis zentimetergrofien Extrudaten, Tabletten oder Pellets (Festbetten), dezimeter- bis metergrof3e struktu-
rierte Packungen mit katalytischaktiver Beschichtung, keramische Monolithe (z. B. in Abgaskatalysatoren), Schwiamme und Membranen.
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241 Formgebungstechniken (Agglomeration)

Die Umformung bzw. Formgebung pulverférmigen Materials wie Zeolithen hin zu makroskopischen Formkorpern (hier
Schiittgiitern) bezeichnet man als Agglomeration. Die Wahl eines geeigneten Formgebungsverfahrens ist dabei abhingig
von der fiir die jeweilige technische Anwendung optimalen Katalysatorgestalt. Einen Uberblick geben Schiith und Hesse
[190]. Ein Grofteil der nachfolgenden Diskussion basiert auf deren Ausfithrungen.

Die wichtigsten Methoden sind die Spriihtrocknung (Katalysatorkontakte fiir Wirbelschicht- und Flugstromreaktoren)
sowie Aufbauagglomeration, Pressagglomeration und Extrusion (Katalysatorschiittungen in Festbettreaktoren). Grundle-
gend handelt es sich also grofitenteils um dhnliche Verfahren, wie sie in Pharmazie, Metallurgie, Kunststoff-, Lebensmit-
tel- und Baustoffindustrie sowie speziell bei Keramiken etabliert sind. Im Unterschied zu Letzterem ist aber die Dichte
bei technischen Zeolithkatalysatoren, die letzten Endes oft Spezialkeramiken sind,'> meist geringer.

Die mechanische Stabilitdt der erzeugten Formkdrper basiert bei allen Agglomerationsmethoden auf denselben Prinzi-
pien. Dies umfasst van-der-Waals- bzw. elektrostatische Kréfte, Formschluss und Materialbriicken. Letztere entstehen
durch Sintern oder durch chemische Bindungen, wie z. B. verbriickende O-Atome, die durch Vernetzung terminaler OH-
Gruppen unter Wasserabspaltung entstehen.

2411 Spriihtrocknung

Fir Wirbelschicht- und Flugstromanwendungen werden kugelformige, sehr abriebfeste Katalysatorkontakte bendtigt.
Diese Granulate werden durch Spriihtrocknung hergestellt. Dazu wird eine Losung oder Suspension verspriitht und in
einem heiBen Gasstrom (hiufig Luft) getrocknet. Dabei entstehen durch die Verdunstung der Fliissigkeit kleine Feststoft-
kiigelchen (Durchmesser 10 — 100 um). Die Fliissigkeit kann sowohl von unten nach oben als auch (hdufiger) von oben
nach unten verspriiht, das Trocknungsgas sowohl im Gegen- als auch im Gleichstrom gefiihrt werden. Daher gibt es eine
groBe Anzahl mdéglicher Bauarten von Spriihtrocknern, die sich auch in der Art des Verspriithens unterscheiden. Oft wird
die Losung bzw. Dispersion mit Druck durch eine Diise mit kleinen Offnungen verspriiht, hiufig besteht die Diise aber
auch aus einer rotierenden Scheibe.

241.2 Pressagglomeration

Bei der Pressagglomeration, Tablettierung oder Pelletierung'® wird das Ausgangsmaterial durch Aufwendung mechani-
scher Flachenkréfte zu iiblicherweise kompakten zylinderférmigen Formkoérpern verpresst, den sog. Tabletten (Durch-
messer 3 — 10 mm). Dies erfolgt generell diskontinuierlich in Vorrichtungen, sog. Tablettenpressen, die Matrizen bzw.
Hohlformen und Stempel umfassen. Der Anpressdruck (ca. 980 — 9800 bar) entsteht dabei durch die relative Bewegung
von Matrize und Stempel. Er bestimmt u. a. die Porositdt und den Porendurchmesser der Tabletten, muss aber auf deren
mechanische Stabilitdt abgestimmt sein. Auf technischem Mafstab kommen bspw. Rotationstablettiermaschinen mit
Matrizen mit mehreren Bohrungen und Stempeln zum Einsatz. So sind groe Durchsétze von mehreren tausend Tabletten
pro Minute moglich. Dafiir ist eine schnelle und gleichméBige Befiillung der Matrizen mit dem zu verpressenden Pulver
wichtig. Dieses muss gute FlieBeigenschaften (Rieselfahigkeit) und einen minimalen Staubanteil aufweisen.

241.3 Aufbauagglomeration

Die Aufbauagglomeration, Nass-Granulation oder Pelletisierung wird verwendet, wenn millimeter- bis zentimetergrof3e
kugelformige Katalysatorkontakte (Granulate bzw. Pellets genannt) gewiinscht oder Extrusion und Tablettierung nicht
geeignet sind. Hierbei bilden sich Agglomerate durch eine rollende Bewegung von Partikeln und die Zugabe eines
Plastifiziermittels (hdufig wéssrige Losung oder Dispersion der Primarpartikel). Es erfolgt eine Benetzung der Partikel
unter Bildung von Fliissigkeitsbriicken. Infolgedessen findet kontinuierlich ein Zerbrechen der Agglomerate und das
erneute Anlagern weiteren Materials durch Kapillarkréfte statt (Schneeballprinzip, engl. snowballing). Durch Verduns-
tung der Fliissigkeit entstehen aus den fliissigen feste Materialbriicken. Die rollende Bewegung der angefeuchteten
Pulverpartikel (Grée der Primérpartikel optimalerweise < 50 um) wird durch rotierende Teller, Kegel oder Trommeln

12 Es gibt auch rein metallische Katalysatorkontakte. So werden z. B. im Ostwald-Verfahren zur Herstellung von Salpetersiure aus Ammoniak Platin-
Rhodium-Driéhte als Katalysatorkontake eingesetzt [191].
¥ Nicht zu verwechseln mit der Pelletisierung, was eine alternative Bezeichnung fiir die Aufbauagglomeration ist (Abschnitt 2.4.1.3).
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oder einfach auf einer schriagen Oberflidche erzeugt. Die Verweilzeit der Agglomerate in diesen Pelletisiermaschinen
bestimmt entscheidend den finalen Partikeldurchmesser (1 — 30 mm). Dabei ist jedoch die resultierende Partikelgrof3en-
verteilung in aller Regel recht breit, was héufig eine anschlieBende Klassierung der Granulate voraussetzt. Eine weitere
Verfahrensform der Nass-Granulation ist die Wirbelschichtgranulierung. Bei dieser werden im Unterschied zur Spriih-
trocknung, die im Wesentlichen ein Flugstromverfahren darstellt (vgl. Abschnitt 2.4.1.1), Partikel in einer Wirbelschicht
fluidisiert und mit einer Suspension bespriiht.

241.4 Strangpressen bzw. Extrusion

Bei der Extrusion oder Strangpressung wird eine viskose Masse kontinuierlich durch eine stationdre, formgebende Diise
bzw. Matrize gepresst. Im Endeffekt handelt es sich hierbei also um einen Sonderfall der Pressagglomeration. Durch die
Verwendung von Diisen mit geraden, kreisrunden Bohrungen erhilt man typischerweise zylindrische Formkdrper (Strén-
ge). Allerdings ist durch den Einsatz spezieller Diisen eine groBle Vielfalt geometrischer Formen moglich, wie sie z. B.
aus dem Lebensmittelbereich von Nudeln bekannt sind. Mittels Extrusion lassen sich auch dezimeter- bis metergrofie
Formkorper mit regelméBigen, durchgéngigen Kanélen (Stromungsporen), die sog. Monolithe, herstellen, welche bspw.
in Automobilabgaskatalysatoren verwendet werden.

Fiir die Extrusion muss das pulverformige Ausgangsmaterial zunichst zu einer bildsamen Paste verarbeitet werden. Unter
Bildsamkeit versteht man, wenn eine strukturviskose Dispersion mit hohem Feststoffanteil (Paste) auf von auflen einwir-
kende, mechanische Krifte mit einer bleibenden Forméanderung durch FlieBeffekte reagiert. Dieses Verhalten ist bei Ton-
erden oft bereits durch den Zusatz von Wasser erreichbar. Bei vielen anderen Stoffen miissen aber bspw. Plastifizierhil-
fen oder Peptisiermittel zugesetzt werden (vgl. Tabelle 2.1, Kapitel 2.4), um eine homogene bildsame Paste zu erhalten.

Extruder werden nach ihrer Funktionsweise in zwei grundlegende Klassen unterteilt: Bei Kolbenextrudern presst ein
Kolben mit einem Stempel, dhnlich wie bei Spritzen, die zu extrudierende Paste durch eine Diise. Bei Schneckenextru-
dern transportiert das Drehen von einer Férderschnecke oder zwei Forderschnecken das Material in Richtung der Diise.
Doppelschneckenextruder gibt es in gleich- und gegenldufiger Ausfiihrung. Oft wird dabei durch den ergdnzenden
Einsatz spezieller Knetelemente auf der Schnecke eine intensive Durchmischung der Masse erreicht. Die durch die Diise
austretenden Griinkorper'® werden in industriellen Anwendungen durch rotierende Messer auf die gewiinschte Linge
zugeschnitten (einige Millimeter bis mehrere Zentimeter). Hérte und Stabilitdt der Presskorper hingen vom aufgewende-
ten Druck (Maximalbetrag und Dauer), vom Partikelabstand, vom Material und dessen Feuchtigkeit, von der Partikelgro-
Be, -form und -oberflichenrauheit ab [192]. Haufig werden unregelméfige Extrudate auBerdem in Granulierern bzw.
Pelletisiermaschinen (s. Abschnitt 2.4.1.3) weiter behandelt. Dabei werden die Extrudate einer rotierenden Bewegung
unterworfen, was je nach Intensitit zu einer Zerkleinerung, Glattung oder Sphéronisierung'® der Formkérper fiihrt.

2.4.2 Bindersysteme fir technische Zeolithextrudate

Grundlegend sollte ein Binder die mechanische Festigkeit eines technischen Katalysators gewahrleisten, ohne dabei die
Aktivkomponente negativ zu beeinflussen (vgl. Abschnitt 2.4.3.2). Weitere Kriterien fiir die Auswahl des Bindermateri-
als umfassen die Frage, ob der Binder eine geeignete Porositit und Aziditdt besitzt, um auch als Koksfalle, Metallfalle
oder Passivator zu fungieren (vgl. Tabelle 2.1, Abschnitt 2.4). AuBBerdem muss der Binder iiber das richtige Mal} an
Eigenaktivitdt verfiigen, d. h. moglichst wenig aktiv sein bzw. nur gewiinschte Reaktionen katalysieren (vgl. Abschnitt
2.4.3.1). Dariiber hinaus sind die Verarbeitbarkeit und Materialkosten des Binders wichtige Faktoren.

Als Binder fiir extrudierte Zeolithkatalysatoren werden unterschiedliche Materialien, wie z. B. Tonerden, amorphes Sili-
ziumoxid, Aluminiumoxid oder -phosphat, entweder in reiner oder gemischter Form (unéres bzw. binires Bindersystem)
eingesetzt. Die Binder sind in ihrer Ausgangsform (Prékursoren) selbst partikelformig (Pulver oder Suspensionen), wobei
die Binderpartikel iiblicherweise deutlich kleiner sind als die Zeolithkristalle. Binder und Zeolith bilden im Extrudat eine
feste, meso- und/oder makropordse Dispersion, die man als Matrix bezeichnet.

!4 Ungehirterer Rohling, der noch leicht zu bearbeiten ist.
'3 Uberfiihrung der zylindrischen Extrudate in eine zunechmend kugelfsrmige Gestalt (Pellets).

21



2 Grundlagen & Stand der Technik

2.4.21 Tonerden

Die als Binder fiir Zeolithe eingesetzten Tonerden, wie bspw. Kaolinit und Montmorillonit, sind kostengiinstige, natiir-
lich vorkommende Minerale. Diese gehoren zur Gruppe der Schichtsilikate. Dabei handelt es sich um wasser- und
hydroxidhaltige Alumosilikate, bei denen die SiO,-Tetraeder nur {iber drei der vier Ecken mit den jeweils benachbarten
Tetraedern verkniipft sind. Dadurch bilden sich die namensgebenden, parallel angenordneten Schichten. Diese werden
durch hydratisierte Kationen voneinander getrennt, welche die negative Gitterladung ausgleichen. Je nach Grof3e der ein-
gelagerten Tonen entsteht so eine mikroporose Struktur. Derartige natiirliche Tonerden besitzen selbst eine hohe Aziditét
und Ionentauschkapazitit, was bei katalytischen Anwendungen nachteilig sein kann.

24.2.2 Aluminiumphosphat

Ein alternatives Bindermaterial ist Aluminiumphosphat (AIPO). Als Prakursoren werden dafiir in der Literatur Alumini-
umphosphat-Hydrate eingesetzt [74, 75]. Eine andere Moglichkeit ist die Verwendung von konventionellen Béhmiten,
die durch eine Vorbehandlung mit ortho-Phosphorsédure (H;PO,) in AIPO umgewandelt werden [76, 193]. Bei y-Al,O5-
und SiO,-Bindern basiert die mechanische Festigkeit auf van-der-Waals- und elektrostatischen Kréften und bei der
thermischen Behandlung gebildeten Wasserstoff- und Sauerstoftbriickenbindungen zwischen den Binderpartikeln. Im
Gegensatz dazu bildet AIPO bei der Kalzinierung durch viskoses Sintern des Binderausgangsmaterials eine zusammen-
héngende, teilkristalline Sintermatrix mit sehr geringer spezifischer Oberflache und hoher mechanischer Stabilitat [74].
Dariiber hinaus sind AIPO-Binder chemisch inert und bei ihrer Verwendung treten keine Aluminierungseffekte auf [75].
Jedoch kann die Aziditédt der Zeolithe partiell durch mobile P-Spezies reversibel herabgesetzt werden [76, 193, 194].

2.4.2.3 Aluminiumoxid

Aluminiumoxid wird in der Industrie und in wissenschaftlichen Publikationen sehr héufig als Bindermaterial fiir extru-
dierte Zeolithkontakte verwendet. In der Regel wird es in Form von Bohmit bzw. Pseudobohmit, AIOOH, eingesetzt. Bei
der Kalzinierung werden diese Materialien dehydratisiert und oberhalb einer Temperatur von etwa 500 °C in Al,O; mit
kubischer Kristallmodifikation (y-Al,O3) umgewandelt. Die y-Al,O;3-Bindermatrix zeichnet sich durch eine relativ hohe
mechanische Stabilitdt und auch eine gewisse Oberfliachenaziditdt aus. Zudem kann es bei der Verwendung von Alumi-
niumoxid-Bindern fiir Zeolithkatalysatoren zu Aluminierungseffekten kommen, d. h. zu einer Migration von Al-Spezies
aus dem Binder in das Zeolithgitter und umgekehrt. Dieses Phdnomen beeinflusst die Aziditdt und katalytische Aktivitdt
der Zeolithkontakte (vgl. Abschnitt 2.4.3.2) [193-198].

2.4.2.4 Siliziumoxid

Amorphe Siliziumoxide sind hiufig eingesetzte Bindermaterialien. Bei der Verwendung dieser Stoffe wird die Aziditét
und demzufolge Aktivitit des Zeolithaktivmaterials ebenfalls beeinflusst (vgl. Abschnitt 2.4.3.2). Als Prakursoren dienen
kolloidale SiO,-Suspensionen (,,Silikasole®), gefdllte oder pyrogene amorphe SiO,-Pulver (,,Kieselsduren®). Allerdings
bedingt die Verwendung von Silikabindern oftmals eine geringe mechanische Stabilitit der Extrudate, was wiederum
héufig durch ihren Einsatz in bindren Bindersystemen kompensiert wird.

2.4.3 Einflusse des Bindersystems auf katalytische Extrudateigenschaften

Wie bereits in Abschnitt 2.4.2 erwéhnt, haben die verwendeten Binder vielféltige Einfliisse auf die Eigenschaften von
technischen Katalysatorkontakten. In diesem Abschnitt liegt der Fokus auf dem Einfluss von Alumina- und Silikabindern
auf die katalytischen Eigenschaften von Zeolithextrudaten, da diese Bindertypen auch in dieser Arbeit experimentell
untersucht wurden (vgl. Abschnitt 3.1.1.2).

2.4.3.1 Eigenaktivitat der Matrix

Zunéchst ist festzuhalten, dass Binder eine eigene katalytische Aktivitdt aufweisen konnen. Dies ist fiir die hier unter-
suchten Binder insbesondere fiir y-Al,O; der Fall. Dieser hat eine gewisse, wenn auch schwache, intrinsische Aziditét.
Die Aziditat des y-Al,O3-Binders wurde dabei als vorrangig Lewis-azide beschrieben [199, 200]. Meist ist eine derartige
Eigenaktivitidt der Bindermatrix nachteilig, da Nebenreaktionen katalysiert werden konnen, welche die Ausbeute des
gewiinschten Wertprodukts verringern. In MTO-Prozessen wird bspw. die Methan-Bildung bei Temperaturen oberhalb
von 400 °C an y-Al,O;-Bindern beschleunigt [201]. In einigen Féllen ist eine Eigenaktivitdt der Bindermatrix aber auch
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gewiinscht, muss aber auf die jeweilige Zeolithkomponente abgestimmt werden [202]. So werden bspw. bei FCC-
Verfahren oder beim Upgrading von Pyrolyseprodukten (Abschnitt 2.2.4) grofle Kohlenwasserstoffmolekiile, welche
nicht in die Zeolithporen diffundieren kdnnen, an der sauren Bindermatrix gespalten bzw. zerkleinert (,,vor-gecrackt®)
[202, 203]. Bei zu geringer Aktivitit der Matrix, wird der gewiinschte Umsatz hoherer Kohlenwasserstoffe nicht erreicht.
Im gegenteiligen Fall entstehen vermehrt Nebenprodukte wie Methan, Ethan und Koks (vgl. Abschnitt 2.6.4).

2.4.3.2 Beeinflussung der Zeolithaziditat

Neben einer gewissen Eigenaktivitdt der Binderphase beeinflussen Silika- und Aluminabinder die katalytische Aktivitit
bzw. Aziditit der Zeolithkomponente auch direkt. So hat eine Vielzahl von Studien fiir Aluminabinder gezeigt, dass eine
Migration von Al-Spezies aus der Binderphase in das Kristallgefiige des Zeolithen wihrend der Kalzinierung geformter
Katalysatoren moglich ist [46, 77, 189, 195, 196, 198, 204-208]. Dadurch werden zusitzliche Sdurezentren gebildet.
Jedoch ist der exakte Mechanismus der Al-Migration mit mdglichem Einbau in das Zeolithgitter und die Art, Stérke und
vorrangige Position derart gebildeter Al-Sdurezentren umstritten.

Chang et al. waren die ersten Autoren, die von dem Phdnomen der Al-Migration zwischen Aluminabindern und Zeo-
lithgittern berichteten [204]. In einer Folgestudie schlossen Shihabi ef al. auf die Bildung echter intrazeolithischer Azi-
ditit in hoch-silikatischen ZSM-5-Zeolithen bei Anwesenheit eines a-Al,Os-Binders [195]. Ubereinstimmende Ergebnis-
se wurden von Lee ef al. und Pérez-Uriarte et al. vorgestellt, die jeweils erhdhte Anteile von stark aziden Zentren, StAZ,
in Alumina-gebundenem ZSM-5 ermittelten, insbesondere filir hoch-silikatischen ZSM-5 (Si/Al = 140) [46, 77]. Wu et
al., die den Einfluss sowohl eines Alumina- als auch eines Silikabinders auf ZSM-5- und Y-Zeolithformkorper vergli-
chen, legten Hinweise vor, dass die Gehalte an LAZ, BAZ (aber nicht die BAZ-Stérke) und StAZ in Zeolith-Y bei der
Verwendung eines Aluminabinders zunahm. Im Falle von ZSM-5, wurde der Gehalt zeolithischer BAZ durch den Alu-
minabinder nur fiir Proben mit hohem Si/Al-Verhiltnis, d. h. geringem initialem Al-Gehalt, beeinflusst [206]. Diese
Beobachtungen deuten auf einen einfacheren Einbau des Al in das Zeolithgitter, d. h. Bildung von BAZ, des insgesamt
weniger stark aziden Zeoliths Y verglichen mit ZSM-5 hin.

Demgegeniiber berichteten Choudhary et al. von der Bildung externer, interkristalliner BAZ bestehend aus tetragonal
koordiniertem Al bei Verwendung eines Aluminabinders mit H-[Ga]-MFI-Zeolith [205]. Auch Kasture et al. beobachte-
ten die Entstehung zusétzlicher tetragonal und oktagonal koordinierter Al-Zentren in BEA-Zeolith nach der Formgebung
mit Alumina. Dadurch wurde den Autoren zufolge die intra- und interkristalline Aziditét verstirkt [209]. Fiir NaSnPt-
ZSM-5 zeigten Zhang et al. das Auftreten signifikanter Al-Migration bei Aluminabinder-Gehalten von > 10 %. Die
Autoren vermuteten die Bildung mittelstarker Sdurezentren auf der Zeolithoberfliche [207]. Ebenso fanden Michels et al.
Indizien fiir eine verringerte BAZ-Dichte und einen iiberproportional erhohten LAZ-Gehalt bei Alumina-gebundenen
Extrudaten basierend sowohl auf konventionellen als auch auf hierarchischen H-ZSM-5-Zeolithen [80]. Ahnliche Effekte
wurden von Whiting et al. fir konventionelle H-ZSM-5 beobachtet [198, 208].

In Bezug auf Silikabinder berichten Martin et al., dass ein dhnlicher Aerosil®-Binder, wie er in der vorliegenden Arbeit
verwendet wurde (vgl. Abschnitt 3.1.1.2), das NH;-TPD-Verhalten geformter H-ZSM-5-Katalysatoren nicht beeinflusste
[196]. Whiting et al. stellten vergleichbare Effekte fiir die Interaktion einer Kombination aus Aerosil®- und Silikasolbin-
dern mit (partiall ionengetauschtem) Na-ZSM-5 fest [198]. Devadas ef al. hingegen zeigten, dass ein Silikagelbinder die
inter- und intrakristalline Aziditét eines Ga-ausgetauschten H-MFI-Zeolithen reduzierte [210].

Andererseits berichteten Corma et al., dass die in USY-Zeolithen vorhandenen EFAIl-Spezies in der Gegenwart eines
Silikabinders depolymerisierten, was zu einem Al-Transfer wihrend der hydrothermalen Behandlung der Zeolithe fiihrte
[211]. Ebenso stellten Wu et al. fest, dass der Silikabinder bei Silika-gebundenen ZSM-5-Zeolithen mit EFAl-Spezies
reagiert und so LAZ abbaut aber BAZ generiert [206]. Allerdings stellten die Autoren die Hypothese auf, dass dieser
Effekt durch den Na-Gehalt des verwendeten kolloidalen Silikaprikursors (Ludox® HS40) aufgehoben wird. Dieses
Konzept wurde durch Arbeiten von Lee et al. untermauert, wo die Verwendung desselben kolloidalen Silikaprakursors
zur Neutralisation starker Sdurezentren und Bildung zusétzlicher mittelstarker Sdurezentren fithrte [77]. In der Tat kann
eine mogliche Interaktion zwischen Silikabinder und EFAI-Spezies bzw. Gitterdefekten den Gehalt stark azider Zentren
erhdhen. Gélin ef al. wiesen nach, dass Si-Migration aus einem Silikabinder in das Zeolithgefiige wéihrend der Kalzinie-
rung Gitterdefekte heilen kann [212]. Dies ist in Ubereinstimmung mit einer spéteren Studie von Noronha et al., die die
Bildung zusétzlicher Si(OH)AI-Gruppen im Gitter auf Kosten von Al-OH-Spezies beobachteten [213].
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Zusammenfassend lésst sich festhalten, dass sowohl Silika- als auch Aluminabinder einen gewissen aziditidtserhohenden
Effekt auf die Zeolithkomponenten haben, sei es durch die Bildung zusétzlicher Zentren oder die Heilung von Defekten.
Jedoch herrscht letztlich Unklarheit iiber die Lokalisierung und katalytische Wirkung der zusatzlichen Saurezentren, da
auf Effekte wie Kristallgroe (Anteil der &uBleren Oberflache), urspriinglichen Al-Gehalt und das mogliche Vorliegen
von Stofftransportlimitierungen bei Testreaktionen nicht immer néher eingegangen wurde.

2.5 MTH-und DTH-Prozesse

In diesem Abschnitt sollen technisch umgesetzte Verfahren fiir die Umwandlung von Methanol bzw. DME zu Kohlen-
wasserstoffen (sog. MTH- bzw. DTH-Verfahren, vgl. Abschnitt 1.1) vorgestellt werden. Die primédren Zielprodukte sind
hierbei meist Olefine (engl. Methanol To Olefins, MTO, bzw. Dimethyl ether To Olefins, DTO) und/oder synthetische
Benzinkomponenten (MTG bzw. DTG). Abschnitt 2.5.1 gibt dabei einen Uberblick iiber die Historie derartiger Prozesse
und stellt die industriell bzw. auf Demonstrationsskala umgesetzten Verfahren vor. Als Rohstoffe dienen hier jeweils die
fossilen Energietriger Erdgas und Kohle, welche in einer Vorstufe iiber Synthesegas (CO + H,) zu Methanol oder DME
als Edukte der hier betrachteten Synthesen umgewandelt werden. In Abschnitt 2.5.2 werden dann Ansétze, derartige
Prozesse auf Basis erneuerbarer Energien und nachwachsender Rohstoffe umzusetzen, aufgezeigt. Auch hier liegt der
Fokus auf Projekten, die erfolgreich auf der Pilot- oder Demonstrationsskala realisiert wurden.

2.5.1 Geschichtlicher Hintergrund und industriell realisierte Prozesse

Nach der Entwicklung des Zeolithen ZSM-5 (Abschnitt 2.2.1) forschten innerhalb der Mobil Oil Corporation Ende der
1960er-Jahre zwei Forschungsgruppen an dessen katalytischer Anwendung: Erstens fiir die Herstellung von Ethylenoxid
und zweitens fiir die Alkylierung von i-Butan, jeweils mittels Methanol. Dabei wurde unabhédngig voneinander festge-
stellt, dass statt der eigentlichen Zielprodukte jeweils ein fliissiges Kohlenwasserstoffgemisch aus Paraffinen und Aroma-
ten aus Methanol gebildet wurde [27]. Diese zufallige Entdeckung der MTH-Technologie (engl. Methano!l To Hydrocar-
bons) zog insbesondere im Zuge der Olkrisen in den 1970er-Jahren eine intensive technologische Entwicklung nach sich.
Da Verfahren fiir die Erzeugung von Methanol iiber Synthesegas aus Erdgas (Dampfreformierung, engl. Steam Refor-
ming) und Kohle (Vergasung) bereits vorhanden waren, wurden derartige Ansétze als vielversprechende Alternativen zu
erddlbasierten Raffinerieprozessen und zu den auf Kohle basierten Fischer-Tropsch- und Bergius-Verfahren fiir die
Herstellung synthetischer Kraftstoffe und Chemikalien gesehen [24].

2.5.1.1 Das (Exxon-)Mobil Festbett-MTG-Verfahren

In der Folge kommerzialisierte Mobil das MTG-Verfahren im Jahre 1979 mit dem Bau einer entsprechenden Anlage in
Motunui, Neuseeland (Abbildung 2.8). Diese ging zwischen 1985 und 1986 in Betrieb und erzeugte aus lokal verfiigba-
rem Erdgas, welches mittels des ICI Niedrigdruckprozesses zu Methanol umgewandelt wurde, Benzin mit einer Kapazi-
tit von ca. 570 kt a” (14500 barrel pro Tag) [214]. Dies deckte ca. ein Drittel der lokalen Benzinnachfrage. Ende der
1990er-Jahre wurde der MTG-Teil der Anlage jedoch stillgelegt, da dieser infolge des sinkenden Erdélpreises bei gleich-
zeitig steigendem Methanolpreis nicht mehr rentabel war [27]. Der Methanolteil der Anlage ist nach einer zwischenzeitli-
chen Unterbrechung zwischen 2004 und 2006 noch heute in Betrieb [215].

Der Prozess ist schematisch in Abbildung 2.8 dargestellt [26]. Zunéchst wird das eingesetzte Rohmethanol (17 % Was-
ser) in einem adiabatisch betriebenen Festbettreaktor an einem schwach-sauren Aluminiumoxid-Katalysator bei 310 °C
zu einer Gleichgewichtsmischung aus DME, Methanol und Wasser umgesetzt. Dieses Gemisch wird anschlieBend mit
Kreislaufgas vermengt. Es folgt die vollstindige Umsetzung des Methanols und DME an vier parallel betriebenen
ZSM-5-Festbettreaktoren (28 t Katalysator pro MTG-Reaktor [216]) mit einer adiabatischen Temperaturerh6hung von
ca. 360 °C auf 410 °C bei einem Druck von ca. 21 bar. Da der ZSM-5-Katalysator hier iiber einen Zeitraum von mehre-
ren Wochen reversibel deaktiviert, wird ein fiinfter Reaktor immer im Wechsel regeneriert.'®

' In Berichten iiber den Betrieb der neuseelindischen MTG-Anlage finden sich Angaben von bis zu 9 Regenerationszyklen pro Reaktor und Jahr
[214]. Es wird berichtet, dass die Gesamtlebensdauer des ZSM-5-Katalysators dabei groBer als die urpsriinglich geplanten zwei Jahre war [25, 214].
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In der anschlieBenden Produktseparation wird das Rohbenzin von Prozesswasser und Kreislaufgas getrennt. Bei Letzte-
rem handelt es sich um leichte Kohlenwasserstoffe, H,, CO und CO,. Uber die Kreislauffithrung erfolgt die Temperatur-
kontrolle in den MTG-Reaktoren.'” Zuvor wurde in einer Demonstrationsanlage ein relativ hohes Kreislaufverhiltnis von
ca. 9 als optimal identifiziert. Dies ist vermutlich wichtig fiir die Verschiebung der Prozessselektivitit zu teilweise unter
30 % Aromaten in der finalen Benzinfraktion [24]. In den nachfolgenden Destillationsstufen erfolgt eine Auftrennung
von Ethan, LPG (Propan und Butan, engl. Liguified Petroleum Gas), Leicht- und Schwerbenzin. Das Schwerbenzin
(Siedeschnitt > 177 °C) wird zusétzlich einer abschlieBenden chemischen Behandlung unterworfen, um insbesondere den
darin enthaltenen Anteil von Durol (1,2,4,5-Tetramethylbenzol, ca. 5,5 % im Rohbenzin) zu verringern [27]. In Fahr-
zeugstudien wurde festgestellt, dass Durol mit seinem Schmelzpunkt von 79 °C ab einem Anteil von 4 % im fertig
abgemischten Kraftstoff bei kalten klimatischen Bedingungen unter Umstéinden Probleme in den Einspritzsystemen von
Ottomotoren verursachen kann. Anteile von unter 2 % waren unproblematisch [27]. Insgesamt werden so auf wasserfrei-
er Basis'® typischerweise Ausbeuten von 87 % Benzin, 11 % LPG und 2 % Gas (Ethan) erzielt [217].
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Abbildung 2.8: Prozessschema des in Neuseeland realisierten Mobil Festbett-MTG-Verfahrens (Abbildung modifiziert nach [26])

Die MTG-Technologie wurde Ende der 1990er-Jahre, mittlerweile von ExxonMobil, weiterentwickelt. Durch die Be-
triebserfahrung aus der neuseeldndischen Anlage konnten verschiedene Verbesserungen bspw. hinsichtlich der Wérme-
kopplung und Verdichterleistung erzielt werden. Als erste Anlage der zweiten MTG-Generation ging im Juni 2009 eine
Demonstrationsanlage auf Basis der Steinkohlevergasung in der Shanxi-Provinz in China, betrieben von der Jincheng
Anthracite Mining Group (JAMG), mit einer Benzinkapazitit von ca. 100 kt a’! in Betrieb. Im Oktober 2011 begannen
dann die gemeinsamen Planungen von ExxonMobil und JAMG fiir zwei groBindustrielle auf Kohle basierten MTG-
Anlagen mit einer kombinierten Benzinkapazitit von ca. 1000 kt a”', beide ebenfalls in Shanxi [217]. Der Bau wurde
2014 begonnen [218]. AuBerdem wurde die MTG-Technologie von ExxonMobil in jingerer Zeit mehrfach lizenziert,
u. a. 2012 fiir die erste kommerzielle biomassebasierte MTG-Anlage von Sundrop Fuels in Louisiana, USA, mit einer
geplanten Benzinkapazitit von 50 Mio. Gallonen pro Jahr (ca. 140 kt a™') [219]. Allerdings wurden die Pline in Folge
sinkender Erddlpreise und abnehmender finanzieller Forderung fiir Biokraftstoffe in den USA eingestellt [220].

' Einstellung des Methanol/DME-Partialdrucks auf einige bar, um die freigesetzte Reaktionswirme zu kontrollieren.
'8 Das eigentliche Hauptprodukt der MTH-Umwandlung ist Wasser mit einer Ausbeute von 56 % g/g bezogen auf das eingesetzte Methanol [26]. Alle
in diesem Abschnitt angegebenen Selektivititen und Ausbeuten sind auf wasserfreier Basis gerechnet.
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2.5.1.2 Die Mobil Wirbelschicht-MTO- und MTO/MOGD-Verfahren

Schon sehr friih in der Entwicklung der MTH-Technologie wurde erkannt, dass kurzkettige Olefine eine wichtige Rolle
als Zwischenprodukte einnehmen (Abschnitt 2.6). Deren Ausbeute lésst sich durch geeignete Wahl von Katalysator und
Reaktionsbedingungen optimieren. Beispielsweise nimmt die Selektivitdt zu kurzkettigen Olefinen bei hohen Temperatu-
ren (teilweise thermodynamisch bedingt) und niedrigen Driicken (kinetisch bedingt) deutlich zu [28]. Dieser Umstand
filhrte zur Entwicklung des Wirbelschicht-MTO-Verfahrens (engl. Methanol To Olefins) durch Mobil. In den Jahren
zwischen 1981 und 1984 wurde durch eine Kooperation von Mobil, Union Rheinische Braunkohle Kraftstoff AG und
Uhde (heute ThyssenKrupp Industrial Solutions) eine Demonstrationsanlage (Kapazitdt 100 barrel pro Tag) in Wesseling
fiir insgesamt 8600 Betriebsstunden betrieben. Diese verfiigte liber einen Wirbelschichtreaktor mit ZSM-5-Katalysator
und konnte entweder im MTG- oder im MTO-Modus gefahren werden [27]. In der MTO-Betriebsweise (500 °C und
2,2 — 3,5 bar) wurden so Olefinausbeuten von bis zu 60 % mit Benzin als Nebenprodukt (36 % Ausbeute) erzielt [26].
Die Wirbelschicht-Technologie brachte hier zusétzliche Vorteile, wie eine bessere Temperaturfiihrung und die Mdglich-
keit der kontinuierlichen Katalysatorregeneration [28].

Das MTO-Verfahren ldsst sich auch mit einem weiteren Umwandlungsschritt an modifizierten ZSM-5-Katalysatoren
koppeln (Abbildung 2.9). Dabei durchlaufen die produzierten kurzkettigen Olefine Oligomerisationsreaktionen in Fest-
bettreaktoren, was zur Bildung hoherer, verzweigter Olefine mit Kettenlingen von C5—C20 fiihrt. Diese liegen im Sie-
debereich von Benzin und Mitteldestillat (Diesel). Die Dieselfraktion wird auBlerdem einer milden Hydrierbehandlung
unterworfen, um die Doppelbindungen zu séttigen. Dieses sehr flexible Verfahren wird als Mobil Olefin-to-Gasoline and
Distillate-Prozess bezeichnet (MOGD-Verfahren). Eine detaillierte Beschreibung des Verfahrens findet sich in [27, 221].
Der MOGD-Prozess wurde von Mobil 1981 mit einer Kapazitit von 210 barrel pro Tag in deren Raffinerie in Paulsboro,
USA, iiber eine Zeitspanne von 70 Tagen erfolgreich demonstriert [221].
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Abbildung 2.9: Prozessschema des kombinierten Mobil MTO/MOGD-Verfahrens (Abbildung modifiziert nach [26, 27, 221])
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2.51.3 Das UOP/HydrolTotal MTO-OCP-Verfahren

Ein weiteres MTO-Verfahren wurde in den 1990er-Jahren in einer Kooperation von Norsk Hydro (heute als Inovyn Teil
von INEOS) und Honeywell UOP (frither Union Carbide) entwickelt. Dabei kam ein zuvor von Union Carbide entwi-
ckelter H-SAPO-34-Katalysator, ein Siliziumalumophosphat vom Chabazit-Typ CHA, bei niedrigen Driicken (1 — 3 bar)
und Temperaturen im Bereich 350 — 600 °C zum Einsatz. Da dieser unter den gewéhlten Bedingungen schnell deakti-
viert, wurden filir die kontinuierliche Katalysatorregeneration zwei gekoppelte Wirbelschichtreaktoren verwendet, der
eigentliche MTO-Reaktor und ein Regenerator. In den Jahren 1994 bis 1995 wurde die Technologie in einer Demonstra-
tionsanlage mit einer Kapazitit von 0,5 — 0,75 t d'in Prosgrunn, Norwegen, fiir 90 Tage erfolgreich getestet [222]. Dabei
wurden Selektivititen von bis zu 80 % Ethen und Propen bei nahezu vollstindigem Methanolumsatz erzielt. Das Propen/
Ethen-Verhiltnis betrdgt ca. 1, kann aber durch Anpassung der Reaktionsbedingungen flexibel eingestellt werden.

In der zweiten Generation des Verfahrens wurde der MTO-Schritt in einer Kooperation von UOP mit Atofina (heute
Total Petrochemicals) mit einem Olefin-Cracking-Prozess (OCP) kombiniert, um die Propen-Ausbeute weiter zu steigern
(Abbildung 2.10). Das OCP-Verfahren umfasst im Wesentlichen einen Festbettreaktor, in dem die im MTO-Schritt
entstandenen C4-C6-Olefine an einem Zeolithkatalysator gespalten werden. Dadurch kann die kombinierte Ethen-
Propen-Selektivitat auf bis zu 90 % gesteigert werden, wobei sich das maximale Propen/Ethen-Verhiltnis auf bis zu 2,1
erhohen lésst [27]. Das Verfahren der zweiten Generation wurde 2009 in einer Demonstrationsanlage in Feluy, Belgien,
mit einer Kapazitit von 3,6 kt a” realisiert [28]. Eine erste, im Jahr 2008 angekiindigte Anlage in Lagos, Nigeria, mit
einer geplanten Kapazitdt von 1300 kt a”! wurde nicht fertiggestellt [223, 224]. Im September 2013 ging dann tatsdchlich
die erste Anlage in Nanjing, China, in Betrieb (Kapazitit von 295 kt a™) [225]. Seitdem hat Honeywell UOP den Prozess
mehrfach in China lizensiert; u. a. wurde 2017 die bis dahin weltweit grofite MTO-Einzelanlage mit einer Kapazitit von
833 kta™ in Lianyungang, Jiangsu, fertiggestellt [226].
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Abbildung 2.10: Prozessschema des kombinierten UOP/Hydro/ Total MTO-OCP-Verfahrens (Abbildung modifiziert nach [28])

2.5.1.4 Das Lurgi MTP-Verfahren

Im Jahre 2004 entwickelte Lurgi (heute Air Liquide Global E&C Solutions) das MTP-Verfahren (engl. Methanol To
Propylene, Abbildung 2.11) [227, 228]. Ziel war es in einem Prozess des MTO-Typs, die Propen-Ausbeute an H-ZSM-5-
Katalysatoren zu maximieren. Hier wird wie im Mobil MTG-Verfahren (vgl. Abschnitt 2.5.1.1) der Ausgangsstoff
Methanol zunichst in einem adiabatisch betricbenen Festbettreaktor zu einem Gleichgewichtsgemisch aus Methanol,
DME und Wasserdampf umgesetzt. Dieses wird in mehrere Teilstrome aufgeteilt. Der Hauptteil wird zusammen mit im
Kreislauf gefithrtem Prozessdampf (0,5 — 1,0 kg/kgumemanor) Und Olefinen bei ca. 1,5 bar von oben in den MTP-Reaktor
geleitet. Dieser enthélt eine Serie von flinf bis sechs adiabatisch betriebenen H-ZSM-5-Festbetten mit Zwischenkiihlung.
Letztere wird durch Einleitung kleiner Teilstrome des Eduktgemisches erreicht. Die Temperaturkontrolle auf
400 — 450 °C vor jeder Festbettstufe maximiert dabei zusammen mit der Verdiinnung mit Prozessdampf und mit der
Kreislauffithrung von Ethen, Butenisomeren und hoheren Olefinen die Propen-Ausbeute des Prozesses. Eine derartige
Anlage umfasst drei gleiche, parallele MTP-Reaktoren, wovon stets ein Reaktor im Wechsel regeneriert wird. Dabei
werden Koksablagerungen mit verdiinnter Luft schonend abgebrannt, was nach ca. 500 — 600 Betriebsstunden notwendig
ist [228].
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Ab Januar 2002 wurde in Tjelderbergodden, Norwegen, in einer Kooperation von Lurgi, Statoil und Borealis eine MTP-
Pilotanlage fiir insgesamt 11000 Betriebsstunden betrieben. Die erste kommerzielle MTP-Anlage wurde im Jahre 2010
mit einer Propenkapazitit von 500 kt a” von der Shenhua Ningxia Coal Industry Group (SNCQ) in Ningdong, Ningxia,
China, in Betrieb gesetzt [228]. Dabei entstehen als Nebenprodukt 185 kt a”! Benzin [28]. Seitdem wurden zwei weitere
dhnlich grole MTP-Anlagen von Lurgi in China lizensiert bzw. in Betrieb genommen [229]. Im Mérz 2015 angekiindigte
Pléne fiir eine Kooperation mit BASF fiir eine erdgasbasierte MTP-Anlage mit einer Kapazitit von 475 kt a” in Freeport,
Texas, USA, wurden allerdings im Juni 2016 aufgeschoben [230].
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Abbildung 2.11: Prozessschema des Lurgi MTP-Verfahrens (Abbildung modifiziert nach [228])

2.5.1.5 Das DICP DMTO-Verfahren und weitere chinesische Entwicklungen

Ahnlich dem in Abschnitt 2.5.1.3 vorgestellten MTO-OCP-Verfahren wird H-SAPO-34 als Katalysator in einem Wirbel-
schicht-Prozess verwendet, der am Dalian-Institut fiir Chemische Physik (DICP) in China entwickelt wurde. In dem sog.
DMTO-Verfahren wird die Fraktion der C4+-Olefine, zumindest in der zweiten Verfahrensgeneration, mit bis zu 60 % in
einen Wirbelschichtcracker zuriickgefiihrt (Abbildung 2.12) [231]. Dieser verwendet aulerdem den gleichen Katalysator
wie der DMTO-Schritt und ist daher auch an denselben Wirbelschichtregenerator gekoppelt. Die kombinierte Ethen-
Propen-Selektivitdt erreicht Werte von bis zu ca. 86 %. Der Bau einer Demonstrationsanlage der ersten Generation
(Kapazitit 10 kt a™') begann im August 2004, welche dann bis Juni 2006 fiir knapp 1200 Betriebsstunden zum Einsatz
kam. Es folgte eine rasante Entwicklung. Im August 2010 wurde auf Basis des DMTO-Verfahrens in Baotou, China, die
weltweit erste kommerzielle MTO-Anlage auf Basis von Steinkohle mit einer Kapazitit von 600 kt a” in Betrieb ge-
nommen. Nach eigenen Angaben hat DICP die Technologie bereits 23 mal fiir eine Gesamtproduktionskapazitit von
11000 kt a™* Ethen und Propen lizensiert, wovon bis zum Jahr 2017 schon elf Anlagen mit einer gemeinsamen Kapazitit
von mehr als 5600 kt a” in Betrieb waren [231].

DMTO «| Produkt- ‘
Wirbelschicht 4 g fraktionierung %

A

\ 2. Generation
3
Katalysatt:)r- Cf1+ Cracker < Ca+
regeneration |« Wirbelschicht

Abbildung 2.12: Prozessschema des DICP DMTO-Verfahrens (1. und 2. Generation) [231]
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Weitere chinesische Entwicklungen umfassen das FMTP-Verfahren (engl. Fluidized Methanol To Propylene) der Tsin-
ghua Universitdt, bei dem ebenfalls SAPO-18/34-Katalysatoren in einer Wirbelschicht eingesetzt werden, und das
SMTO-Verfahren der Sinopec Gruppe (China Petrochemical Corporation). Beide wurden nach Angaben des DICP auf
halbindustriellen MaBstab demonstriert (30 kt a™' bzw. 200 kt a™) [231].

2.5.1.6 Das Haldor Topsge TIGAS-Verfahren

Einen Ansatz, der direkt von Synthesegas ausgeht, liefert das von Haldor Topsee entwickelte TIGAS-Verfahren (engl.
Topsoe Integrated Gasoline Synthesis, Abbildung 2.13). Dabei werden die kombinierte Synthese von Methanol und
DME und die anschlieende Benzinsynthese (jeweils Festbettreaktoren) in einen einzelnen Synthesekomplex integriert.
Dies steigert die Effizienz des Prozesses: Erstens wird die zwischenzeitliche Kondensation und energieintensive Ver-
dampfung des Methanols vermieden. Zweitens lassen sich durch die kombinierte Methanol/DME-Synthese, thermody-
namisch bedingt, hohere Umsétze erreichen, was den Kreislaufstrom an nicht umgesetztem Synthesegas verringert.

Das TIGAS-Verfahren wurde in den 1980er-Jahren in einer Pilotanlage (Benzinkapazitit 1 t d”') in Houston, Texas,
USA, erfolgreich demonstriert. Im August 2014 begannen die Planungen fiir eine erste groBindustrielle TIGAS-Anlage
bei Asgabat, Turkmenistan. Diese ging Anfang 2019 mit einer Benzinkapazitit von ca. 600 kt a™ (15500 barrel pro Tag)
in Betrieb [232]. Die Benzinausbeute betragt dabei 85 % mit 11 — 13 % LPG als Nebenprodukt.

Bei dem von Primus Green Energy entwickelten STG+-Prozess handelt es sich um ein sehr dhnliches Verfahren, das
jedoch iiber eine integrierte Durol-Reduktion vor der Produktfraktionierung verfiigt [233]. Eine entsprechende kommer-
zielle Demonstrationsanlage (Benzinkapazitit 2000 barrel pro Tag) wurde in Hillsborough, New Jersey, USA, seit
November 2013 fiir inzwischen mehr als 10000 Stunden betrieben [234]. Urspriinglich waren fiir die Demonstrationsan-
lage Holzpellets als Einsatzstoff geplant, aus Kostengriinden wurde stattdessen jedoch erdgasbasiertes Synthesegas
verwendet. Inzwischen ist in Texas, USA, eine zweite STG+-Anlage mit einer auf Erdgas basierenden Benzinkapazitt
von 2800 barrel pro Tag geplant [235].
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Abbildung 2.13: Prozessschema des Haldor Topsee TIGAS-Verfahrens (Abbildung modifiziert nach [28, 232])
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2.5.2 Das bioliq®-Verfahren und dhnliche nicht-fossile
Demonstrationsprojekte

Im Zuge der Energiewende haben Verfahren fiir die Herstellung fortschrittlicher, fliissiger Biokraftstoffe aus nachwach-
senden Rohstoffen (engl. Biomass To Liquids, BTL) zunehmenden Stellenwert fiir den Rohstoffwandel im Mobilitétssek-
tor (vgl. Abshnitt 1.1). In einer Kooperation mit dem U.S. Department of Energy und anderen Partnern wurde fiir einen
derartigen Ansatz das Haldor Topsee TIGAS-Verfahren (Abschnitt 2.5.1.6) in einer Demonstrationsanlage (Kapazitit 23
barrels pro Tag) fiir die Benzinsynthese aus Biomasse eingesetzt. Die Anlage wurde bei Green Thumb Industries (GTI)
in Des Plaines, Illinois, USA, errichtet und produzierte 2013 und 2014 in drei Versuchskampagnen rund 10000 Gallonen
Benzin (ca. 37850 L) aus Holz. Das Produkt wurde zu 50 % mit konventionellem Benzin gemischt, anschlieend erfolg-
reich in Flottenversuchen getestet und 2015 von der U.S. Environmental Protection Agency als Ottokraftstoff zugelassen
[236]. Die Kosten wurden auf 0,68 US$ L™ geschétzt [237, 238].
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Einen dem TIGAS-Verfahren dhnlichen Ansatz verfolgt die Firma Chemieanlagenbau Chemnitz (CAC), die am Bau der
bioliq®-Pilotanlage des KIT beteiligt war (s. u.) [22], mit dem STF-Verfahren (engl. Syngas To Fuel, Abbildung 2.14).
Seit Juni 2010 betreibt CAC in Kooperation mit der TU Bergakademie Freiberg eine entsprechende Demonstrationsanla-
ge. Diese hat eine Benzinkapazitit von 120 L d”'. Als Einsatzstoff dient hier Synthesegas, welches in Kooperation mit
Mitsubishi Hitachi Power Systems Europe mittels Elektrolyse aus erneuerbarem Strom aus Wasserkraft erzeugt werden
kann. Es handelt sich also nicht um ein BTL-, sondern ein sog. PTX-Verfahren (engl. Power To X). X steht in diesem
Fall fiir Benzin, engl. gasoline [239]. Eine wichtige Besonderheit des STF-Verfahrens ist, dass sowohl Methanol- als
auch Benzinsynthese jeweils in isotherm betriebenen, Siedewasser-gekiihlten Festbettreaktoren (A7 < 5 K) durchgefiihrt
werden. Fiir den Methanolschritt kommt dafiir ein kommerzieller Cu/Zn-Katalysator und fiir den Benzinschritt ZSM-5-
Granulate zum Einsatz [240]. Ende 2019 gab CAC bekannt, dass so bereits 12 t Benzin produziert wurden [239] und dass
nach ersten Motortests des Kraftstoffs [241] nun Testungen in Automobilflotten geplant sind [242].

Synthesegas Methanol m
Wasser Wasser
y I Benzin-
Stabilisierung
Methanol- Produkt- Benzin- Produkt- Leichtbenzin
y 9 Festbettreaktor separation "] Festbettreaktor separation
A A
Dampf Dampf
Methanol
chano Schwerbenzin
Katalytische
Syntheseg Wasser- —— > Gereinigtes Wasser
aufbereitung

Abbildung 2.14: Prozessschema des CAC STF-Verfahrens (Abbildung modifiziert nach [240, 241])

Ein weiteres BtL-Verfahren ist der bioliq®-Prozess des KIT (Abbildung 2.15). Dieses bietet hinsichtlich der Nutzung
trockener Biomasse mit niedrigem kommerziellem Wert, welche nicht in Konkurrenz zur Nahrungsmittelproduktion
steht, mehrere thermodynamische und prozesstechnische Vorteile (vgl. Abschnitt 1.1) In diesem Konzept wird biomasse-
stimmiges Synthesegas fiir eine einstufige DME-Synthese eingesetzt. AnschlieBend erfolgt die Umsetzung von DME zu
Benzinkomponenten in einem ZSM-5-Festbettreaktor (engl. Dimethyl Ether To Gasoline, DTG). Nicht umgesetztes
Synthesegas wird nach der Produktseparation rezykliert. Der biolig®-Prozess wird am KIT seit 2014 in einer Pilotanlage
(Auslegungskapazitit 100 L h!' Benzin) betrieben und erforscht. Die bioliq®-Pilotanlage bildet die komplette Prozessket-
te von Biomasse zu Benzin ab. Versuchskampagnen finden mehrmals pro Jahr statt [20-22]. Der geschitzte energetische
Wirkungsgrad des Gesamtverfahrens betrigt 38 + 5 % und die kalkulierten Kosten des hergestellten Benzins ca. 1,00 —
1,80 € L' [21].
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Produkt-
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DME-Reaktor | Benzin-Reaktor

’,; Synthesegas “}—"
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Abbildung 2.15: Prozessschema der Synthesestufe des KIT bioliq®-Verfahrens (Abbildung modifiziert nach [21])
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2.6 Reaktionsschritte und mechanistische Aspekte

Bei MTH- und DTH-Umwandlungsprozessen laufen eine Reihe von Reaktionen teilweise nacheinander, jedoch meist
gleichzeitig ab. Diese sollen im Folgenden vorgestellt werden.

2.6.1 Das Methanol-DME-Gleichgewicht

Zunéchst findet immer die sdurekatalysierte Gleichgewichtsreaktion zwischen Methanol, DME und Wasser statt (Glei-
chung (2.2)).

2 CH;0H 2 CH,0CH; + H,0 2.2)

Wird, wie in dieser Arbeit, DME als Ausgangsstoff verwendet, ist auch die Riickreaktion moglich. Aulerdem kommt es
durch die Methylierung der Kohlenwasserstoffprodukte mit DME zur Bildung von Methanol (vgl. Abschnitt 2.6.3), was
entweder selbst weitere Methylierungsreaktionen eingeht oder geméif3 Gleichung (2.2) zu DME dehydratisiert wird. Die
Lage des Gleichgewichts wird dabei sowohl von der Temperatur als auch durch den Anteil des ebenfalls vorhandenen
Wassers beeinflusst (Abbildung 2.16) [243]. Der Reaktordruck beeinflusst den Gleichgewichtsumsatz hingegen nicht, da
es sich um eine volumenkonstante Reaktion handelt.
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Abbildung 2.16: Gleichgewichtsumsatz der Reaktion von Methanol zu DME als Funktion der Temperatur und des Wassergehalts des eingesetzten
Methanols (Abbildung modifiziert nach [243])
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2.6.2 Bildung der ersten C-C-Bindung, Induktionsphase und Autokatalyse

Die Bildung der ersten C-C-Bindung aus Methanol bzw. DME ist eine akademisch sehr interessante Fragestellung. Der
genaue Mechanismus wurde {iber Jahrzehnte kontrovers diskutiert, wobei eine Reihe an Zwischenprodukten in Erwégung
gezogen wurden. Beispiele sind Carbokationen, Carbene und freie Radikale. In Summe wurden in der wissenschaftlichen
Literatur mehr als 20 unterschiedliche Mechanismen vorgeschlagen, welche in der Regel Ethen als erstes Produkt an-
nahmen. Einen Uberblick iiber diese historische Entwicklung findet sich in [28] und dort zitierten Ubersichtsartikeln.
Kiirzlich zeigten theoretische Berechnungen, die von Plessow et al. am IKFT durchgefiihrt wurden, dass die Bildung der
ersten C-C-Bindung trotz hoher Aktivierungsenergien [244] mit groBer Wahrscheinlichkeit iiber die Dehydrierung von
Methanol zu CO, gefolgt von dessen Methylierung zu Methylacetat an den BAZ des Zeolithen, ablauft (vgl. Abbildung
2.17) [245]. Dieser Mechanismus wurde zuvor bereits auf Basis experimenteller Beobachtungen von Chowdhury et al.
und Liu ef al. vorgeschlagen [246-248].

CO-vermittelte C-C-Kopplung

CO-Bildung Decarbonylierung 2
2 CH,OH / CH,OCH, T» CO + CH,0H
H, CO-Methylierung
(oder CH,) o]

Methylierung (ber Ketene

Abbildung 2.17: Der auf Basis theoretischer Berechnungen vorgeschlagene Mechanismus der ersten C-C-Bindungsbildung bei der MTH- bzw. DTH-
Umwandlung iiber CO-Bildung und CO-vermittelte C-C-Kopplung (Abbildung modifiziert nach [245])

Dies fiihrt in der Folge zur Bildung der ersten Olefine, neben Propen auch Ethen und i-Buten, welche dann als
Co-Katalysatoren die Umsetzung von Methanol bzw. DME zu weiteren Olefinen katalysieren [245]. Dadurch wird der
Umsatz von DME bzw. Methanol zunehmend beschleunigt, bevor dieser einen stationdren Wert erreicht. Dies wird als
(kinetische) Induktionsphase bezeichnet. Dabei wurde die autokatalytische Wirkung von Olefinen und anderen Kohlen-
wasserstoffen wie Cyclohexanol, Toluol oder p-Xylol schon friih in der Entwicklung der MTH-Verfahren erkannt [249-
252]. Die Betriebsbedingungen haben grofen Einfluss auf die Dauer der Induktionsphase. Langner beobachtete bei
moderaten Temperaturen von 250 °C eine Induktionsphase von 1 — 2 Stunden [250]. Bei 370 °C steigt der Umsatz
hingegen in weniger als 2 Sekunden auf einen stationaren Wert [253].

2.6.3 Der Kohlenwasserstoff-Pool und das Dual-Zyklen-Konzept

Dahl und Kolboe entwickelten in den 1990er-Jahren maf3geblich die Idee, dass Kohlenwasserstoffspezies in den Zeolith-
poren autokatalytisch wirken und dass dabei Kettenwachstumsreaktionen durch wiederholte Methylierung und Abspal-
tung kurzkettiger Olefine (Ethen, Propen, i-Buten) parallel statt konsekutiv ablaufen [254-256]. Die Summe der in den
Poren vorhandenen Spezies wird hier als Kohlenwasserstoff-Pool bezeichnet. Die chemische Struktur der Pool-Spezies
wurde dabei zundchst nicht weiter spezifiziert. Detaillierte experimentelle Untersuchungen mittels Isotopenmarkierung
der Reaktanden, Analyse der in den Katalysatoren eingeschlossenen Substanzen, FTIR- und Raman-Spektroskopie sowie
Festkorper-NMR fiihrten, gestiitzt durch theoretische Berechnungen, in der Folge zur Weiterentwicklung des Kohlen-
wasserstoff-Pool-Mechanismus zum Dual-Zyklen-Konzept nach Svelle, Bjorgen et al. [257, 258].
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Der Mechanismus des Dual-Zyklen-Konzeptes fiir die Umsetzung von Methanol bzw. DME an H-ZSM-5 ist in Abbil-
dung 2.18 dargestellt [28, 45]. Der Kohlenwasserstoff-Pool umfasst demnach eine ganze Reihe aromatischer und olefini-
scher Substanzen, welche an den BAZ der Zeolithstruktur kontinuierlich Umwandlungsreaktionen iiber zwei kommuni-
zierende Zyklen durchlaufen. Durch die wiederholte Methylierung von Propen und weiteren kurzkettigen Olefinen
werden im ersten Zyklus hohere Olefine (C6+) gebildet."” Letztere werden gespalten, wodurch wiederum Propen und
andere niedrige Olefine entstehen. Somit beginnt der Zyklus erneut. Durch Ringschluss zu zyklischen Olefinen und zyk-
lischen Alkanen (Naphthenen) gefolgt von Wasserstofftransfer-Reaktionen (priziser Hydridtransfer, kurz H-Transfer’’)
entstehen Aromaten unter Bildung kurzkettiger Alkane, insbesondere Propan und i-Butan.

H,0/ CH,OH/
gf-loéH \)\ o z Cszo"' D CH,OCH
s Z CH,OCH, — ,OCH,
> CH,OH / 0/
CH,OH / H,0 / CH,OCH, oh O
CH,OCH, ] CH,OH
Olefinzyklus /
i} N
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: —
)\ Olefine Aromatenzyklus || ~
H-Transfer
Ringschluss
CH,OH /
O/ CH,OCH,
CH,OH
P X
cHOH/  Z > AN = | ——  Ho/
) Z CH,OH
CH,OCH, s

Abbildung 2.18: Mechanismus des Dual-Zyklen-Konzeptes fiir die Umsetzung von Methanol (CH;OH) bzw. DME (CH30CH3) zu Kohlenwasserstof-
fen an H-ZSM-5 (Abbildung modifiziert nach [28, 45])

Im zweiten Zyklus der wiederholten Methylierung einkerniger Aromaten sind Toluol, Xylole, Tri- und Tetramethylben-
zole bzw. deren protonierte Varianten die entscheidenden Komponenten [258]. Aber auch Ethyl- und Propylbenzol
werden gebildet. Unsubstituiertes Benzol entsteht hingegen nur in sehr geringen Mengen. Dariiber hinaus spielen bei
ZSM-5 Fiinfring-Kompontenten, insbesondere 1,3-Dimethylcyclopenten, eine Rolle in der MTH- bzw. DTH-Umsetzung
[253, 261]. Eine weitere Besonderheit von ZSM-5 ist, dass im Gegensatz zu SAPO-34 und H-BEA Penta- und Hexame-
thylbenzol zwar an den Kreuzungspunkten der MFI-Kanile gebildet werden, aber beziiglich der Methanolumsetzung
nahezu inert sind [257, 258]. Die Bildung mehrkerniger Aromaten wie Naphthalin ist moglich, wird aber aus sterischen
Griinden stark unterdriickt [262].

Im Aromatenzyklus entstehen kurzkettige Olefine hypothetisch durch zwei unterschiedliche Mechanismen: den Abschél-
mechanismus (engl. paring mechanism) und den Seitenkettenmechanismus (engl. exocyclic side chain mechanism).
Ersterer geht auf Vorschlidge von Sullivan et al. zuriick [263]. Hier werden Alkylgruppen als kurzkettige Olefine von
Methylbenzolen durch wiederholte Ringkontraktion zu Fiinfringen und anschlieBende Ringexpansion zu Sechsringen
abgespalten (Abbildung 2.19 links) [264, 265]. Der Seitenkettenmechanismus wurde zuerst von Mole et al. vorgeschla-
gen [252] und spéter von Haw et al. erweitert [266]. Hier sind die wesentlichen Schritte die Bildung einer exozyklischen
Doppelbindung gefolgt von Methylierung sowie De-/Protonierung (Abbildung 2.19 rechts). Durch die Abspaltung der
Seitengruppen als Ethen (sowie in geringerem Ausmall Propen oder auch i-Buten) beginnt der Zyklus von Neuem.
Spektroskopische Belege fiir den Ablauf des Seitenkettenmechanismus bei ZSM-5 wurden von Hunger ef al. berichtet
[267]. Fiir beide Pfade ist ein geminal (gem-) methylierter, protonierter Benzolring die entscheidende aktive Spezies, im
Falle des ZSM-5 vermutlich das gem-Dimethylisomer des Pentamethylbenzeniumions [268].

1 Oligomerisierungsreaktionen der Olefine untereinander finden nur in sehr geringem AusmaB statt, da die Methylierung mit Methanol bzw. DME
dominiert [259].
% Molekularer Wasserstoff H, wird praktisch nicht gebildet [260].
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Abbildung 2.19: Abschil- und Seitenkettenmechanismen der Olefinbildung im Aromatenzyklus an H-ZSM-5 (Abbildung modifiziert nach [269] mit
dem gem-Dimethylisomer des Pentamethylbenzeniumions als zentraler aktiver Spezies). Die BAZ des Zeolithen sind hier vereinfa-
chend als Z-H bzw. in ihrer deprotonierten Form als Z" dargestellt.

Eine interessante Fragestellung ist, inwiefern sich bestimmte Reaktionen des Mechanismus des Dual-Zyklen-Konzeptes
unterdriicken lassen, um die Selektivitit von MTH- bzw. DTH-Prozessen gezielt zu steuern. So berichteten Liang et al.,
dass an einem H-ZSM-5 mit erhdhter BAZ-Dichte an den Kanalkreuzungen der MFI-Struktur der Aromatenzyklus
bevorzugt wurde, wiahrend an einem H-ZSM-5 mit vorrangiger Lokalisation der BAZ innerhalb der Kanéle mehr Produk-
te des Olefinzyklus gebildet wurden [270]. In &hnlicher Weise wird bei ZSM-22, welcher ausschlieBlich iiber gerade,
eindimensionale 10-Ring-Kanéle verfiigt, eine Unterdriickung des Aromatenzyklus und eine geringe Aktivitit fiir die
Spaltung hoherer Olefine beobachtet. Dies fiithrt zur Verringerung der Ausbeute an Ethen sowie zur selektiven Bildung
verzweigter Olefine im Bereich C5+ [271-274]. ZSM-22 ist daher ein potenziell erfolgversprechender Zeolithtyp fuir die
Produktion hochoktanigen, aromatenarmen Benzins aus Methanol bzw. DME [274]. Bei milder Reaktionstemperatur
wird der Aromatenzyklus ebenfalls unterdriickt. So erhielten Iglesia et al. bei 180 — 220 °C und DME-Partialdriicken von
0,6 — 2,5 bar an H-BEA hohe Ausbeuten an verzweigten C4-C7-Paraffinen und -Olefinen [275, 276]. Allerdings ist die
schnelle Deaktivierung der Katalysatoren durch ,,Verkokung® (vgl. Abschnitt 2.6.4) bei diesen beiden Ansdtzen eine
grofe Herausforderung.
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2.6.4 Katalysatordeaktivierung

2.6.4.1 Verkokung: Begriffsdefinition

,Koks“ wird hédufig als Sammelbegriff fiir kohlenstoffhaltige Substanzen verwendet, welche sich auf oder in den Zeo-
lithkristallen ablagern bzw. akkumulieren und dabei zu einer Abnahme der effektiven Aktivitat fiihren, der sog. ,,Verko-
kung* [216, 277]. Diese Definition schliefit neben festen kohlenstoffreichen Ablagerungen, wie mehrkernigen Aromaten
und graphitischen Strukturen [278], auch einfache Spezies wie einkernige Aromaten, Olefine, deren entsprechende
protonierte Formen sowie auf der Oberfliche gebundene Methoxygruppen ein.”’ Zum einen kénnen von der externen
Kristalloberfldche her Poreneingéinge blockiert werden (engl. pore blockage oder external coking). Zum anderen kdnnen
auch Koksspezies innerhalb der Zeolithporen (engl. internal coking) die Diffusion der Reaktanden behindern oder die
sauren Zentren bedecken oder belegen (engl. site coverage).

2.6.4.2 Verkokung: Ablauf und Einflussfaktoren

Der Vorgang der Verkokung an ZSM-5-Katalysatoren in MTH-Prozessen ist Gegenstand zahlreicher wissenschaftlicher
Untersuchungen. Dabei herrscht bisher Uneinigkeit sowohl iiber die im Detail beteiligten Substanzen als auch tiber die
Lokalisierung der Koksspezies. In manchen Arbeiten wird (fast) ausschlielich externe Verkokung beobachtet [258, 279,
280]. In anderen wird die interne Verkokung fiir die Deaktivierung verantwortlich gemacht [281, 282]. Teilweise wurden
sogar keinerlei kohlenstoffhaltige Spezies auf der duleren Zeolithoberfliche beobachtet [283] oder interne Verkokung
kategorisch ausgeschlossen [258]. Langner schloss wiederum schon sehr frith [250], dass beide Vorgédnge gleichzeitig
ablaufen. Spiter beobachteten Mores et al., dass die Verkokung in oberflichennahen Bereichen der ZSM-5-Kristalle
beginnt, sich anschliefend kleine Koksspezies gleichmédfBig im Kristall aufbauen und grolere Molekiile vor allem nahe
der duBeren Oberflache akkumulieren [284]. Dariiber hinaus wurde berichtet, dass sich die externe Verkokung nach der
vollstdndigen Fiillung der Mikroporen fortsetzen kann [281].

Aus diesen gesammelten Ergebnissen ldsst sich schlieBen, dass sowohl Zeolitheigenschaften, wie Aziditét, PartikelgroBe,
Porenstruktur und Anteil der externen Oberflache, als auch Reaktionsbedingungen, wie Methanolpartialdruck und Tem-
peratur, den Mechanismus der Koksbildung stark beeinflussen. Da die Beobachtungen der oben genannten Studien unter
gewissen Bedingungen gemacht werden, lassen sie nur sehr eingeschrinkt Schliisse auf ein universelles Verkokungsver-
halten zu.

In Bezug die Reaktionstemperatur berichteten Schulz ef al. analog zu fritheren Beobachtungen von Langner [250], dass
im Bereich zwischen 350 und 400 °C (,,range of reanimation*) hoher aufgebaute Produkte (i-Propyldimethylbenzol,
Ethyltrimethylbenzol) gespalten werden und eine Deaktivierung durch Blockierung der Mikroporen (internal coking)
stark verlangsamt wird [262, 285]. Bei Temperaturen unter 350 °C ist dieser Mechanismus nur wenig ausgepragt und der
Katalysator lédsst sich nach einer sehr schnellen Deaktivierung durch einfache Erwarmung unter Spiilung mit Inertgas
regenerieren [286]. Dabei werden die Koksspezies mobilisiert. ZSM-5-Katalysatoren kommt hier hinsichtlich einer
langsamen Deaktivierung zugute, dass sie im Vergleich mit anderen mehrdimensionalen 10-Ring-Zeolithen iiber relativ
kleine Hohlrdume an den Kreuzungen der Kanéle verfiigen, was die Bildung mehrkerniger Aromaten stark unterdriickt
[287]. Oberhalb von 400 °C ist dann die externe Verkokung durch die Bildung fester, kohlenstoffreicher Substanzen der
Hauptgrund fiir die Deaktivierung des Zeolithen [288].

Sehr frith wurde berichtet, dass eine erhdhte Saurezentrendichte (hoherer Al-Gehalt bzw. geringeres Si/Al-Verhiltnis)
von ZSM-5-Katalysatoren zu einer schnelleren Deaktivierungsgeschwindigkeit bzw. Koksbildung in MTH-Prozessen
fithrt [277, 289]. In der oben bereits erwdhnten Studie von Mores et al. wurde gezeigt, dass dies aufgrund der Al-
Zonierung (vgl. Abschnitt 2.3.3.3) sogar innerhalb einzelner ZSM-5-Kristalle der Fall ist [284]. Soll die Koksbildung
bzw. Verkokungsgeschwindigkeit in Abhéngigkeit der Al-Zentrendichte untersucht werden, muss man daher auch die
Kristallgroe und -morphologie sowie die Al-Verteilung in Betracht ziehen und idealerweise konstant halten.

I Im Sinne der sprachlichen Einfachheit werden die genannten Spezies in dieser Arbeit ebenfalls unter dem Sammelbegriff , Koks* zusammengefasst
und ihr aktivititsmindernder Effekt mit dem vereinfachenden Begriff ,,Verkokung® bezeichnet. Dies geschieht in dem Bewusstsein, dass sich die
Substanzen und ihre Effekte im Einzelnen ggf. stark unterscheiden.
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2.6.4.3 Verkokung: Vergleich konventioneller und hierarchischer ZSM-5-Katalysatoren

Typisch flir das Deaktivierungsverhalten von ZSM-5-Katalysatoren in MTH- und DTH-Prozessen ist der sog. ,,Burning-
Cigar“-Effekt. Dabei bewegt sich eine schmale aktive Reaktionszone, dhnlich wie bei einer brennenden Zigarre, mit
zunehmender Standzeit in axialer Richtung durch das Katalysatorfestbett. Dadurch breitet sich vom Reaktoreingang her
eine stark verkokte, deaktivierte Katalysatorzone aus [262]. Bei rein mikropordsen ZSM-5-Katalysatoren beobachtet man
in dieser Zone ein deutlich vermindertes Mikroporenvolumen bei starker Massenzunahme [290]. Alkalisch behandelter
hierarchischer ZSM-5 zeigt hingegen eine iiber das gesamte Katalysatorbett geringere mittlere Aktivitdt, sodass sich eine
axial breitere Reaktionszone mit gleichméBigerer Akkumulation von Koks ausbildet (homogenere Mikroporenvolumen-
reduktion, Massenzunahme und Aktivitdtsabnahme) [290]. Dieser Effekt einer breiteren Reaktionszone an hierarchischen
ZSM-5-Katalysatoren wurde von Zimmermann ef al. in der DTG-Umwandlung anhand axialer Temperaturprofile eben-
falls beobachtet [68, 69].

2.6.4.4 Verkokung: Katalysatorregeneration

Die Deaktivierung durch Koks ist im Allgemeinen reversibel, was bei technischen Prozessen durch dessen Oxidation
(Abbrand) wihrend der Katalysatorregeneration gelost wird (vgl. Abschnitt 2.5.1). Allerdings kommt es dabei unter
Umstédnden zu einer permanenten Deaktivierung (Verlust an Kristallinitdt und Breonsted-Aziditit) durch lokale Tempera-
turspitzen oder Steaming des Zeolithen mit wihrend des Koksabbrandes gebildetem Wasserdampf (vgl. Abschnitt
2.3.2.1) [216, 291].** Dieser Umstand unterstreicht die Wichtigkeit einer langsamen Katalysatordeaktivierung, d. h. einer
mdglichst geringen Frequenz der Regenerationszyklen.

2.6.4.5 Irreversible Formen der Katalysatordeaktivierung

AuBlerdem ist die irreversible Deaktivierung des Katalysators durch Verunreinigungen des eingesetzten Methanols, DME
oder Synthesegases moglich (,,Katalysatorgifte“, z. B. H,S, HCl, HCN). Diese konnen die permanente Neutralisierung
oder Zerstorung der BAZ des Zeolithen bewirken — ein in der gidngigen wissenschaftlichen Literatur wenig beachtetes
Thema. In technischen Prozessen wird dies aber zusitzlich zur entsprechenden Aufreinigung der Edukte ggf. durch
Additive in den Katalysatorkontakten adressiert. Sog. Passivatoren und Modifikationsmittel agieren dabei als Fallen fiir
die permanent wirksamen Katalysatorgifte (vgl. Tabelle 2.1, Abschnitt 2.4).

2 Campbell et al. legten wie auch spiter Gayubo et al. Hinweise vor, dass Steaming nicht nur bei der Regeneration bzw. Kalzinierung sondern auch
schon wiahrend MTH-Umwandlungen durch das dabei gebildete H,O auftritt [292, 293]. Allerdings unterschieden sich die dadurch gebildeten EFAI-
Spezies Campbell et al. zufolge von denjenigen, die bei der Kalzinierung entstanden [292].
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3.1 Katalysatormaterialien und -praparation

3.1.1 Materialien

3.1.1.1 Ausgangszeolithe

In einer vorangegangen Arbeit fiihrte M. Zimmermann reaktionstechnische Untersuchungen zum DTG-Prozess an hierar-
chischen Zeolithpulvern inklusive eine detaillierten physikochemischen Charakterisierung der Katalysatoren durch [68].
Hier zeigten speziell die kommerziellen Zeolithpulver CBV5524G (Kiirzel Z28, Zeolyst International) und CBV8014
(Kiirzel Z40, Zeolyst International) nach einer Behandlung mit niedrigen bis mittleren molaren NaOH-Losungen (0,05 M
bzw. 0,3 M) ohne Zugabe eines porendirigierenden Agens vorteilhafte Eigenschaften hinsichtlich des Deaktivierungsver-
haltens und der Selektivitit zu fliissigen Kohlenwasserstoffen. Die Zeolithe Z28 und Z40 werden dariiber hinaus in
zahlreichen Ver6ffentlichungen, die sich mit Verfahren zur Umwandlung von Methanol in Kohlenwasserstoffe (MTH-
Prozesse) und/oder mit der Synthese und Charakterisierung hierarchischer Zeolithe beschiftigen, eingesetzt. Dies hat
eine exzellente Vergleichbarkeit der erzielten Ergebnisse mit der Literatur zur Folge. Diese H-ZSM-5-Pulver wurden vor
diesem Hintergrund als Gegenstand der Untersuchungen gewéhlt. Zudem wurden entsprechende, kommerziell hergestell-
te Zeolithextrudate von Zeolyst International, CBV5524GCY(1.6) (Kiirzel Z28-E) und CBV8014CY(1.6) (Kiirzel Z40-
E), als Referenzmaterialien herangezogen. Tabelle 3.1 zeigt Herstellerangaben zu den Eigenschaften der genannten
Materialien.

3.1.1.2 Binder

Sowohl das Pseudobohmit Pural® SB1 (Sasol) als auch das amorphe, pyrogene Siliziumoxid Aerosil® 150 (Evonik)
wurden aufgrund ihrer hohen Reinheit als beispielhafte Vorlaufer fiir y-Al,Os- bzw. SiO,-Binder untersucht. Ziel war es,
Einfliisse [294] auf die Katalysatoraziditit wihrend der Formgebung zu minimieren (vgl. Abschnitt 2.4.3.2). Tabelle 3.2
fasst die Eigenschaften dieser Materialien zusammen.

3.1.1.3 Plastifizierhilfsmittel

Als Plastifizierhilfsmittel (vgl. Tabelle 2.1, Abschnitt 2.4) kam eine Hydroxyethylcellulose (HEC) von SE Tylose GmbH
(Tylose H 200 YG4, < 4 % Asche) zum FEinsatz. Hier waren vom Hersteller detaillierte Informationen zum Flief3- und
Quellverhalten sowie vom Gehalt an Verunreinigungen gegeben (Tabelle 3.3). Fiir den SiO,-Binder wurde zudem eine
wassrige Losung von 25 % NH; [295] verwendet.
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Tabelle 3.1: Eigenschaften der unbehandelten H-ZSM-5-Pulver und Referenzextrudate nach Herstellerangaben

Eigenschaft CBV5524G (Z28) CBV8014 (Z40) CBV5524GCY(1.6) (Z28-E) CBV8014CY(1.6) (Z40-E)
Zeolithtyp ZSM-5 ZSM-5 ZSM-5 ZSM-5
Charge 2493-98 2493-78 2439-138 2697-107
Si/Al (mol/mol) 29,0 42,6 2,6 2,7
Trocknungsverlust (% g/g) 4,0 6,9 6,2 2,2
Verunreinigungen (% g/g) < 0,04 Na,O 0,0 Na,O <0,04 Na,O nb.?
sger (M2 g™ 437 480 384 390
Partikeldurchmesser 50,0 % < 5,2 um 50,0 % <19 pum 1,6 mm 1,6 mm
Kristallinitat (%) 92 89 nb.? n.b.?
Schiittdichte (kg m™) n.b. n.b.? 640 700
Bruchkraft® (kg mm™) nb.t nb.? 1,0 1,0

“Bezogen auf das Gesamtmaterial (inklusive Aluminiumoxidbinder). "n.b., nicht bestimmt. “Auf flacher Platte.

Tabelle 3.2: Eigenschaften der Binderpulver nach Herstellerangaben

Eigenschaft Pural® SB1 (A) Aerosil® 150 (S)
Stoff Pseudobdhmit (AIOOH) Amorphes, pyrogenes SiO,
Charge 232103 155022411
Feuchtegehalt (% g/g) 22,9 0,1
Verunreinigungen (%) 0,12C <0,2
sger (M2 g™) 240 153
PartikelgrofBe 26,4 % <25 pm 99,975 % > 45 pm
60,0 % <45 um
99,2 % <90 um
Schiittdichte (kg m™) 720 n.b.”
pH n.b. 4,2

‘n.b., nicht bestimmt.

Tabelle 3.3: Eigenschaften der verwendeten Hydroxyethylcellulose (HEC) nach Herstellerangaben

Eigenschaft Tylose H 200 YG4
Stoff Hydroxyethylcellulose
Produktnummer 108760

Lieferform Hellgelbes Pulver
Dynamische Viskositit (kg m™ s 0,2-0,3“

st (M? g_l) 153

Feuchtegehalt (%) <5

Aschegehalt <6 % Na,SOy4

pH 5,5-8,0°
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3.1  Katalysatormaterialien und -préparation

3.1.2 Alkalische Behandlung und Aufbereitung der Zeolithpulver

Die alkalische Behandlung der Zeolithpulver zur selektiven Entfernung von Si aus dessen Kristallgefiige (,,Desilizie-
rung®) wurde bei 60 °C unter atmosphérischem Druck fiir 30 min durchgefiihrt. Dazu wurden bis zu 200 g des Aus-
gangspulvers im Lieferzustand mit 25 mL gyqo ' einer wissrigen Losung von entweder 0,05 M NaOH (pH = 12,4) oder
0,30 M NaOH (pH =13,0) in einem Dreihals-Rundkolben, temperiert in einem Wasserbad, unter kontinuierlichem
Riihren behandelt. Im Anschluss wurde die Dispersion durch Zugabe von 2 mL gZeomh'l Wassereis und Eintauchen des
Rundkolbens in ein Eisbad auf unter 20 °C abgekiihlt. Danach wurde der Feststoff von iiberschiissiger Losung durch
Zentrifugieren (Thermo Scientific Multifuge, 250 mL Zentrifugenflaschen, 8000 min”, 10 — 15 min) und Dekantieren
abgetrennt. AnschlieBend wurde das so modifizierte Zeolithpulver drei Mal mit vollentsalztem Wasser (VE-Wasser)
gewaschen (IKA-Werke Vibrofix Minishaker), jedes Mal gefolgt von Zentrifugieren und Dekantieren, und abschlieend
bei 90 °C fiir mindestens 16 h in einem Umluftofen getrocknet.

Um die Eigenschaften der einzelnen H-ZSM-5-Zeolithe in ihrer Pulverform zu charakterisieren, wurden Proben der hier-
archischen Zeolithpulver einem Ionentausch in Anlehnung an [68] unterzogen. Dafiir wurden sie zunéchst in einem
Morser homogenisiert, dann in einem Erlenmeyerkolben mit 33,3 mL gZeomh'l einer wassrigen Losung von 0,1 M
NH4NO; (pH = 5,3) versetzt und bei Umgebungsbedingungen fiir mindestens 16 h kontinuierlich geriihrt. Im Anschluss
wurde die oben erwihnte Behandlung aus Zentrifugieren, Dekantieren und Waschung drei Mal wiederholt. Die hierarchi-
schen und unbehandelten Zeolithe wurden durch Kalzinieren in einem Muffelofen bei 540 °C fiir 16 h (Heizrate 100 K
h") unter statischer Luftatmosphére in ihre aktive H-Form iiberfiihrt. Die Abkithlung von 120 °C auf Raumtemperatur
erfolgte anschlieBend in einem Exsikkator in wasserfreier Luftatmosphére iiber Silikagel als Trocknungsmittel, um die
Einlagerung von Luftfeuchtigkeit in die Zeolithe zu minimieren.

Die auf diese Weise erhaltenen pulverférmigen hierarchischen H-ZSM-5-Proben werden mit Z28.05, Z28.3, Z40.05 und
740.3 bezeichnet, wobei das Kiirzel vor dem Punkt dem jeweilgen Ausgangszeolith entspricht und die Ziffern nach dem
Punkt mit der jeweils verwendeten NaOH-Konzentration korrespondieren.

3.1.3 Katalysatorformulierung, -formgebung und -nachbehandlung

Bei allen in dieser Arbeit untersuchten technischen Katalysatorkontakten handelt es sich um zylindrische Extrudate mit
einem nominellen Durchmesser von 2 mm und einer Lange von (5 = 1) mm. Die drei prinzipiellen Arbeitsschritte bei der
Herstellung dieser Formkorper sind (vgl. Abschnitt 2.4.1.3) [296]:

1) Herstellung einer bildsamen Zeolith/Binder-Paste durch Mischen und Kneten der Pulver unter Zugabe von Plas-
tifizierhilfsmittel,

2) Umformen der Paste in zylindrische Formkorper durch Extrusion (Strangpressung), Trocknung, erste Kalzinie-
rung und Zerkleinerung,

3) Ilonenaustausch und Kalzinieren der Extrudate zur Erzeugung der finalen Katalysatorkontakte.

3.1.3.1  Mischen und Kneten (Pastenerzeugung)

Die mikropordsen, unbehandelten Ausgangszeolithpulver wurden im Lieferzustand (NH;-Form) und die hierarchischen
ZSM-5-Pulver direkt nach der alkalischen Behandlung ohne Ionentausch und Kalzinierung (Na-Form) eingesetzt. Zuerst
wurden die Zeolith- und Binderpulver manuell in einem zuvor bestimmten Verhiltnis der Feuchtmassen vermischt, um
einen Binderanteil von 20 % g/g an der Trockenmasse zu erhalten. Dafiir wurde der Trocknungsverlust der jeweiligen
Materialien im Vorfeld durch Einwaage, Kalzinieren und Riickwaage bestimmt. Dann wurden ca. 2/3 der Pulvermi-
schung in der Knetkammer einer Knetmaschine Typ Caleva Mini Mixer bei 40 Umdrehungen pro Minute fiir mindestens
5 min homogenisiert.23 Dabei kam eine spezielle Knetkammer zum Einsatz. Diese wurde durch einen externen Kryosta-
ten mit Umwiélzpumpe auf 15 °C temperiert, um die Erwdrmung und damit potenzielle Austrocknung der erstellten Paste
durch Reibung zu verhindern ohne die Viskositit negativ zu beeinflussen. Anschlieend wurden zuvor bestimmte Men-
gen einer wiassrigen HEC-Losung von 4 % g/g (Tabelle 3.3) und, im Falle des Silikabinders, einer wéssrigen Losung von

2 Die Nockenrotoren der Knetkammer miissen dabei vollstandig mit Material bedeckt sein.
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25 % NH; [295] langsam und vorsichtig als Plastifiziermittel bei 80 Umdrehungen pro Minute zugegeben (Abschnitt
3.1.3.4). Zwischenzeitlich wird die restliche Pulvermischung schrittweise untergemischt, um einen gleichméBigen Fiill-
stand der Knetkammer bis zum oberen Rand der Nockenrotoren zu gewéhrleisten. Nach der Zugabe des gesamten Mate-
rials und einer abschlieBenden Knetdauer von 20 min wurde die Pastenerzeugung als beendet angesehen.

3.1.3.2 Extrusion (Umformung bzw. Formgebung)

Die Formgebung der technischen Katalysatorkontakte erfolgte durch Extrusion (Strangpressen) auf einem Caleva Mini
Screw Extruder ausgestattet mit einer Einzelschnecke und einer Diise mit 8 konzentrisch angeordneten, kreisrunden
Bohrungen mit einem Durchmesser von 2 mm und einer Tiefe von 4 mm. Die so erhaltenen Stringe (,,Griinkorper)
wurden getrocknet und auf dieselbe Art und Weise wie die hierarchischen Zeolithpulver bei 540 °C fiir 16 h kalziniert
(Abschnitt 3.1.2). Nach dieser ersten Kalzinierung, wihrend der die Binderprakursoren unter Bildung einer pordsen
Matrix aus y-Al,O3 (A) bzw. SiO, (S) umgewandelt wurden, wurden die Extrudatstrdnge manuell in Stiicke einer Linge
von (5§ + 1) mm gebrochen.

3.1.3.3 lonentausch und Kalzinierung

Der Ionentausch der hierarchischen Zeolithkatalysatorformkérper®* wurde in Anlehnung an [194] durchgefiihrt.”> Dafiir
wurden die Extrudate in 20 mL gKatalysamr'l kontinuierlich geriihrte, wiassrige Losung von 2 M NH,NO; (pH = 4,6) bei
55 °C fiir 5 h eingetaucht.”® Dafiir wurde eine am IKFT selbst entworfene und gefertigte Borosilikatflasche mit Sieb-
schlitzboden und Lochern in der Seitenwand verwendet (Abbildung 3.1a-c). Dieser Aufbau gewihrleistet, dass die
Extrudate in ruhendem Zustand kontinuierlich mit Ionentauschlosung durchstromt werden. Dadurch werden sowohl
Abrieb der Extrudate als auch Temperatur- und Konzentrationsgradienten in der Losung minimiert. Abschlieend wur-
den die Extrudate im selben Aufbau drei Mal mit VE-Wasser gewaschen, entnommen, getrocknet und einer zweiten
Kalzinierung wie bereits beschrieben (Abschnitt 3.1.2) unterworfen [296].

3.1.3.4 Erstellte Rezepturen und Probenbezeichnung der Katalysatorkontake

Die verwendeten Probenbezeichnungen haben das Format
Zn.x-B
mit

n £ Nominelles Si/Al-Verhéltnis des Ausgangszeolithen
.x & Molaritdt der NaOH-Losung. Bei unbehandelten Ausgangszeolithen entfillt diese Angabe.
-B 2 Bindertyp (A oder S) bzw. kommerzielle Vergleichsprobe (E). Bei pulverformigen Proben entfallen diese Angaben.

Dementsprechend kennzeichnen bspw. die Bezeichnungen

e  728-S den unmodifizierten Zeolithen, der mit SiO, gebunden wurde, und
e  740.05-A den hierarchischen Zeolithen Z40.05, der mit y-Al,O3 gebunden wurde.

Des Weiteren wurden sowohl reine y-Al,Os- bzw. SiO,-Extrudate, bezeichnet mit A-E bzw. S-E, als auch reine, kalzi-
nierte y-Al,Os3- bzw. SiO,-Pulver, bezeichnet mit A bzw. S, gemil3 der zuvor beschriebenen Kalzinierungs- und Formge-
bungsprozeduren (ohne Ionentausch) als Referenzmaterialien fiir die Charakterisierung hergestellt.

Tabelle 3.4 fasst die erstellten Rezepturen fiir die Formgebung zusammen. Abbildung 3.2 zeigt das experimentelle Vor-
gehen bei der Herstellung der entsprechenden Materialien.

# Fiir die Formkorper basierend auf den unbehandelten Ausgangszeolithen ist dieser Arbeitsschritt nicht notwendig, da diese vom Hersteller in der
NH4-Form ausgeliefert werden. Daher liegt nach der ersten Kalzinierung im Anschluss an die Extrusion bereits die H-Form vor.

» Vorversuche zu einem bis zu dreifach wiederholten Ionentausch bei gleichen Bedingungen mit NH;-TPD-Messungen nach jedem Ionentausch-,
Wasch- und Kalzinierschritt zeigten keine Vorteile eines wiederholten Ionentauschs [296].

% Das Ziel einer Durchfiihrung des Ionentausches nach der Formgebung war nicht nur die einfachere Handhabung des Materials im Labor, sondern
auch die Minimierung jeglicher, moglicher (reversibler) Einfliisse [294] von Binderverunreinigungen, wie bspw. Natriumgehalt, auf die Katalysa-
toraziditét (Abschnitt 2.4.3.2).
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Abbildung 3.1: Experimenteller Aufbau (a) und selbst entworfene Borosilikatflasche (b) mit Siebschlitzboden (c) fiir den lonentausch der Extrudate
im LabormaBstab unter ndherungsweise gradientenfreien Bedingungen

Tabelle 3.4: Rezepturen der H-ZSM-5-Extrudate

a a b b Fliissig/Fest-
Extrudattypen Mzeoiitn (8) Mpinder (8) mygc () myys (8) Verhiltnis® (g ™)
Z28-A, 29,3 9,1 21,0 0,0 0,55
740-A
728.05-A, 28,6 8,8 25,5 0,0 0,68
728.3-A,
740.05-A,
740.3-A
728-S 28,6 7,1 23,1 5,0 0,78
740-S 28,6 7,1 19,2 5,0 0,68
728.05-S, 21,5 5,4 12,8 3,0 0,59
740.05-S

“Gewicht der eingesetzten Zeolith- und Binderpulver (im Lieferzustand). °Gewicht der verwendeten wissrigen Losungen von 4% g/g HEC bzw. 25%
NH;. ‘Berechnet nach (mugc + minns) / (Mzeolin + Mpinder)-
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C Original Zeolithpulver (NHs-Form) )
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Mischen (Binder- und Zeolithpulver)

A
v
/ Alkalische Behandlung

Kneten
(Pulvergemisch, H,O, HEC, NH3)

30 min in NaOH-L6sung bei 60 °C

v
v
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Quenchen /
¢ v
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v
Umluftofen

16 h trocknen bei 90 °C im Umluftofen
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Zerkleinerung
A
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(Na-Form)

Kalzinierung
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16 h bei 540 °C im Muffelofen unter ¢
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Raumtemperatur im Exsikkator Umluftofen
2x wiederholen |

(Mesoporéses Zeolithpulver (H-FormD

C Katalysatorformkoérper (H-Form) )

Abbildung 3.2: Flussdiagramm der Herstellung hierarchischer H-ZSM-5-Pulver mittels alkalischer Behandlung sowie fiir die Herstellung darauf
basierender Katalysatorextrudate im Labormalfstab (Abbildung modifiziert nach [296]).
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3.2 Charakterisierung

3.2.1 Pulver-Rontgendiffraktometrie (XRD)

Zur Analyse der Kristallinitdt wurden rontgendiffraktometrische Messungen durchgefiihrt. Diese wurden unter Umge-
bungsluft, in nicht-trockenem Zustand, im Winkelbereich 5 — 80° 26 iiber zwei Stunden mit einer Schrittgrofle von
0,0167° auf einem PANalytical X Pert PRO Pulverdiffraktometer in Bragg-Brentano-Geometrie bei 45 kV und 40 mA
mit Cu-Ka-Strahlung (4 = 0,1541 nm) aufgenommen. Zu diesem Zweck wurden 20 — 25 mg der jeweiligen Probe in
einem Morser pulverisiert, homogenisiert und mittels eines Mikroskopie-Objekttriagers auf einen Nullsignal-Probenhalter
(Si-Einkristall) mit einheitlicher z-Hohe aufgetragen. Die Auswertung erfolgte mit der Software HighScore Plus (Version
4.8). Die relative Kristallinitdt, oder préziser die relative Signalintensitit, /xrp, Wurde anhand Gleichung (3.1) in
Einklang mit ASTM D5758 — 01 (2015) [297] im Winkelbereich 22,5 — 25,0° 28 durch Abgleich mit den kommerziellen
Referenzproben Z28 und Z40 bzw. Z28-E und Z40-E mit einer angenommenen relativen Kristallinitdt von jeweils 100 %
nach Abzug des jeweiligen Hintergrunds bestimmt.

1 _1(22,5 - 25,0° 20)
XRD rel = IReferenZ(zzrs —25,0° 20)

=100 % (3.1

Auflerdem wurde fiir jedes Diffraktogramm eine Rietveld-Verfeinerung durchgefiihrt. Hierfir wurden eine Pseudo-
Voigt-Funktion mit asymmetrischer, zweigeteilter Reflexbreite und -form, ein manueller Hintergrund und eine Caglioti-
FWHM-Funktion verwendet. Dabei wurden unter Verwendung eines orthorhombischen H-ZSM-5-Referenzmusters
(ICSD ref. Code 98-006-7667, Si/Al-Verhiltnis = 53) die Einheitszellvektoren a und b bzw. deren Differenz (a — b)
bestimmt.”” Rojo-Gama et al. schlagen diese GroBe als MaB fiir die interne Verkokung von H-ZSM-5-Katalysatoren vor
[300].

3.2.2 Elementaranalyse (RFA)

Zur Bestimmung der gemittelten Si/Al-Verhiltnisse der Proben, Si/Al (RFA), wurde die Elementaranalyse eingesetzt.
Hierfiir wurden die pulverférmigen, vorgetrockneten Zeolithe mit einem Phillips Pearl’X 3 Schmelzaufschlussgerit
zundchst unter Verwendung von Li,B,0; (A1000) zu homogenisierten Tabletten verschmolzen. Die Schmelztabletten
wurden anschlieBend mittels wellenlangendispersiver Rontgenfluoreszensanalyse (WD-RFA) auf einem Bruker AXS
S4Pioneer gegen eine Matrix-angepasste Kalibrationskurve basierend auf vier Punkten gemessen. Diese Messungen
wurden am Institut fiir Angewandte Materialien, Bereich Angewandte Werkstoffphysik (IAM-AWP), durchgefiihrt.

3.2.3 2°Si und Al MAS NMR

¥Si und *’Al MAS NMR-Messungen wurden fiir die Analyse der chemischen Umgebung der Si- und Al-Spezies der
pulverformigen Zeolithe eingesetzt. Einzelpuls **Si MAS NMR-Spektren wurden bei Umgebungsbedingungen auf einem
Bruker Avance-Il 400 Spektrometer (9,4 T) aufgenommen unter Verwendung eines selbst gebauten CP/MAS-
Probentréigers fiir PSZ-Rotoren (partiell stabilisiertes Zirkonia) mit Aulendurchmesser von 7 mm und einer Rotationsfre-
quenz von g = 7,0 kHz. Fiir die Einzelpuls-Spektren wurde ein (n/4)-Anregungspuls (z, = 3,0 ps fiir yB,/2n = 40 kHz)
und eine Relaxationsverzdgerung von 30 s angewendet. Die chemischen Verschiebungen, &, von *’Si wurden mit reinem
Tetramethylsilan und f-Ca,SiO4 (6 = -71,33 ppm) als sekunddrer Referenz kalibriert.

?7 Die Giite der Anniherung (engl. Goodness of Fit, GoF) betrug hierbei meist 6 bis 11, in einzelnen Fillen auch bis zu 18. Dies sind relativ hohe Wer-
te, die sich mit der groBen Anzahl der Reflexe der MFI-Gitterstruktur erkldren lassen (hohe Asymmetrie verglichen bspw. mit Zeolith Y). In der Re-
gel kénnen die so berechneten Gitterparameter dennoch als genau angesehen werden [298, 299]. Dies spiegelt sich auch in der sehr geringen relati-
ven Standardabweichung der berechneten Gitterparameter der Referenzzeolithe von < 0,02 % wider (vier- bzw. achtfache Messung iiber einen Zeit-
raum von {iber drei Jahren).
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Einzelpuls Al MAS NMR-Spektren wurden bei Umgebungstemperatur auf einem Varian Direct-Drive VNMR-600
Spektrometer (14,1 T) unter Verwendung eines selbst gebauten CP/MAS-Probentrigers fiir PSZ-Rotoren mit Auflen-
durchmesser von 4 mm und einer Rotationsfrequenz von w = 13,0 kHz aufgenommen. Fiir die Einzelpuls-Spektren
wurden kurze rf-Pulse von 0,5 ps bei einer rf-Feldstérke von yB,/2n = 60 kHz und eine Relaxationsverzégerung von 0,5 s
angewendet. Die chemischen Verschiebungen von 2"Al wurden mit einer wiassrigen Losung von 1,0 M AICI; - 6 H,O
kalibriert.

Das Spektrum eines leeren Rotors, welches unter denselben experimentellen Bedingungen aufgenommen wurde, wurde
jeweils von allen Spektren subtrahiert, um breite Resonanzen niedriger Intensitdt, verursacht durch den Rotor und den
Probentriger, zu entfernen. Alle Proben wurden in nicht-trockenem Zustand vermessen. Diese Messungen wurden am
Interdisciplinary Nanosciene Center (iINANO), Laboratory for Solid-State NMR Spectroscopy of Inorganic Materials, der
Universitit Aarhus, Danemark, durchgefiihrt.

Die ¥Si MAS NMR-Spektren erlauben die Unterscheidung von SiO4,-Umgebungen der Art Q,[Al,] mit m, der Anzahl
der verbriickenden O-Atome, und n, der Anzahl der verbunden Al-Tetraeder. Das dominierende Signal der Spektren im
Bereich -110 ppm bis -117 ppm kann auf Q,[Aly]-Resonanzen zuriickgefiihrt werden. Si in Verbindung mit einem Al-
Tetraeder (Q4[Alj]) wird bei ungefiahr -106,5 ppm detektiert und Silanolgruppen (Qs;[Aly]) bei ca. -102 ppm. Diese
Resonanztypen werden zur Dekonvolution der ’Si MAS NMR-Spektren verwendet und die relativen integralen Signalin-
tensititen, /, welche dadurch bestimmt werden, erlauben die Berechnung eines Si/Al-Verhéltnisses im Kristallgefiige,
Si/Al (*Si), durch Bezichung (3.2) und den prozentualen Anteil von Silanolgruppen am Gesamtsiliziumgehalt nach
Gleichung (3.3).

4 - 1(Qq[ALL]) + 4 - 1(Q4[AL]D)
1(Q4[ALLD
1(Qs[Alo])

Silanol (%) = TQuTAlD + 1Qu[AL]) + 1(QuALD 00 % ©-2)

Si/Al (2°Si) = (3.2)

Gleichung (3.2) gilt fiir silikatische Zeolithe unter Beriicksichtigung der Vermeidung von Al-O-Al-Bindungen, da diese
instabil sind (,,Loewenstein-Regel* [94]).

In den Al MAS NMR-Spektren wurden Zentraliibergangsresonanzen von vier-, fiinf- und sechsfach koordinierten Al-
Umgebungen bei jeweils ungefahr 55 ppm, 30 ppm und 0 ppm chemischer Verschiebung identifiziert. Das dominierende
Signal bei 55 ppm wird tetraedrischen Al-Gitterpositionen, Al', zugeschrieben. In einigen Spektren weist dieses Signal
dariiber hinaus eine Schulter auf der Niederfrequenzseite auf, welches deformierten Gitterpositionen in der Ndhe von
entweder kationischen EFAI-Spezies (AI’") oder Gitterdefekten zugeschrieben wurde [301-303]. Fiinf- und sechsfach
koordinierte Al-Atome, AlY bzw. AIVI, werden als EFALI betrachtet. Diese sind mit groBer Wahrscheinlichkeit auf Gitter-
defekte zuriickzufithren, wo Hydroxylgruppen und H,O teilweise an einem Al-Zentrum mit deformierter Gitterstruktur
gebunden sind. AuBerdem konnen Al' und Al'" hydroxylierten aluminaartigen Clustern bzw. Partikeln oder kationischen
Aluminiumhydroxid-Spezies (Al-OH) innerhalb der Kanalstruktur, die durch Dealuminierung oder nicht-umgesetzte
Verbindungen der Zeolithsynthese verursacht werden, zugeordnet werden. Relative integrale Intensitdten, /, der unter-
schiedlich koordinierten Al-Spezies wurden durch einfache Simulationen der 2’Al MAS NMR-Spektren bestimmt. Mit
diesen Ergebnissen kann ein prozentualer Anteil an EFAl-Spezies, EFA1%, am Gesamtaluminiumgehalt der jeweiligen
Probe nach Gleichung (3.4) berechnet werden.

EFAl (%) = [CAIY) + I(AI) 100 9 3.4
(%) = I(AIY) + I(ALY) + I(AIVD) % (34

Mit diesem Wert wird dann zusitzlich zu dem oben dargestellten Si/Al (*’Si)-Wert ein zweites Maf fiir das Si/Al-
Verhiltnis im Kristallgefiige auf Basis der YAl MAS NMR, Si/Al (*’Al), errechnet. Dies geschieht anhand der Gleichung
(3.5) durch Kombination des prozentuelan EF Al-Gehalts, EFAl%, mit dem gemittelten Si/Al-Verhéltnis der Gesamtpro-
be, Si/Al (RFA).

Si/Al (27Al) = Si/Al (RFA) / (100 % — EFA1%) (3.5)
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3.2.4 Mikro- und Mesoporenanalyse (Ar-Physisorption)

Die spezifischen Oberflachen sowie Mikro- und Meso-/Makroporenvolumina wurden mittels Ar-Physisorptionsmessun-
gen bestimmt. Diese wurden bei der Temperatur des kaltverfliissigten Argons (87 K) auf einem Quantachrome Autosorb
iQ-MP2 in Einklang mit ITUPAC-Empfehlungen [144] und der ISO 15901-3:2007 [304] durchgefiihrt [305]. Fiir die
Messung wurden jeweils ca. 50 mg Probenmaterial eingewogen und bei 350 °C fiir 12 Stunden unter Vakuum
(< 107 mbar) ausgeheizt. Der Adsorptionsast der anschlieBend mittels Vektor-Dosing™ aufgenommenen, hochauflésen-
den Ar-Physisorptionsisotherme (mindestens 90 Punkte) wurde in der Software Quantachrome ASiQwin v5.0 mit dem
BET-Modell unter Einhaltung der Rouquerol-Kriterien [306, 307], mit der #-plot-Methode und mit einem NLDFT-
Kernel®®, entwickelt fiir Zeolithe mit zylindrischen Poren, wie bspw. ZSM-5, ausgewertet.

3.2.5 Elektronenmikroskopie (REM, TEM und Tomographie)

Feldemissions-Rasterelektronenmikroskopie (REM) wurde zur Analyse der duBleren Partikelstruktur auf einem Zeiss
DSM 982 Gemini und einem Zeiss GeminiSEM 500 durchgefiihrt. Beide Gerdte sind ausgestattet mit thermischen
Schottky-Feldemissionskathoden. Die pulverformigen Proben wurden mittels C-Leit-Tabs, Extrudate mit C-Leit-Paste
auf Stiftprobenhaltern fixiert. Zur Verbesserung der elektrischen Leitfahigkeit auf dem DSM 982 Gemini wurden einige
Proben mit Pt- oder C-Filmen besputtert.

Transmissionselektronenmikroskopie (TEM) lieferte Aufschluss iiber die innere Struktur der Zeolithe. Ein Teil der TEM-
Aufnahmen wurden am Institut fiir Nanotechnologie (INT) des KIT auf einem FEI Tecnai F20 mit einer Anregungsspan-
nung von 200 kV erstellt. Zunichst wurden kleine Mengen der Proben in Ethanol im Ultraschallbad dispergiert. An-
schlieBend wurden 4 uL dieser Mischung auf Lacey-Kohlenstoff-Film-beschichtete Cu-Gitter pipettiert. Danach wurde
das Losungsmittel fiir mindestens 1 Stunde bei Umgebungsbedingungen verdampft bevor die TEM-Bilder aufgenommen
wurden.

Weitere TEM-Aufnahmen wurden am National Renewable Energy Laboratory (NREL), Golden, CO, USA, durchge-
fithrt. Hier kam ein FEI Tecnai G2 20 Twin LaB6 mit einer Anregungsspannung von 200 kV ausgestattet mit einer 4-
Megapixel-Kamera Gatan UltraScan 1000 zum Einsatz. Die Probenvorbereitung war hier identisch wie zuvor beschrie-
ben. Fiir die Erzeugung der Tomogramme wurde zunéchst eine zweiachsige Kippserie (jeweils + 60°) von Katalysator-
partikeln mit einer Pixelgrofe von 0,5 nm aufgenommen. Daraus wurden die Tomogramme anschlieBend mittels des
SIRT-Rekonstruktionsalgorithmus in dem IMOD-Softwarepaket generiert [308]. Das tomographische Volumen wurde
mit den Livewire- und Isosurface-Werkzeugen in IMOD visualisiert.

3.2.6 Thermogravimetrische Analyse (TGA)

Thermogravimetrische Analysen (TGA) wurden zur Bestimmung des Koks- und Feuchtegehalts von Materialproben
eingesetzt. Die Messungen wurden auf einem Mettler Toledo TGA/SDTA851 durchgefiihrt. 20 mg pulverisiertes und
homogenisiertes Probenmaterial wurde einem Strom (50 mLy min’l) von entweder reinem N, oder 20 % v/v O, in N,
(Qualitét N6.0) ausgesetzt und beginnend bei Raumtemperatur auf 900 °C mit einer Rate von 5 K min” aufgeheizt.

3.2.7 NH;-Chemisorption (NH;-TPD)

Temperatur-programmierte Desorption von NH; (NH;3-TPD) bei atmosphérischem Druck wurde auf einem Micromeritics
AutoChem 2950 HP, verbunden mit einem MKS Cirrus 2 Massenspektrometer (MS), durchgefiihrt, um die Aziditét der
Proben zu analysen [309]. Dazu wurden 200 — 250 mg einer Probe als ebene, gleichméBige Schicht in eine U-formige
Messzelle aus Quarzglas zwischen Schichten feiner Quarzwolle eingefiillt, um annidhernd Propfenstromung zu realisie-
ren. Die Probe wurde in situ unter einem He-Strom von 30 mLy min™ bei 450 °C fiir 130 min mit einer Heizrate von 2 K
min™ ausgeheizt. AnschlieBend wurde die Probe auf 100 °C abgekiihlt und fiir 60 min mit einem Strom von 30 mLy

2 Der Fitting Error lag dabei iiblicherweise bei ca. 0,5 %, maximal 2 % bspw. fiir reine, nicht mikroporése Al,Os- und SiO,-Proben.
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min" 5% v/v NH; in He beladen. Uberschiissiges NH; wurde danach durch Autheizung auf 120 °C und Spiilen mit
30 mLy min”' He fiir 100 min entfernt. Im Anschluss wurde die NH;-TPD bei Umgebungsdruck initiiert, wobei die
Probentemperatur mit einer Rate von 3 K min™" auf 750 °C erhéht wurde und anschlieBend fiir 40 min bei dieser Tempe-
ratur verweilte.

Das aus der Messzelle austretende Gas wurde mittels MS und Wérmeleitfahigkeits-Detektor (WLD) analysiert. Fiir die
Auswertung wurde das NH;-Signal des MS, berechnet aus den Masse/Ladungszahl-Signalen m/z = 17 und m/z = 18 um
den Einfluss von H,O zu eliminierenzg, mit einem Strom von 1,25 % v/v NH; in He vor und nach jeder Messung kalib-
riert”’. Dieses kalibrierte NH;-Signal wurde fiir die Quantifizierung der desorbierenden NHj3;-Menge bzw. der NH;-
Desorptionsrate als Funktion der Desorptionstemperatur, #4e nus, verwendet.

Fiir die Berechnung der Menge an starken Saurezentren, StAZ, wurde von den kalibrierten NH3;-TPD-Profilen zunichst
in der Software Origin 2016G v93G der Hintergrund subtrahiert und anschlieend eine mathematische Anpassung des
jeweiligen Hochtemperatursignals, zentriert bei ca. 400 °C, mittels einer Gaussfunktion durchgefiihrt. Unter Annahme
eines Stochiometriefaktors von 1 entspricht die Menge an StAZ dann der integralen Fliche der jeweiligen Gausskurve®'.

3.2.8 Pyridin-DRIFTS

Diffuse Reflexions-Fouriertransformations-Infrarotspektroskopie (DRIFTS) von chemisorbiertem Pyridin (py-DRIFTS)
diente der Quantifizierung der Lewis- und Brensted-aziden Zentren. Die Messungen wurden bei Umgebungsdruck auf
einem Thermo Scientific Nicolet iS50 FT-IR ausgestattet mit einer Harrick Praying Mantis'" DRIFTS-Zelle mit CaF,-
Fenstern durchgefiihrt. Die Messungen erfolgten in Anlehnung an eine publizierte Methode [311]: Die Proben wurden in
einer ebenen, gleichméBigen Schicht in den Probenbehilter der Zelle gefiillt und in situ unter einem Strom von 100 mLy
min” Ar bei 500 °C fiir 120 min (Heizrate 10 K min™") konditioniert. AnschlieBend wurden die Proben auf 150 °C abge-
kiihlt und jeweils ein Referenzspektrum der ausgeheizten Probe aufgenommen. Danach wurden die Proben bei dieser
Temperatur mit einem Pyridin-gesittigten Ar-Strom von 100 mLy min™ fiir 10 min beladen. Im Anschluss wurde iiber-
schiissiges Pyridin durch Aufheizen unter einem Ar-Strom von 100 mLy min™ mit 10 K min™ auf 200 °C und Halten
dieser Temperatur fiir 60 min entfernt. Danach wurden die Proben erneut auf 150 °C abgekiihlt und nach einer Equilibra-
tionszeit von mindestens 5 min ein weiteres Spektrum der beladenen Probe aufgenommen. Im Anschluss wurden die
Schritte der Ausheizung, Abkiihlung, Equilibration und Messung fiir die Ausheiztemperaturen von 300 °C, 400 °C und
500 °C auf gleiche Weise wiederholt (schrittweise Temperatur-programmierte Desorption von Pyridin).

Alle Spektren wurden durch Koaddition von 64 Scans mit einer nominellen Auflosung von 4 cm™ im Wellenzahlbereich
4000 — 650 cm™ unter Abzug eines zuvor bei 150 °C mit KBr erstellten Hintergrunds aufgenommen. AuBerdem wurde
die Probentemperatur im Vorfeld unter demselben Ar-Strom von 100 mLy min™ kalibriert, da signifikante Temperatur-
gradienten innerhalb des DRIFTS-Messzellentyps, welcher hier verwendet wurde, literaturbekannt sind [312].

Die Auswertung beziiglich des molaren Verhéltnisses Lewis- und Brensted-azider Zentren (LAZ/BAZ, Gleichung (3.6))
erfolgte nach Subtraktion der jeweiligen Referenzspektren der ausgeheizten Proben durch Division der integralen Intensi-
titen J(v,Tyes) der Banden bei v= 1454 cm™ und v= 1545 cm™ nach Desorption von Pyridin bei der Desorptionstempera-
tur Tyes (200 °C, 300 °C, 400 °C oder 500 °C), korrigiert fiir die molaren Extinktionskoeffizienten nach Emeis von g 57 =
2,22 cm pmol” bzw. egaz = 1,67 cm pmol™ [313].

¥ Das Verhiltnis des OH-Fragments (m/z = 17) zum Hauptsignal H,O (m/z = 18) wurde experimentell durch Dosierung feuchter Umgebungsluft auf
den MS bestimmt und daraus resultiertend mit einem Wert von 0,201 als konstant angenommen. Dieser mégliche Beitrag (Uberlagerung) wurde
durch Subtraktion aus dem NH;-Signal (ebenfalls m/z = 17) herausgerechnet.

*® Diese Ein-Punkt-Kalibrierung wurde durch unabhingig von der Messung durchgefiihrte Tests validiert, in denen die Linearitit des NH;-Signals des
MS (m/z = 17 abziiglich OH-Anteil, s. Fufinote 29) als Funktion der NH;-Konzentration im relevanten Bereich von 0,03 — 4,78 % v/v in He perio-
disch iiberpriift wurde.

*! Die verwendeten Gaussfunktionen haben keinerlei physikochemische Relevanz. Sie dienen lediglich als mathematische Modelle, welche die Form
der Hochtemperatursignale mit hinreichender Genauigkeit beschreiben (iiblicherweise R > 0,99). Wichtig ist jedoch anzumerken, dass die berechne-
ten Flachen der Hochtemperatursignale und somit StAZ unabhéngig von experimentellen Parametern, wie z.B. der Heizrate und der Spiildauer nach
Beladung mit NHj, sind, im Gegensatz zu der Gesamtfliche der NH;-TPD-Profile einschlieflich iiberlagernder Niedertemperatursignale [310].
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ELAZ " 1(14‘54‘ Cm_l, Tdes)

LAZ/BAZ(T, = .
/BAZ(Taes) epaz - 1(1545 cm™1, Tyes) (3:6)
Damit kann der molare Anteil der Lewis-Aziditat, LAZ(%), anhand Gleichung (3.7) berechnet werden.
LAZ/BAZ(200 °C)
LAZ(%) = -100 % (3.7)

LAZ/BAZ (200°C) +1

Zur Integration der Signalflichen wurde die Software Origin 2016G v93G eingesetzt. Die Messungen wurden am NREL
durchgefiihrt.

3.3 Reaktionstechnische Untersuchungen

3.3.1 Beschreibung der Versuchsapparatur und Auslegungsparameter

Im Folgenden wird die Versuchsanlage ,,DOTO2* fiir reaktionstechnische Untersuchungen extrudierter Zeolithkatalysa-
toren flir den DTG-Prozess vorgestellt (Abbildung 3.3). Dazu wurden Konzepte zur Edukteinspeisung, Produktanalytik
und Prozesssteuerung erarbeitet. Kernstiick der konzipierten Versuchsanlage ist ein integral betriebener Stromungsrohr-
reaktor mit Festbett. Mittels eines in der Anlage integrierten Gaschromatographen (online-GC), ausgestattet mit einem
Loop-Filling-Manager (LFM), werden die Reaktionsprodukte aus der Gasphase identifiziert und analysiert. Optional
konnen fliissige Produkte in einem Kondensator abgeschieden und in einem separaten offline-GC analysiert werden. Die
Totaloxidation aller gebildeter Kohlenwasserstoffe sowie nicht umgesetzten Edukts zu CO, und H,O erfolgt in einem
katalytischen Nachverbrenner (KNV). Der CO,-Strom, der die Anlage verlésst, wird durch ein Infrarot-Spektrometer
(New-Generation-Analyzer, NGA) gemessen, um eine Kohlenstoffbilanz zu erstellen. Tabelle 3.5 fasst die Auslegungs-
parameter fiir die Auslegung der Anlage zusammen. In Abbildung A.1 im Anhang ist das VerfahrensflieBbild der DTG-
Versuchsanlage gezeigt.

Tabelle 3.5: Auslegungsparameter der Versuchsanlage

Bezeichnung Grofle Einheit Untere Grenze  Obere Grenze
Anlagendruck p bar 1 90
Reaktionstemperatur Tr °C 350 400
Massenstrom DME MpME gh! 0,6 30,0
Volumenstrom Ar Var(1 bar,0°C)  mL min™ 0 500
Anteil DME in Ar Yome % mol/mol 4.4 30,0
Masse Katalysator MKat g 0,2 5,0
Gravimetrische Raumgeschwindigkeit WHSV gg'n! 1 150
Temperatur beheizter Rohrleitungen und Armaturen” Tu °C 150 200

“Zur Vermeidung der Kondensation hochsiedender Komponenten (insbesondere Durol) werden alle Rohrleitungen und Armaturen der Anlage
mit Begleitheizungen aus glasgekloppelten NiCr-Heizleitungen (17,5 Q m™ oder 60 Q m™, d = 3,6 mm, Ty, = 500 °C, Horst GmbH) mit ther-
mischer Isolierung aus Glaswollbdndern und Aluminiumfolie auf 180 — 190 °C geheizt.

3.3.1.1 Einspeiseeinheit

Um die Bereitstellung eines gradientenarmen DME-beladenen Trigergasstromes iiber einen breiten Bereich an Anlagen-
driicken, DME-Partialdriicken und -stromen zu ermdglichen (vgl. Tabelle 3.5), wurde eine Edukteinspeisung mit Pum-
penkreislauf konzipiert. Diese erlaubt die exakte DME-Dosierung und Beladung eines Ar-Stromes in einer an den Kreis-
lauf angeschlossenen Verdampfereinheit mit speziell geregeltem Dosierventil (Controlled Evaporator and Mixer, CEM,
s. u.). Der Kreislauf besteht aus drei wesentlichen Komponenten: DME-Vorlagebehélter, Dosierpumpe und Druckhal-
tung.
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Der DME-Vorlagebehilter ist eine Fliissiggasflasche mit Steigrohr befiillt mit unter Druck verflissigtem DME (Fiill-
menge 7,1 kg, p = 6 bar, Qualitit N3.5, Gerling Holz & Co. bzw. Basi) und zwei Ausgingen. Einer fiihrt iiber das Steig-
rohr ins Flascheninnere. Diese Flasche ist kopfstehend in einer Halterung fixiert (vgl. Abbildung A.1). DME wird der
Flasche auf der Saugseite der Dosierpumpe direkt aus der unten befindlichen fliissigen Phase entnommen. Die Kolben-
pumpe (Azura P4.1 S, Knauer) mit 10 mL Pumpenkopf ist mit einer passenden Pumpenkopfkiihlung (A2035-1, Knauer)
ausgestattet. Sie fordert das DME (Sollwert 2,5 mL min', max. 10 mL min") unter Kithlung bei ca. -5 °C (Kryostat
Haake K15/ C10, Diethylenglykol / H,O =1/ 1, Sollwert -8 °C) gegen einen Vordruckregler mit Kolbensteuerung und
geringer Federhysterese (Sollwert p = 65 bar, pu. = 137 bar, KPBINOD415P2, Swagelok). Die Unterkiihlung des ange-
saugten fliissigen DME und die Verdichtung auf einen Druck oberhalb des kritischen Drucks von DME (54 bar) [314]
verhindern dabei das Auftreten von Kavitation im Pumpenkopf. Vor dem Vordruckregelventil sind zur Minimierung von
pumpenbedingten Druckschwankungen des Fluids innerhalb der DME-Dosierung zwei HPLC-Pulsationsddmpfer (ASI
Flatline, ERC, py.x = 413 bar, und Wagner 90007, p..x = 100 bar) in Reihe verbaut. Hinter dem Vordruckregler gelangt
das DME iiber das Steigrohr zuriick in die oben befindliche Gasphase des DME-Vorlagebehilters (Kreislauffithrung).

Das Trigergas Ar (p = 200 bar, Qualitit N6.0, Air Liquide) wird iiber einen Massendurchflussregler (pyna = 400 bar, V.
=500 mLy min'l, F-231M-AFD-22-Z, Wagner-Bronkhorst) in die Anlage dosiert. Der Ar-Strom wird in der CEM-
Einheit (W202A-120-K, Wagner-Bronkhorst) durch ein Drei-Wege-Mischventil und eine Temperaturregelung (Sollwert
20 °C) mit dem DME-Strom vermischt und Letzterer dabei vollstindig verdampft. Dem DME im Pumpenkreislauf wird
hierfiir ein Teilstrom entnommen, welcher mittels eines Coriolis-Massendurchflussmessers (py.x = 100 bar, th,, =30 g
h', M12-AFD-11-0-S, Wagner-Bronkhorst) druck- und temperaturunabhéngig exakt durch das Drei-Wege-Mischventil
in den Verdampfer dosiert wird (Regelsystem E-8303-0-1WFTU-2A-00, Wagner-Bronkhorst).*”
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Abbildung 3.3: DTG-Versuchsanlage ,,DOTO 2 (Labor 133, Bau 721, IKFT, KIT-Campus Nord) mit Einspeise-, Reaktions- und Analytikteil, die in
einem Tisch- und einem Tiefabzug untergebracht sind. Rechts daneben befindet sich der Schaltschrank mit der Messwerterfassung,
Steuer- und Automatisierungseinheit. Nicht im Bild gezeigt ist die Messwarte mit Anlagenrechner, Monitor und Visualisisierung des
Prozessleitsystems.

32 Ein wesentlicher Vorteil dieses Einspeisesystems ist die einfache Anpassbarkeit an andere fliissige oder druckverfliissigte Edukte fiir zukiinftige
Arbeiten, wie z.B. Methanol, Wasser, Butenisomere oder deren Kombination, auch unter Einsatz von vordefiniererten Gasmischungen als Trigerga-
sen, bspw. unter Beimischung von Zwischenprodukten wie Ethen, Propen und Butenisomeren.
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3.3.1.2 Reaktionseinheit und Druckregelung

Die zentrale Prozesseinheit der DTG-Versuchsanlage bildet ein integraler Festbettreaktor (Abbildung 3.4). Dieser ist als
idealer Stromungsrohrreaktor (engl. plug flow reactor, PFR) konzipiert und wurde speziell fiir die Testung pelletierter
Katalysatoren (Extrudate) ausgelegt (Lrx = 390 mm, dg; = 15,9 mm). Dafiir sind das Modell der axialen Dispersion, der
Druckverlust, sowie die mechanische Beanspruchung des Reaktorrohrs durch Temperatur und Druck maBgeblich. Das
Vorgehen der Dimensionierung des Reaktors und der Einlauf-, Reaktions-, und Nachlaufstrecke unter Verwendung von
Siliziumkarbid (SiC, Siebfraktion 180 — 250 um) wird in Abschnitt A.1 erldutert.

Der Reaktor wird mit drei Heizzonen (P g = 1,2 kW) bestehend aus jeweils zwei halbschalenformigen Al-Heizbacken
beheizt (T = 450 °C). Diese umschliefen das Reaktorrohr auf einer Lange von jeweils 104,5 mm und sind gemeinsam
in einer klappbaren Vermiculit-Isolierung (Disolierung = 28 — 46 mm) mit geschweitem Stahlgehduse eingepasst. Die Heiz-
zonen verfiigen jeweils iiber vier zylindrische elektrische Heizelemente (,,Heizpatronen®, d = 6,5 mm, L = 100 mm, P, =
100 W, T.x = 750 °C, Horst GmbH), die in radialsymmetrisch angeordnete, vertikale Bohrungen der Heizbacken einge-
schoben sind, sowie ein Thermoelement (Typ K) zur individuellen Temperaturregelung (PID).
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320
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104,5
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104,5
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(ca. 44 - 46 q) +8iC:10-16g SiC (=25 g) Thermoelement

Abbildung 3.4: Technische Zeichnung des Stromungsrohrreaktors mit BemafBung in Millimetern und Zoneneinteilung

Im Reaktor befindet sich koaxial eine zum Reaktionsvolumen mediumdichte Fithrungshiilse (dt = 1,59 mm, Edelstahl),
iiber die mittels eines verschiebbaren Thermoelementes (Typ K, d = 0,5 mm, L = 450 mm) die stufenlose Aufnahme
axialer Temperaturprofile sowie die kontinuierliche Uberwachung der Reaktionstemperatur in der Schiittung méglich ist.

Der maximale Gesamtgasstrom in der Anlage betrigt ca. 600 mL min" (25 °C, 1 bar). Dementsprechend muss zur
Einstellung des Reaktionsdrucks ein Vordruckregelventil mit sehr niedrigem Durchflussbeiwert (c¢,-Wert, engl. Flow
Coefficient Value) eingesetzt werden. Aus diesem Grund wurde ein Vordruckregler mit ¢, = 0,005 (Modell BP60-
1A11QIL1T4, GO Regulator) fiir die Anwendung in der Versuchsanlage ausgewahlt.”

3.3.1.3 Aufbereitung und Analyse des Produktstroms

Fliissige Produkte, d. h. wéssrige und organische Phasen, konnen in der Versuchsanlage iiber einen Bypass in einem
zweistufigen Kondensator aus der Gasphase abgeschieden werden (Ventile 4 und 8, vgl. Abbildung A.1). Dies erfolgt
mittels zwei sequentiell geschalteter Glas-Kiihlfallen mit integriertem Kiihlmantel bei ca. 0 °C (Kryostat Lauda RC6,
RCS, Diethylenglykol / H,O =1/ 1, Sollwert 0 °C). Die organische Phase der gesammelten fliissigen Produkte aus jeder
Kiihlfalle konnen dann einzeln mit Hilfe eines separaten offline-GC (Abschnitt 3.3.2.1) quantifiziert werden.

3 Ein weiterer groBer Vorteil dieses Ventils ist, dass es aufgrund der verbauten Werkstoffe (Teflon, PEEK™ und Kalrez®) nicht nur fiir das Medium
DME, sondern auch fiir eine maximale Medientemperatur von 300 °C geeignet ist. Dies ermoglicht eine Beheizung des Vordruckreglers auf 200 °C,
wodurch eine Kondensation des moglichen Reaktionsprodukts Durol und anderer kondensierbarer Kohlenwasserstoffe vermieden wird. Dies wird
durch einen mit vier Heizpatronen (Peigs = 400 W) bestiickten, passgenauen Al-Heizblock erreicht.

49



3 Methoden

Fiir die Bestimmung der Zusammensetzung des Produktgases auf dem online-GC (Abschnitt 3.3.2.3) wird der Produkt-
gasleitung ein Teilstrom von etwa 60 mL min™ entnommen.**

3.3.1.4 Analyse des Abgasstromes zur SchlieBung der Kohlenstoffbilanz

Das Produktgas wird mit einem Uberschuss trockener Luft (V =6 Ly min™) vermischt (vgl. Abbildung A.1). Anschlie-
Bend werden in dem KNV (Lg; = 750 mm, dy; = 83,1 mm, dr, = 88,9 mm)™> die organischen Reaktionsprodukte sowie
nicht umgesetztes Edukt bei 250 — 290 °C und Umgebungsdruck vollstindig zu CO, und H,O oxidiert. Die Dosierung
des Luftstroms erfolgt hierfiir mit einem Rotameter (SM10.2.1.1.1.L13.1.0.0, V. =500 Ly h', Profimess GmbH).
Alternativ kann der Produktgasstrom auch mittels zweier 3-Wege-Ventile im Bypass am KNV vorbeigefiihrt werden. Der
Reaktor (Abbildung 3.5) enthélt zwischen einer Ein- und Auslaufstrecke aus SiC-Partikeln (dp, =2 mm) drei Teilschiit-
tungen von jeweils 333 g kugelférmiger y-Al,O;-Formkorper mit 0,15 % g/g Pt und 0,15 % g/g Pd als Aktivkomponen-
ten (dp; = 3 mm, K-02131-015/015, Heraeus, vgl. Tabelle 3.6). In diesen Teilschiittungen sind die Katalysatorformkdrper
mit SiC-Partikeln (dp = 2 mm) in axial abnehmenden Anteilen von 67, 50 bzw. 0 % v/v vermischt. Dadurch wird die Bil-
dung von Hotspots vermieden.

8 cm

18,2 cm

14,9 cm

10,6 cm

18,8 cm

(1) sic I Hilse

Pt/Pd Al,O, ‘ Thermoelement

Abbildung 3.5: Skizze der Befiillung des KNV mit Katalysatormaterial und SiC mit BemaBung in Zentimetern. Die Hoéhen der Schiittungen entspre-
chen den Werten vor der Kompaktierung.

Die Beheizung des KNV-Reaktorrohrs erfolgt mit einer dreizonigen Begleitheizung aus glasgekloppelten NiCr-Heizlei-
tungen (d = 3,6 mm, 7T, = 500 °C, Horst GmbH) mit passend gefertigter Isolationsmanschette (Al/Glasgewebe, d; =
89 mm, L = 690 mm, Dijierung = 30 mm, T = 450 °C, Hillesheim GmbH) und einer Heizmanschette am Flansch des
Reaktors (Al/Glasgewebe, P = 100 W, d; = 150 mm, L = 50 mm, Disgjierung = 30 mm, Tax = 450 °C, Hillesheim GmbH),
jeweils mit individueller Temperaturregelung (KS 40-1 /ab PID-Regler, Thermoelement Typ K, PMA GmbH; HT43-45F
PID-Regler, Thermoelement Typ J, P, = 2,3 kW, Hillesheim GmbH). Der Reaktor verfiigt auBerdem {iber eine koaxial
eingebrachte, zum aktiven Reaktionsvolumen abgedichtete Thermoelementfithrungshiilse (dr = 3,18 mm) zur Tempera-
turkontrolle mit drei Thermoelementen (Typ K, d = 0,5 mm) jeweils in der Mitte jeder Teilschiittung.

** In der Messreihe unter Variation der WHSV (Abschnitt 3.3.3.2) geschieht dies unmittelbar vor jeder GC-Messung durch Umschalten von Ventil 1
(Abbildung A.1) und anschlieendes Spiilen der GC-Zuleitung fiir 2 bis 5 min. In der Messreihe bei konstanter WHSV im Dauerbetrieb (Abschnitt
3.3.3.3) bleibt Ventil 1 dauerhaft ge6ftnet.

** Die zur Ausbildung einer idealen Propfenstrémung notige Liange der Einlaufstrecke wird auf Basis des Dispersionsmodells auch fiir den KNV
berechnet (vgl. Kapitel A.2).
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Das Abgas aus dem KNV wird zunéchst zur Abkiihlung auf ca. Raumtemperatur auf einen Intensivkiihler mit Wasser-
kiihlung und Doppelkiihlschlange gefiihrt. Der Volumenstrom des Abgases wird mit einem Trommelgaszihler (V. =
10 L min", Messgenauigkeit 0,5 %, TG5/5-PVC, Ritter) gemessen.”® Zur Quantifizierung des Kohlenstoffstroms im
Abgas der Anlage werden zudem Temperatur und Druck des Abgasstroms gemessen und die CO,-Konzentration mit
einem IR-Gasanalysator (Vcoz.max = 3000 ppmv, NGA-2000 MLT4, Emerson) erfasst. Das Abgas verldsst die Anlage
abschlieend iiber den Abzug in die Liiftungsanlage des Labors. Die mit diesem System kontinuierlich iiberwachte
Kohlenstoffbilanz der Anlage war generell zu liber 95% geschlossen.

Tabelle 3.6: Eigenschaften des zur Totaloxidation im KNV eingesetzten Katalysators nach Herstellerangaben

Bezeichnung Grofle Einheit Wert
Hersteller Heraeus Deutschland GmbH & Co. KG, Hanau
Typ K-02131-015/015
Charge M 76/15
Lieferform Kugeln
Tragermaterial v-ALO;
Anteil Aktivmaterial w % g/g 0,15 Pt

0,15 Pd
Partikeldurchmesser dp m 0,003
Spezifische Oberfliche (BET) SBET m? g‘1 111
Trocknungsverlust Amr, % g/g 0,8
Schiittdichte PBulk kg m? 593

3.3.2 Versuchsauswertung

3.3.2.1 Berechnung der Katalysatorbelastung (Raumgeschwindigkeit)

Um die Katalysatoren u. a. bei verschiedenen DME-Umsétzen zu testen, wurde die Katalysatorbelastung variiert, indem
der Edukt-Volumenstrom bei gleichbleibender DME-Konzentration von 6 % mol/mol erhdht wurde (Abschnitt 3.3.3.2).
In der heterogenen Katalyse wird zur Quantifizierung der Katalysatorbelastung oft die modifizierte, mittlere Verweilzeit,
Tmod,0, VErwendet, die mgauiysaror aUf den Gesamtvolumenstrom des Reaktionsgemischs am Reaktoreingang, Vges_o, bezieht

(Gleichung (3.8)).”’

mKatalys ator
Vges,0(0 °C, 1,013 bar)

(3.8)

Tmod,0 =

Eine alternative Darstellungsform dieser Grof3e ist die modifizierte, mittlere molare Verweilzeit Tp,4,0, bei der mgagiysator

auf den Gesamtmolenstrom am Reaktoreingang, Nges o, bezogen wird und die aus 7,040 mittels des molaren Gasvolu-

mens, ¥, berechnet werden kann (Gleichung (3.9)).

m
Fmodo = —amalysator _ 5 (0°C, 1,013 bar)  Tmod0 (3.9)

Nges,o

36 Um die absorbierte Menge an CO, in der Sperrfliissigkeit der Gasuhr zu minimieren und somit die méglichst schnelle Einstellung eines stationiren
Zustandes in der Anlage zu ermdgichen, kommt dabei verdiinnte ortho-Phosphorsdure mit einer Konzentration von 0,1 M (pH < 2,5) zum Einsatz.
Dies verhindert die Bildung von ,,Kohlensaure* in der Sperrfliissigkeit, erfordert aber die Verwendung einer korrosionsbesténdigen Welle aus Titan
in der Gasuhr.

37 1n dieser Arbeit wird zur Berechnung der Katalysatorbelastung statt des reinen Zeolithanteils stets die gesamte Katalysatortrockenmasse mkatalysator ZU
Beginn des Versuches herangezogen, da eine katalytische Aktivitit des Binderanteils bei den Extrudaten nicht ausgeschlossen werden kann. Da der
Binderanteil mit 20 % g/g aber konstant gehalten wurde, ist die Umrechnung der Werte trivial. Des Weiteren wird eine Verringerung der effektiv
aktiven Katalysatormasse mit steigender Standzeit durch Deaktivierung (vgl. Abschnitt 2.6.4) bei der Berechnung der Katalysatorbelastung nicht
einberechnet, da eine etwaige derartige Anderung im laufenden Versuchsbetrieb nicht quantifizierbar ist.
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Eine weiter vereinfachte Form der Katalysatorbelastung, die in dieser Arbeit vorrangig verwendet wird und unabhéngig
von Zusammensetzung, Temperatur und Druck ist, ist die gravimetrische Raumgeschwindigkeit (engl. Weight Hourly
Space Velocity, WHSV). Hierbei ergibt sich aus dem Bezug des Eduktmassenstroms, mpug g, auf mgaiysator €10€ T€ZIproke
Zeit, welche iiber die Molmasse von DME, Mpyg, und den DME-Molenbruch, ypyg, auch mit Tmod,0 Zusammenhingt
(Gleichung (3.10)).

m Mpume - 7
WHSV = pMEO  _ MbDME YDME

(3.10)

mKatalysator Tmod,o

3.3.2.2 Analyse fliissiger Produkte (offline-GC)

Der offline-GC (Modell 7890A, Agilent) ist mit einer Vorsdule (Rtx-5 DHA, L =5 m, d; = 0,25 mm, D¢= 1,0 um, T =
350 °C, Catalog No. 10165, Restek) und einer Kapillarsdule (Rtx-DHA-100, L = 100 m, d; = 0,25 mm, Dy = 0,5 pm, Tpax
=340 °C, Catalog No. 10148, Restek) ausgestattet. Diese Sdulenkombination entspricht den Vorgaben fiir die detaillierte
Analyse von Kohlenwasserstoffen im Benzinbereich (engl. Detailed Hydrocarbon Analysis, DHA) nach ASTM D6730
[297]. Die Aufgabe der Proben ohne Losungsmittel und internen Standard erfolgt mit einem Autosampler (Typ G4513A,
Agilent) und die Detektion der Kohlenwasserstoffe mit einem Flammenionisationsdetektor (FID). Fiir die Kalibrierung
werden vier Standardmischungen (SCE-Mix, DHA PiONA Standard, DHA Aromatics Standard und DHA Isoparaffins
Standard, Catalog No. 33034, 30730, 30729 bzw. 30726, Restek) mit jeweils 30, 132, 35 bzw. 31 Komponenten in zerti-
fizierter Zusammensetzung verwendet. Tabelle 3.7 zeigt das Temperaturprogramm und die Einstellungen des offline-GC.

3.3.2.3 Analyse gasformiger Produkte (online-GC)

Der online-GC (Modell 6890, Agilent, Abbildung A.2) ist mit zwei Kapillarsdulen (Sdule 1: Rxi-lms , L =30 m, d|
=0,25 mm, Dy = 0,25 pm, Ty. = 350 °C, Restek; Saule 2: Rt-QS-BOND, L =30 m, d; = 0,25 mm, D; = 8 um, Ty =
250 °C, Restek) ausgestattet. Die Detektion der Gase erfolgt mit einem FID und einem Wirmeleitfahigkeitsdetektor
(WLD). Zur Steuerung der Fiillung der Probenschleife des GC (V' = 1 mL) mit einer gleichbleibenden Gasmenge (p =
700 mbara, 7 = 150 °C, 5-malige Spiilung) wird dabei ein Loop-Filling-Manager (LFM 205, Teuner Analysetechnik
GmbH) eingesetzt. Fiir die Kalibrierung werden vorgemischte Kalibriergase (Air Liquide) fiir H,, CH4, DME, CH;0H,
C,Hg, C,H,, C3Hg und C3Hg verwendet. Fiir den Abgleich der Retentionszeiten®® hoherer Schliisselkomponenten (Butane,
Butene, Pentane, Toluol, Xylole, Pseudocumol, Durol, etc.) werden diese in reiner Form oder in verdiinnter Losung
direkt in das Aufgabesystem des GCs injiziert. Das dazu verwendete Temperatur-, Druck- und Ventilschaltprogramm ist
in Tabelle 3.8 gezeigt.

Tabelle 3.7: Temperaturprogramm des offline-GC 7890A*

Ofentemperatur
Laufzeit (min) - T Kommentar
Ziel (°C) Rate (K min™)
0,0 35 0,0 Injektion nach Temperaturequilibration von 5 min
5,0 50 1,5
15,0 50 0,0
20,8 250 2,0
120,8 250 0,0
140,8 250 0,0 Ende der Messung

“Weitere Einstellungen: Spritzenvolumen 5 pL, Injektionsvolumen 0,2 pL, Spiilung der Spritze (Aufziehen mit
150 uL min™', 1 s warten) mit jeweils 4 uL Ethylacetat (je 2 mal vor und nach der Messung), Probe (3 mal mit Ab-
wurf plus 6 mal ohne Abwurf vor der Messung) und Methanol (10 mal nach der Messung), Tragergas: He, Inlet-
Temperatur 300 °C, Split 200:1, Septum-Purge 3 mL min™', konstanter Siulenfluss 1,8281 mL min™ (Inlet-Druck 42
— 72 psi), FID-Temperatur 300 °C (I’/H2 =30 mL min™; Vi u¢ = 400 mL min; VMakeUp =25 mL min"', Messfrequenz
5 Hz), Ventiltemperatur 150 °C

¥ Um eine zeitliche Auflosung zwischen den einzelnen online-GC-Messungen inkl. Abkithlung von ca. 1,5 h zu erméglichen, wurde in dieser Arbeit
auf eine gaschromatographische Trennung der hohersiedenden Produkte verzichtet und die Komponenten ihrer Retentionszeit entsprechend in die
Gruppen C4, C5, C6-C9 und C10+ eingeteilt (Tabelle A.14).
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Tabelle 3.8: Temperatur-, Druck- und Ventilprogramm des online-GC 6890°

Ofentemperatur Inlet-Druck
Ziel (°C) Rate (K min™")  Ziel (psi)  Rate (psi min™)

Laufzeit (min) Ventilbetiitigung, Kommentar

Ventil 1 on,
0.0 33 0.0 470 0.0 Injektion der Probenschleife auf Sdulen 1 und 2
Ventil 1 off,
0.5 33 0.0 470 0.0 Ende der Injektion der Probenschleife
Ventil 2 on,
2,5 33 0.0 28,0 -32.3 Ende Strom durch Séule 1
4,0 100 25,0 28,0 0,0 Keine
15,8 32 -8,2 28,0 0,0 Keine
240 3 0.0 47,0 145 Ventil 2 off, Ventil 3 on,

Strom von Séule 1 auf Sdule 2 umschalten
26,5 160 12,0 47,0 0,0 Keine
Ventil 3 off,

35,3 160 12,0 30,0 14,5 Strom durch Sdule 1 und Séule 2
41,2 230 35,0 50,0 0,0 Keine

51,2 240 35,0 50,0 0,0 Keine

66,5 240 0,0 50,0 0,0 Ende der Messung

“Weitere Einstellungen: Trigergas: He, Inlet-Temperatur 220 °C, Split 20:1, FID-Temperatur 250 °C (Offset 2,0; VHZ =40 mL min™'; V¢ = 400 mL
min’; VMakeUp =0 mL min™), WLD-Temperatur 250 °C (Vyeferenz = 20 mL min™; VMakeUp =7 mL min™), Ventiltemperatur 150 °C

3.3.2.4 Berechnung von DME-Umsatz, Selektivitat und Ausbeute

Um den DME-Umsatz, Xpyg, aus den Chromatogrammen des online-GC zu bestimmen, wird die Signalfliche des DME
wahrend der Reaktion, Ipyg, mit der Signalflache einer Messung von 6 % mol/mol DME in Ar ohne Reaktion (DME-
Blank), Ipyg,, ins Verhiltnis gesetzt (Gleichung (3.11)). Fiir die DME-Blank-Messung wird der Eduktstrom zu Beginn
jedes Versuchs iiber den Bypass am Reaktor der Versuchsanlage (vgl. Abbildung A.1) vorbeigefiihrt.”

N —N, I
DME,0 DME _ ; _ ‘DME (3.11)
NDME,O IDME,O

XpMmE =

Die integrale Reaktorselektivitit zu einem Produkt bzw. einer Produktgruppe i, %S, lasst sich unter Vernachlissigung der
Stochiometrie aus den Chromatogrammen nédherungsweise durch das Verhiltnis der Signalfliche des Produktes bzw. der
Produktgruppe i, /;, und der summierten Flache aller Produkte, /o5 — Ipme, berechnen (Gleichung (3.12)).40

N; I

R
S == — (3.12)
' NDME,O - NDME Iges - IDME

Durch Multiplikation von }S; mit Xpy ergibt sich des Weiteren die Ausbeute eines Produktes bzw. einer Produktgruppe
i, Y; (Gleichung (3.13)).

N;
Y, = XDME - RS' ==
' ' NDME,O

(3.13)

¥ Auf diese Weise wird die Zusammensetzung des Eduktstroms iiberpriift. Zuvor wird vor jeder Versuchsreihe auBerdem eine GC-Messung des reinen
Tragergasstroms ohne DME-Beimischung (Ar-Blank) aufgenommen. Dies dient der Kontrolle des GCs auf einen moglichen Drift des Messsignals
und der Uberpriifung der Anlage auf eine mogliche Akkumulation kondensierbarer Komponenten.

“ Die Gruppierung der Reaktionsprodukte nach C-Zahl aufgrund iiberlagernder Retentionszeiten (s. FuBnote 38, S. 53) macht eine quantitative
Auswertung der Chromatogramme hinsichtlich molarer Anteile einzelner Komponenten unméglich. Aus diesem Grund wurden die unkalibrierten
Signalflachen zur Berechnung der Selektivititen herangezogen.
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3.3.2.5 Deaktivierungskinetik nach Janssens

Janssens entwickelte ein kinetisches Modell fiir die Deaktivierung von Zeolithkatalysatoren in MTH-Prozessen [315].
Dieses wird in der Literatur hiufig zur Beschreibung empirischer Umsatz-Standzeit-Kurven bzw. des Deaktivierungsver-
haltens bei konstanter WHSV herangezogen. In Anlehnung an [67-69] wird das Modell hier fiir die Regression von Xpyg-
TOS-Kurven im DTG-Prozess adaptiert. Ziel ist es, die Katalysatordeaktivierung mittels quantitativer Kenngroflen zu
beschreiben. Das Modell basiert auf zwei Annahmen [315]:

1. Die Umsetzung des Methanols bzw. des DME folgt einem Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung, !
2. Die Abnahme der aktiven Katalysatormenge mit steigender Standzeit (engl. Time On Stream, TOS) ist proporti-
onal zur Verringerung des Umsatzes, da die Koks-Selektivitit als unabhingig vom Umsatz betrachtet wird.*

Den empirisch gefundenen funktionalen Zusammenhang zwischen Xpy und 70S zeigt Gleichung (3.14). In diese gehen
neben Ty0q0 noch der effektive Geschwindigkeitskoeffizient, k., und der Deaktivierungskoeffizient, a4, ein. Diese
GroBen werden hierfiir vereinfachend als unabhéngig vom Voranschreiten der Katalysatordeaktivierung beschrieben und
sind die zentralen KenngroBen des Modells. Dabei beschreibt a4 den Verlust an aktiver Katalysatormasse mit zunehmen-
der Standzeit bzw. umgesetzter Stoffmenge [315].

_ (exp{kest - Tmoao} — 1) - exp{—kes - aq - TOS}
XpME = — (3.14)
1+ (exp{kes - Tmoao} — 1) - exp{—kes - aq - TOS}

Der Wert von kg ist umso grofBer je steiler der Umsatz in X-TOS-Kurven abfillt. Dieser Modellparameter ist daher ein
MaB fiir die Katalysatoraktivitdt. Allerdings bestimmt a4, wann die Abnahme des Umsatzes auftritt. Das bedeutet, dass
die empirische Standzeit 70S; s, bei der der Umsatz durch Deaktivierung auf 50 % zuriickgegangen ist, nur von a4 und
nicht von ke abhingt [315].%

Das Modell stellt dariiber hinaus die Umsatzkapazitit R, als geeignete KenngroBle des Deaktivierungsverhaltens vor.
Diese entspricht der massenspezifische Fliche unter einer entsprechenden Xpyp-70OS-Kurve und stellt die auf mgqgiysator
bezogene, maximal umsetzbare Masse an DME, mpuE max, dar. Aufgrund der Symmetrie der Funktion (Gleichung (3.14),
exp{keff-fmod‘o} > 1) kann R, durch Multiplikation der WHSV mit TOS,s abgeschitzt werden (Gleichung (3.15))
[315].%

m
Ry = —2MEMIX _ WSy - f Xpume dTOS = WHSV - TOS, 5 (3.15)
0

mKatalysator

Als Erweiterung des Janssens-Modells wird in dieser Arbeit auBerdem die Lebenszeit-Ausbeute (engl. Life-Time-Yield,
LTY)) betrachtet. Diese gibt die auf mg,uiysaor b€ZOgeENE, maximal erzeugbare Stoffmenge eines Produkts bzw. einer Pro-
duktgruppe i, N;max, Wieder. Gemél Gleichung (3.16) wird LTY; hier als stoffmengenmifige Fliche unter einer entspre-
chenden Y;-TOS-Kurve bis zu einem DME-Umsatz von 50 % berechnet.

TOSg5 TOSo5

N, WHSV y
= f YidT05=3/Dﬂ-f Y, dTOS (3.16)

Tmod,O

LTY, = -
mKatalysator MDME

! Diese Annahme stellt eine starke Vereinfachung dar, weil der fiir MTH- bzw. DTH-Reaktionen allgemein anerkannte Kohlenwasserstoff-Pool-
Mechanismus autokatalytischer Natur ist und eine Induktionszeit aufweist (vgl. Abschnitt 2.6.2). Diese ist gegeniiber den hier durchgefiihrten Ver-
suchszeiten von mehreren Stunden aber vernachléssigbar.

2 Auch diese Annahme ist eine Vereinfachung, da aufgrund des Burning-Cigar-Effekts der durch die Katalysatorschiittung ,,wandernden® aktiven
Schicht (vgl Abschnitt 2.6.4) bereits ein Teil des Katalysators deaktiviert sein kann, obwohl weiterhin Vollumsatz erreicht wird.

# Voraussetzung ist, dass Xpye anfinglich nahe 100 % liegt (d. h. iiber 96,7 %, exp{keff : fmod,o} > 1). ke beeinflusst dem Modell zufolge jedoch,
wann der Umsatz auf jeden beliebigen anderen Prozentsatz zuriickgeht (vgl. Fulinote 44).

# R, ist unabhiingig von der Kontaktzeit und der Katalysatoraktivitit (k.q). Dieser Umstand unterstreicht die Eignung von R, fiir Charakterisierung des
Deaktivierungsverhaltens von Katalysatoren. Die Eignung der Dauer bis Xpye an einem Katalysator auf einen gewissen Prozentsatz (nicht 50 %)
zuriickgeht als alleiniges MaB} fiir das Deaktivierungsverhalten wird hingegen vom Janssens-Modell infrage gestellt, da diese fiir gegebenes Ty 04,0
sowohl von a4 als auch von k. abhéngig ist.
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3.3.3 Versuchsdurchfiihrung

3.3.3.1 Allgemeine Vor- und Nachbereitungen, Aufnahme axialer Temperaturprofile

Der Reaktor wird fiir jede Messreihe auf die in Abbildung 3.4 (Abschnitt 3.3.1.2) dargestellte Weise mit einer Schiittung
aus Zeolithextrudaten als Aktivkomponente (0,25 bzw. 0,50 g Trockenmasse) und SiC als Inertkomponente (Siebfraktion
180 — 250 um) befiillt [316]. Zur Fixierung der Schiittung kommen zwei Siebpakete bestehend aus jeweils sieben Edel-
stahlsieben zweier unterschiedlicher Maschenweiten (grob und fein, 100 bzw. 40 pm, in abwechselnder Reihenfolge) mit
einem Durchmesser von 17 mm und mittiger Lochung® zum Einsatz. Der befiillte Reaktor wird anschlieBend einem
zweistufigen Druck- und Dichtigkeitstest unterzogen:

1. Der Reaktor wird mit einem Uberdruck von 100 bar Helium in einer externen Vorrichtung auBerhalb des
Versuchsstandes beaufschlagt. Alle Schraubverbindungen werden mittels eines elektrischen Leckdetektors mit
WLD (Restek) und anschlieBend mittels Seifenlosung (Blasenbildung) manuell auf Leckagen gepriift. Zusétz-
lich wird anhand eines Manometers ein mogliches Abfallen des Drucks innerhalb des Reaktors nach Abdichten
gegen die Umgebung mit Ventilen fiir mindestens 1 h beobachtet.

2. Bei Bestehen der ersten Stufe des Dichtigkeitstests wird der Reaktor in den Versuchsstand montiert.*® Anschlie-
Bend wird der Reaktionsteil der Anlage mit einem Uberdruck von 50 bar Argon oder Helium beaufschlagt. Er-
neut werden alle Schraubverbindungen manuell auf Leckagen gepriift (s. 0.). Werden keine Leckagen gefunden,
so werden die Sperrhdhne vor und nach dem Reaktor geschlossen und der Druck im Rest der Anlage abgelassen.
Im Anschluss wird der Druck im Reaktor fiir mindestens 16 h beobachtet und auf eine eventuelle Abnahme ge-
priift.

Nach anschlieBender Montage der Reaktorbeheizung und thermischen Isolierung (Abschnitt 3.3.1.2) wird der Reaktions-
teil mit einem Prozessdruck von 30 bar beaufschlagt, ein Ar-Trigergasstrom von 50 mLy min™ eingestellt und dieser
sowohl iiber den Reaktor als auch den Bypass geleitet. Der Reaktor wird auf 150 °C und die Begleitheizungen auf 180 —
190 °C aufgeheizt und der Bypass geschlossen. Die Anlage befindet sich nun im Standby-Zustand."’

Abbildung 3.6 (S. 57) zeigt das allgemeine experimentelle Vorgehen der Katalysatortestung. Fiir die Uberfiihrung in den
Versuchsbetrieb wird zunéchst der gewiinschte, fiir die jeweilige Ziel-WHSV benotigte Ar-Trégergasstrom eingestellt und
der Reaktorbypass geschlossen. Nach anschlieBender Aufheizung der Reaktortemperatur auf 375 °C* und Stabilisierung
derselben fiir ca. 1,5 h wird zur Uberpriifung der Isothermie (AT < +4 K) das axiale Temperaturprofil innerhalb des
Reaktors ohne DME-Umsatz in Schritten von 5 — 10 mm aufgenommen. AnschlieBend wird der Ar-Trégergasstrom auf
den Reaktorbypass umgeleitet und der fiir die jeweilige Ziel-WHSV benétigte DME-Massenstrom eingestellt (Ypyg =
6 % mol/mol). Nach erneut ca. 1,5 h stellt sich ein stationirer Zustand in der Anlage ein® und die Reaktion wird durch
Umleitung des Eduktstroms von dem Reaktorbypass auf den vorgeheizten Reaktor gestartet. Nach wiederum ca. 1,5 h ist
die Temperatur im Reaktor stationdr und es wird sowohl ein axiales Temperaturprofil innerhalb des Reaktors mit DME-
Umsatz aufgenommen (s. 0.) als auch die erste GC-Messung des Produktgemisches gestartet.

Nach Abschluss jeder Messreihe wird der Reaktor ausgebaut und die Schiittung entnommen. Die gebrauchten, (teilweise)
deaktivierten Katalysatorextrudate werden durch Siebung von dem SiC abgetrennt, durch Riickwaage auf ihren Koks-
Gehalt analysiert. Riickstellproben fiir weiterfithrende Analysen werden in Schlenk-Gefaf3en unter Inertgas gelagert.50

4 Dies dient der radialen Zentrierung der Thermoelementfiihrungshiilse.

4 Andernfalls werden die Schraubverbindungen nachgezogen, der Reaktor komplett neu befiillt oder undichte Schraubverbindungen ausgetauscht.
Dasselbe gilt bei Nichtbestehen der zweiten Stufe des Dichtigkeitstests. Die erste Stufe des Drucktests wird extern durchgefiihrt, da speziell die
Reaktorverschraubungen sich in der externen Vorrichtung einfach nachziehen lassen. Dies ist nach dem Einbau in die Anlage weniger praktikabel.

47 Fiir das kontrollierte Herunterfahren der Anlage wird diese zunichst in den Standby-Zustand iiberfiihrt und anschlieBend werden die genannten
Arbeitsschritte in umgekehrter Reihenfolge durchgefiihrt.

48 Wihrend der Aufheizung erfolgt die Aufnahme des Ar-Blanks auf dem online-GC (vgl. FuBnote 39, S. 54).

4 Die Temperaturen im KNV sind konstant und die C-Bilanz ist geschlossen (das CO,-Signal des NGA ist konstant). Zu diesem Zeitpunkt wird der
DME-Blank auf dem online-GC gemessen (vgl. Fuinote 39, S. 54).

% Das gebrauchte SiC enthilt aufgrund seiner sehr geringen spezifischen Oberfliche kaum messbare Verunreinigungen aus der Reaktion und kann
nach einfacher Waschung mit VE-Wasser und anschlieBender Kalzinierung wiederverwendet werden. Eine TGA des gebrauchten SiC vor der Kalzi-
nierung ergab einen Massenverlust von 0,7 % bei 800 °C verglichen mit 1,0 % Massenverlust des frischen SiC.
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3 Methoden

3.3.3.2 Messreihe unter Variation der WHSV (Katalysatorschnelltestung)

Fiir die Schnelltestung (Kapitel 6) wird fiir jeden Katalysator (mgaguiysator = 0,25 g) zunéchst eine Serie von sechs Versu-
chen durchgefiihrt. In jeder Serie werden sechs WHSV-Werte stets in derselben, schrittweise steigenden Reihenfolge
ausgehend von 3,3 h' bis 16,5 h™' (entsprechend Tmod,o = 0,84 bis 0,17 gh mol™) eingestellt. Fiir jeden Versuch werden
die jeweiligen Bedingungen (Ziel-WHSV, 375 °C, 30 bar, 6 % mol/mol DME in Ar) dabei fiir ca. 6 h konstant gehalten
und dabei drei axiale Temperaturprofile aufgenommen sowie drei online-GC-Messungen des Produktgases durchgefiihrt.
Die Messdaten der drei GC-Messungen (Xpye, °S;) werden fiir jeden Versuch arithmetisch gemittelt. Zwischen den
Versuchen wird der Katalysator fiir 1,5 h bei 375 °C mit reinem Ar-Trigergasstrom gespiilt’' und anschlieBend fiir 16 h
im Standby-Zustand bei 150 °C gehalten bevor die nichste WHSV angefahren wird (vgl. Abschnitt 3.3.3.1).

AuBerdem wird zum Abschluss jeder Versuchsreihe erneut fiir zwei Referenzversuche die WHSV von 3,3 h' fiir eine
Dauer von jeweils ca. 6 h eingestellt, um

1. die Leistung des jeweiligen Katalysators im frischen und (teilweise) deaktivierten Zustand zu vergleichen und
2. in einem abschlieenden Versuch organische Produktphase (,,Benzin®“, ca. 0,5 mL) fiir die Analyse auf dem off-
line-GC zu kondensieren.

Auf diese Weise werden fiir jeden Katalysator insgesamt acht Versuche durchgefiihrt, ohne ihn dazwischen zu tauschen
oder oxidativ zu regenerieren (,,Koksabbrand®). Diese Prozedur gewihrleistet, dass jeder Katalysator mit einer vergleich-
baren Menge an DME belastet wird. Dementsprechend ist der simultane Vergleich der Katalysatoraktivitét, der Selektivi-
tit bei unvollstindigem DME-Umsatz sowie des qualitativen Widerstandes gegen Deaktivierung moglich.

3.3.3.3 Messreihe mit konstanter WHSV (Langzeitmessungen)

Die Langzeitmessungen (Kapitel 7, 7OS > 80 h) dienen zur quantitativen Untersuchung des Deaktivierungsverhaltens der
Katalysatorextrudate, u. a. durch das Janssens-Modell (Abschnitt 3.3.2.5). Dafiir werden die Katalysatoren (mxatatysator =
0,50 g) mit einer konstanten WHSV von 1,65 h! belastet (Tmodo = 1,67 gh mol ™). Dies wurde fiir einen initialen Zielum-
satz von 95 — 99,9 % gewihlt, um die Aktivitit der Katalysatoren auch unabhéingig vom Janssens-Modell qualitativ
vergleichen zu konnen. Fiir jeden Versuch werden im Abstand von 1,5 — 2 h online-GC-Messungen des Produktgases
durchgefiihrt und im Abstand von 6 — 24 h axiale Temperaturprofile aufgenommen, mindestens bis ein DME-Umsatz von
50 % unterschritten wird. Somit werden 70S, s bzw. R, bestimmt.

3! Nach dieser Zeit sind die Temperaturen im KNV und das CO,-Signal des NGA auf das Niveau ohne DME-Zufuhr abgefallen und die Kohlenstoffbi-
lanz um die Anlage kann geschlossen werden (vgl. Abschnitt 3.3.1.4).
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Abbildung 3.6: Flussdiagramm der experimentellen Durchfiihrung der Katalysatortestung auf der DTG-Versuchsanlage ,,DOTO 2*

57






ERGEBNISSE & DISKUSSION I:
Zeolitheigenschaften

— Einfluss der alkalischen Behandlung

Fokus dieses Kapitels ist, Schlussfolgerungen aus der Charakterisierung der verschiedenen H-ZSM-5-Pulver zu zichen.
So sollen wichtige Erkenntnisse iiber den Einfluss der alkalischen Modifikation auf die Zeolitheigenschaften, also insbe-
sondere Partikelmorphologie, Zusammensetzung, Kristallinitit, Aziditiat und Porositdt, gewonnen werden.

4.1 Partikelmorphologie

4.1.1 Analyse der auBBeren Partikelmorphologie mittels REM

Représentative REM-Aufnahmen der unbehandelten und desilizierten H-ZSM-5-Pulver sind in Abbildung 4.1a-f gezeigt.
Das kommerzielle H-ZSM-5-Pulver Z28 (Abbildung 4.1a) besteht aus Partikeln, die eine Gréfle von ca. 100 — 500 nm
aufweisen und nicht die fiir ZSM-5 typische sargartige Form besitzen (vgl. Abschnitt 2.2.1) [107]. Stattdessen handelt es
sich bei den Partikeln um Aggregate aus verwachsenen Kristalliten. Die Kristallite haben eine unregelméfige, quaderar-
tige Form und eine Grofe zwischen 20 und 300 nm. Im Falle von Z40 (Abbildung 4.1d) sind die Kristallite kleiner,
haben eine Griifie von 20 — 150 nm und sind in einer schieferartigen Struktur zu groferen, insgesamt runderen Aggrega-
ten mit einer GréBe von 200 nm bis 1,5 pm verwachsen.

Nach milder Behandlung mit 0,05 M NaOH erscheint die Partikelmorphologie und -grof3e bei Zeolithpulver Z40.05
oberflachlich unverdndert im Vergleich zum Ausgangsmaterial Z40 (Abbildung 4.1e). Bei dem analog modifizierten
Z28.05 scheint hingegen eine geringe, oberflachliche Zersetzung der Partikel stattgefunden zu haben. Dies wird angedeu-
tet durch Areale mit erhohter Oberfldchenrauigkeit (Abbildung 4.1b, weille Pfeile).

Die stérkere alkalische Behandlung mit 0,3 M NaOH fiihrt dazu, dass bei Z28.3 und Z40.3 deutlich groflere Anteile der
Pulver eine stark erhohte Oberflichenrauigkeit und offene Porenstruktur aufweisen (Abbildung 4.1c,f, weille Pfeile).
Dies weist auf eine umfangreichere Bildung von Mesoporen hin. Dennoch sind auch einige ausgedehnte, kristalline
Bereiche zu erkennen, welche ein dhnliches Erscheinungsbild wie die jeweiligen Ausgangsmaterialien haben (Abbildung
4.1c,f; schwarze Pfeile).
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4 Ergebnisse & Diskussion I: Zeolitheigenschaften — Einfluss der alkalischen Behandlung

Kalzinierte ZSM-5-Ausgangspulver

EHT = 1.20kV  Signal A=InLens 00 EHT = 1.80kV  Signal A =InLens Chamber = 0.00e+00 Pa
WD=15mm Mag= 2500 KX  Aperture Size = 10.00 ym WD= 1.5mm Mag= 35.27KX  Aperture Size = 1000 ym

MiIdA behandelte ZSM-5-PuIver

EHT =0.300kV  Signal A =InLens EHT =0.500kV  Signal A =InLens
WD = 1.9 mm May 2500K X WD = 2.0 mm Mag= $0.00K X

Stark behandelte ZSM-5-Pulver

200 nm EHT=0500kV  SignalA= InLens ‘ ) 100 nm EHT =0.500kV  Signal A= InLens ﬁ
BF z28.3 @RIFT W e Z40.3

Mag= 25.00KX

Abbildung 4.1: REM-Aufnahmen der H-ZSM-5-Pulver Z28 (a), Z28.05 (b), Z28.3 (c), Z40 (d), Z40.05 (e), Z40.3 (f). Die Bilder wurden mit unbe-
schichteten Proben aufgenommen. Weitere experimentelle Details und MaBstabsbalken konnen den Unterschriften der einzelnen Bil-
der entnommen werden. Weille und schwarze Pfeile weisen auf Bereiche mit erhohter bzw. &hnlicher Oberflichenrauigkeit bei den
alkalisch behandelten Zeolithpulvern hin, jeweils im Vergleich zum entsprechenden Ausgangsmaterial.
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4.1  Partikelmorphologie

4.1.2 Analyse der inneren und auReren Partikelstruktur mittels TEM

Reprisentative TEM-Aufnahmen der unbehandelten und hierarchischen H-ZSM-5-Pulver sind in Abbildung 4.2a-f
gezeigt. Im Falle des Z28.05 und des Z40.05 (Abbildung 4.2b,e) ist das Erscheinungsbild der Partikel sehr dhnlich zum
jeweiligen Ausgangsmaterial Z28 bzw. Z40 (Abbildung 4.2a,d). Die Partikelmorphologie besteht aus verwachsenen
Kristallkérnern mit einer Gréfe von ungefihr 20 — 300 nm bzw. 20 — 150 nm (Abbildung 4.2b,e). AuBBerdem sind einige
Gebiete mit etwas erhohter Transparenz im Partikelinneren wahrnehmbar (weifle Pfeile). Erklarung hierfiir ist entweder
die Anwesenheit von Defekten, amorphen Gebieten an Korngrenzen, intrapartikuldren Mesoporen oder einer Kombinati-
on daraus. Derartige Strukturen scheinen auch fiir die Ausgangszeolithe Z28 und Z40 (Abbildung 4.2a,d) vorhanden zu
sein, jedoch in geringerem Mafe. Deshalb handelt es sich bei den hellen internen Strukturen bei Z28.05 und Z40.05
vermutlich um durch die alkalische Behandlung gebildete bzw. aufgeweitete intrapartikuldre Mesoporen.

In Einklang mit den in Abbildung 4.1c,f gemachten Beobachtungen zeigen Z28.3 und Z40.3 (Abbildung 4.2c¢,f) jeweils
eine schwammartige Struktur. Insbesondere Z40.3 verfiigt dem Eindruck nach iiber ein ausgedehntes, vernetztes Meso-
porensystem, das zur dufleren Partikeloberfliche offen zu sein scheint. Erneut sind Areale ohne augenscheinliche in-
trakristalline Mesoporen zu beobachten (schwarze Pfeile). Diese Gebiete scheinen sich vorrangig am dufleren Rand
vorheriger Partikel zu befinden. Dieser Effekt konnte durch die sog. Al-Zonierung (engl. A/ zoning, vgl. Abschnitt
2.3.3.3) verursacht werden [170], obwohl solch eine Zonierung nicht mit den hier angewendeten Charakterisierungsme-
thoden nachgewiesen wurde.
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4 Ergebnisse & Diskussion I: Zeolitheigenschaften — Einfluss der alkalischen Behandlung

Kalzinierte ZSM-5-Ausgangspulver

Mild behandelte ZSM-5-Pulver

Stark behandelte ZSM-5-Pulver

50 rigsi

Abbildung 4.2: TEM-Aufnahmen der H-ZSM-5-Pulver Z28 (a), Z28.05 (b), Z28.3 (c), Z40 (d), Z40.05 (e), Z40.3 (f). Weille Pfeile weisen auf Areale
mit erhohter Transparenz im Partikelinneren hin, wéhrend schwarze Pfeile Gebiete ohne signifikante Bildung intrakristalliner Meso-
poren hervorheben.
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4.2  Pridparative Ausbeute und Zusammensetzung

4.2 Praparative Ausbeute und Zusammensetzung

4.2.1 Praparative Ausbeute der alkalischen Behandlung

Die chemischen Eigenschaften der Zeolithpulver sind in Tabelle 4.1 zusammengefasst. Hier wird ersichtlich, dass die in
Abschnitt 4.1 fiir Z28.3 und Z40.3 beschriebenen Anderungen der Partikelmorphologie von einer starken Aufldsung
grofler Mengen an Material (etwa 43 — 53 %) begleitet werden. Dies entspricht Ausbeuten von 57,1 % bzw. 47,7 %. Bei
728.05 und Z40.05 sind die jeweiligen Ausbeuten mit 86,8 % und 89,3 % hingegen relativ hoch, d. h. es wird ein Mas-
senverlust von ca. 10 — 14 % beobachtet. Aus Sicht der Materialausbeuten bei dieser Art der Zeolithmodifikation mit
dem Ziel der Ausbildung einer hierarchischen Porenstruktur (Abschnitt 4.4) sind daher milde Bedingungen vorteilhaft.*”

Tabelle 4.1: Chemische Eigenschaften der unbehandelten Ausgangszeolithe und der hierarchischen H-ZSM-5-Pulver®

Ausbeute’  Ixgp el SI/AI (mol mol™) Silanol  EFAI aﬁfﬁlé‘;,,z LAZ StAZ ;

Zeolith ' °&® (%) (%) %) (ol mory (%) (wmol g7)
. 29q: 27

[B\Lizﬁiclﬁig XRD RFA s 7AY Ni/lle NﬁRg I]))}EIFTS I]))}EIFTS NH;-TPD
728 n. at 100 292+0,8 37 35 1,7 16 022+0,04 184 294
728.05  86,8+0,0 99+1  252+1,1 40 31 2,0 19 0,22 18 292
7283  57,1+14 92+1  208+03 40 31 3,3 32 0,42 30 211
740 n. at 100 43,1£1,6 42 51 4,1 16 0,17 15 272
740.05  89,3+0,3 102£1  396+14 47 43 1,4 9 0,19 16 276
7403  47,7+13 91+1  22,6+04 36 33 5,9 32 0,54+£0,02 352 236

“Ergebnisse von Messungen, welche mindestens doppelt durchgefiihrt wurden, sind als arithmetischer Durchschnitt mit Standardabweichung angege-
ben. *Ausbeute der alkalischen Behandlung (Abschnitt 3.1.2) bezogen auf die Trockenmasse des eingesetzten Ausgangsmaterials. “Relative Kristallini-
tit berechnet nach Gleichung (3.1). “Mittleres molares Si/Al-Verhiltnis aus WD-RFA-Messungen (Abschnitt 3.2.2). “Si/Al (*’Si)-Verhiltnis im Gitter
berechnet nach Gleichung (3.2) aus *Si MAS NMR. /Si/Al (*’Al)-Verhiltnis im Gitter berechnet nach Gleichung (3.5) aus *’Al MAS NMR. #Relative
integrale Intensititen von Silanolgruppen (Gleichung (3.3)) bzw. EFAI (Gleichung (3.4)), wobei AlY und Al'" als EFAI angesehen werden. "LAZ/BAZ-
Verhiltnis nach Ausheizen der Pyridin-beladenen Probe bei 200 °C berechnet nach Gleichung (3.6). ‘Prozentualer Anteil an LAZ nach Gleichung (3.7).
IStarke Siurezentren (StAZ), bestimmt aus NH;-TPD (Abschnitt 3.2.7). “n. a., nicht anwendbar.

4.2.2 Analyse der Kristallinitat mittels XRD

Die erzeugten hierarchischen ZSM-5-Pulver Z28.05, Z28.3, Z40.05 und Z40.3 zeigen Rontgenbeugungsmuster, die fiir
ZSM-5 typisch sind (Abbildung 4.3). Aulerdem haben sie generell verhdltnisméBig hohe relative Kristallinititen, /xgp rel
von > 90 % (Tabelle 4.1). Z28.05 und Z40.05 haben eine gleichbleibende oder sogar leicht erhdhte relative Kristallinitét
verglichen mit den entsprechenden Ausgangszeolithen Z28 und Z40. Dies zeigt, dass diese Materialien einen dhnlichen
Gehalt an amorphen Doménen und/oder Defekten aufweisen. Es ist anzunehmen, dass die Zersetzung des Materials
wihrend der alkalischen Behandlung — zumindest anfénglich — nicht einheitlich im gesamten Partikelvolumen erfolgt.
Stattdessen lassen die Beobachtungen darauf schlieBen, dass die Mesoporenbildung bei der Verwendung geringer Kon-
zentrationen, d. h. 0,05 M NaOH, an amorphen Doménen oder Defekten mit niedriger kristalliner Stabilitdt, wie bspw.
Silanolnestern, unreagierten Phasen aus der Synthese oder Korngrenzen verwachsener Kristallite, wie sie z. B. in Abbil-
dung 4.2e beobachtet werden, beginnt. Ahnliche Desilizierungsmechanismen (Abschnitt 2.3.3.2) wurden bereits in der
Literatur vorgeschlagen [55, 123, 150, 168, 176-178]. Dennoch scheint dieser Vorgang teilweise von der Bildung anderer
Defekte bzw. nichtkristalliner Phasen, wie bspw. EFAI, begleitet zu sein. Andernfalls wiirde die relative Kristallinitit von
728.05 (99 %) und Z40.05 (102 %) merklich steigen statt mehr oder weniger konstant zu bleiben.

52 In diesem Zusammenhang sei erwihnt, dass die im Labor verwendeten Verfahren zur Abtrennung der wéssrigen Phase von den Pulvern wihrend der
Behandlung, d. h. Zentrifugieren und Dekantieren (Abschnitt 3.1.2), wahrscheinlich nicht vollstindig effektiv sind. Es wird vermutlich ein zusétzli-
cher, wenn auch geringer, Massenverlust induziert, was bedeutet, dass bei einer Produktion auf industriell-technischem Maf3stab hohere Ausbeuten
zu erwarten sind.
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Abbildung 4.3: Rontgendiffraktogramme der Zeolithpulver basierend auf Z28 und Z40. Die grauen Linien zeigen die entsprechenden Differenzkur-
ven aus den gemessenen und mittels Rietveld-Refinement berechneten Profilen. Die Diffraktogramme sind zur besseren Lesbarkeit
vertikal versetzt aufgetragen.

In Anbetracht der geringen jeweiligen Ausbeuten von 57,1 % bzw. 47,7 % deuten die beachtlich hohen relativen Kristal-
linitdten von Z28.3 (91 %) und Z40.3 (92 %, Tabelle 4.1) darauf hin, dass die Auflosung der Zeolithe und die Meso-
porenbildung wihrend der Behandlung mit 0,3 M NaOH einerseits mit einer Erhohung nichtkristalliner Anteile einher-
geht. Andererseits finden diese Prozesse nach dem fiir Z28.05 und Z40.05 diskutierten, anfanglichen und anschliefend
fortgesetzten Abbau der instabilsten Defekte gleichformiger tliber das gesamte Materialvolumen verteilt statt — wenn auch
nicht komplett gleichformig. Letzteres wird belegt durch die verbleibenden, oberflichlich unbeeinflussten kristallinen
Bereiche, die in Abbildung 4.2f beobachtet wurden und durch Al-Zonierung (Abschnitt 2.3.3.3) erklédrt werden konnten.

4.2.3 Analyse der chemischen Zusammensetzung mittels WD-RFA und NMR

4.2.31 WD-RFA

Die mittleren Si/Al (RFA)-Verhiltnisse der Ausgangszeolithe Z28 und Z40 liegen bei 29,2 bzw. 43,1 (Tabelle 4.1,
Abschnitt 4.2.1) und sind damit etwas hdher als deren jeweiligen nominellen Si/Al-Verhédltnisse von 28 und 40. Bei
milder alkalischer Behandlung nehmen die Si/Al (RFA)-Verhéltnisse bei Z28.05 und Z40.05 geringfiigig auf Werte von
25,2 bzw. 39,6 ab. Bei den stirker behandelten Zeolithpulvern Z28.3 und Z40.3 wird die Zusammensetzung in héherem
MaBe beeinflusst. Hier werden deutlich erniedrigte Si/Al (RFA)-Verhéltnisse von 20,8 bzw. 22,6 gemessen. Diese
Ergebnisse deuten an, dass eine gewisse Anreicherung von Al in den modifizierten Zeolithen stattfindet. Daher ist die
Zersetzung wahrend der alkalischen Behandlung vorwiegend durch die selektive Entfernung von Si aus dem Material als
Ganzem, d. h. Desilizierung, gekennzeichnet.
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4.2 Préparative Ausbeute und Zusammensetzung

4232 2°Si MAS NMR

Abbildung 4.4a zeigt die *’Si MAS NMR-Spektren der Z28- und Z40-Serien. Die zugehorigen berechneten Si/Al (**Si)-
Verhiltnisse sind in Tabelle 4.1 aufgelistet. Diese sind fiir 228, Z28.05, Z28.3, Z40 und Z40.3 schr dhnlich und liegen
zwischen 36 und 42. Lediglich Z40.05 weist einen erhohten Wert von 47 auf. Verglichen mit den mittleren Si/Al (RFA)-
Verhiltnissen sind die Si/Al (*’Si)-Verhiltnisse fiir alle Materialien und insbesondere die Z28-Reihe héher. Dies weist
darauf hin, dass sich eine signifikante Menge an Al nicht in der Geriiststruktur befindet. Die Ursachen dafiir konnten
sowohl die Anwesenheit von Riickstinden Al-haltiger Phasen aus der Zeolithsynthese als auch die Auflésung von Al-
Gitterspezies und deren anschlieende Ablagerung wiahrend der alkalischen Behandlung und/oder Kalzinierung sein (vgl.
Abschnitt 4.3.1).

Insbesondere die Kalzinierung unter Luftatmosphére umfasst Literaturberichten zufolge die Bildung von EFAI [317].
Dies wird durch éhnliche Effekte verursacht, wie sie bei einer hydrothermalen Dampfbehandlung (engl. Steaming) der
Zeolithe auftreten. Sie werden bedingt durch vom Zeolithen adsorbierte Feuchtigkeit [176] oder durch bei der Dehydro-
xylierung der Zeolithstruktur gebildetes H,O [318]. Bei der Kalzinierung unter Vakuum werden derartige Vorgénge nicht
beobachtet, da hierbei freigesetztes, gasformiges H,O kontinuierlich aus dem Material abgezogen wird [176]. Der Effekt
der Kalzinierung kann insbesondere bei Z28 beobachtet werden. Im Gegensatz dazu ist Z40 das einzige Material, wel-
ches im Rahmen des experimentellen Fehlers von +2 % #hnliche Werte fiir die Si/Al (*’Si)- und Si/Al (RFA)-
Verhiltnisse von 42 bzw. 43,1 zeigt.

Q,[Al]

(a) 2°Si MAS NMR AV (b)27Al MAS NMR

By =941 By=141T
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Abbildung 4.4: Si MAS NMR-Spektren (a) und *’Al MAS NMR-Spektren (b) der beiden pulverformigen H-ZSM-5-Serien basierend auf Z28 bzw.
Z40. Die Spektren sind zum Zweck der besseren Lesbarkeit vertikal versetzt aufgetragen. Silanole (Qs;[Aly]) bei ca. -102 ppm und
Q4[Al;]-Umgebungen bei ca. -106,5 ppm sind jeweils durch eine rote bzw. griine gestrichelte vertikale Linie hervorgehoben. Q4[Aly]-
Resonanzen werden im Bereich -110 ppm bis -117,5 ppm beobachtet. Vier-, fiinf-, und sechsfach koordinierte ’ Al-Umgebungen sind
im ?’A1 MAS NMR-Spektrum von Z28 bei chemischen Verschiebungen von jeweils ca. 55 ppm, 30 ppm und 0 ppm markiert.

Die Z28-basierten Zeolithe zeigen ungefihr gleichbleibende Si/Al (**Si)-Verhiltnisse von 37 bis 40 im Gitter wihrend
die mittleren Si/Al (RFA)-Verhéltnisse mit zunehmendem Grad der Behandlung von 29,2 auf 20,8 abnehmen. Dies legt
nahe, dass die alkalische Behandlung durch eine unselektive Entfernung von sowohl Si (Desilizierung) als auch Al
(Dealuminierung) aus dem Zeolithgitter charakterisiert ist. Allerdings verbleibt Al im Gegensatz zu Si, welches leicht
vom alkalischen Medium solvatisiert und somit aus dem Material entfernt wird, eher in den modifizierten Pulvern [70].
Wie bereits in Abschnitt 4.2.3.1 angedeutet wurde, vollzieht sich eine derartige Anreicherung von Al entweder durch die
Bildung Al-reicher Ablagerungen [173], von EFAI-Spezies (Abschnitt 4.3.1) oder durch den Wiedereinbau in Gitterposi-
tionen (Realuminierung, vgl. Abschnitt 4.3.2), bevorzugt lokalisiert an oder in der ndheren Umgebung der neu gebildeten
Mesoporenwinde [170, 174].
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4 Ergebnisse & Diskussion I: Zeolitheigenschaften — Einfluss der alkalischen Behandlung

Silanole (Q3[Aly]) umfassen hydroxylierte Gitterdefekte, wie bspw. Silanolnester, und isolierte (terminale) Silanolgrup-
pen. Letztere sind iiblicherweise auf Oberfldchen auBlerhalb der Mikroporen, d. h. auf Mesoporen- und externen Oberfla-
chen, lokalisiert [59, 123, 124]. Die Silanolmenge nimmt sowohl in der Z28- als auch in der Z40-Reihe mit einer stirke-
ren alkalischen Behandlung zu (Tabelle 4.1).* Da Silanolnester, wie in Abschnitt 4.1.2 erwéhnt, am wenigsten stabil
gegen den alkalischen Angriff sind [169, 176], ist dies ein indirekter Beweis fiir die gesteigerte Mesoporenoberfldche
besonders bei Z28.3 und Z40.3 (3,3 % bzw. 5,9 % Silanole) verglichen mit den jeweiligen Ausgangsmaterialien Z28 und
740 (1,7 % bzw. 4,1 % Silanole).

4.2.3.3 %Al MAS NMR

Abbildung 4.4b zeigt die *’Al MAS NMR-Spektren beider Zeolithserien. Die ensprechenden relativen Anteile an EFAL-
Spezies sind in Tabelle 4.1 (Abschnitt 4.2.1) zusammengefasst. Nach diesen Ergebnissen enthalten beide kalzinierten
Ausgangszeolithe Z28 und Z40 bereits verhdltnismédfig hohe Mengen an EFAI von ca. 16 %. Wie bereits fiir Z28 in
Abschnitt 4.2.3.2 diskutiert, konnte dies durch die Kalzinierung oder durch die Anwesenheit Al-haltiger Riicksténde aus
der Synthese verursacht werden. Durch die alkalische Behandlung steigt der relative Anteil von EFAL auf bis zu 32 % im
Falle von Z28.3 und Z40.3, nimmt aber fir Z40.05 ab. Dariiber hinaus wird in den 2TAl MAS NMR-Spektren von Z28.3,
740.05 und Z40.3 auf der Niederfrequenzseite der Al''-Resonanz jeweils eine Schulter beobachtet, die iiblicherweise
deformierten Gitterpositionen in der Ndhe von entweder kationischen EFAl-Spezies oder Gitterdefekten zugeschrieben
wird [301-303]. Es ist plausibel, dass diese beiden Effekte speziell fiir Al-Atome in Gitterpositionen relevant sind,
welche sich in der Nihe von oder auf der Mesoporenoberflache befinden, also bspw. realuminierte, tetragonal koordinier-
te Zentren (vgl. Abschnitt 4.3.2), wie in der Literatur vorgeschlagen [173].

Die Si/Al (*’Al)-Verhiltnisse sind fiir Z28, Z40.05 und Z40.3 in relativ guter Ubereinstimmung mit deren Si/Al (*’Si)-
Verhiltnissen (Tabelle 4.1, Abschnitt 4.2.1). Fiir Z28.05 und Z28.3 jedoch sind die Si/Al (*’Al)- niedriger als die Si/Al
(*’Si)-Werte, was einen unterschitzten EFAI-Anteil bei diesen Proben widerspiegeln konnte. Grund kann das einfache
Simulationsmodell sein, das auf die *’A1 MAS NMR-Spektren angewendet wurde. Im Ubrigen sind gewisse EFAI-
Spezies in asymetrischen Umgebungen aufgrund ihrer starken Quadrupolkopplung und der damit verbundenen hohen
Signalbreite bei geringen Magnetfeldstirken womdglich nicht detektierbar, d.h. ,NMR-unsichtbar* [319].

Weiterhin ist erwihnenswert, dass das Si/Al (*’Al)-Verhiltnis des Z40 von 51 deutlich iiber dessen Si/Al (*’Si)-
Verhiltnis von 42 liegt. In diesem Fall erschwert die breite Signalschulter der Al'"Y-Resonanz auf der Niederfrequenzseite
eine exakte Unterscheidung der Al"Y- und AlY-Anteile (Abbildung 4.4b).

4.3 Zeolithaziditat

4.3.1 Analyse der Lewis/Bronsted-Aziditat mittels py-DRIFTS

Die Beobachtungen, die mit WD-RFA und NMR-Techniken gemacht wurden, spiegeln sich in der Analyse der Zeolith-
aziditdt wider. Zundchst sei erwéhnt, dass alle pulverférmigen Zeolithe einen signifikanten Anteil Lewis-azider Zentren
(LAZ) im Vergleich zu ihrem Gehalt an Bronsted-aziden Zentren (BAZ) aufweisen (Tabelle 4.1). Die berechneten pro-
zentualen Anteile Lewis-azider Zentren, LAZ (%), von 15 — 45 % decken sich sehr gut mit den jeweiligen EFAl-Anteilen
gemiB *’Al MAS NMR von 16 — 32 %. Eine Ausnahme ist Z40.05. Daher ist bei den EFAI-Spezies ein hauptsichlich
Lewis-azider Charakter wahrscheinlich, was ebenfalls in der Literatur nachgewiesen wurde [123-125].

Die LAZ/BAZ-Verhiltnisse von Z28.05 und Z40.05 stimmen unter Beriicksichtigung des Messfehlers mit den jeweiligen
Referenzproben Z28 und Z40 fiir alle Desorptionstemperaturen iiberein (Abbildung 4.5a). Das léasst auf eine dhnliche
jeweilige Sdurestirke sowohl der BAZ als auch der LAZ bei diesen Zeolithe schlieBen. Diese Effekte decken sich mit der
sehr dhnlichen relativen Kristallinitdt von 99 — 102 % (Tabelle 4.1) und der dhnlichen Lage der Hochtemperaturmaxima
der jeweiligen NH;-TPD-Profile bei ca. 400 °C (Abschnitt 4.3.2, Abbildung 4.6). Die LAZ fiir Z28, Z28.05, Z40 und
740.05 sind jedoch qualitativ weniger stark als die BAZ. Dies manifestiert sich in einer steileren Abnahme der relativen

%3 Erneut ist hierbei Z40.05, wie auch schon beim Si/Al (*’Si)-Verhiltnis, die einzige Ausnahme.
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4.3 Zeolithaziditat

Signalintensititen der LAZ mit stufenweise zunehmender Desorptionstemperatur verglichen mit den BAZ (Abbildung
4.5¢,d; gestrichelte vs. durchgezogene Linien).™
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Abbildung 4.5: Ergebnisse der py-DRIFTS-Messungen: (a) In einer diskontinuierlichen, stufenweisen Pyridin-TPD bestimmte LAZ/BAZ-
Verhiltnisse als Funktion der jeweiligen Desorptionstemperatur. (b) DRIFTS-Spektren im Hydroxylschwingungsbereich vor und nach
der Beladung mit Pyridin. Die gestrichelten vertikalen Linien bei ca. 3780 cm™, 3740 cm™, 3660 cm™ und 3604 cm™ kennzeichnen
jeweils ionische AI**-Spezies, Silanolgruppen, Al-OH-Gruppen bzw. verbriickte Si(OH)AI-Gruppen. (c-d) Verhiltnisse der integrier-
ten BAZ- bzw. LAZ-Signalintensitéten, /(BAZ,T4.) bzw. I(LAZ,T4), bezogen auf deren jeweiligen Wert bei 200 °C. Die Symbole
und Fehlerbalken der Proben Z28 und Z40.3 in den jeweiligen Abbildungen basieren auf einer Fiinffach- bzw. Dreifachmessung zur
Abschitzung des allgemeinen Messfehlers.

5% Fiir 228, 728.05 und Z40.05 wird bei Anhebung der Desorptionstemperatur von 200 °C auf 300 °C in Abbildung 4.5¢,d sogar eine geringe Zunahme
der BAZ-Signalverhiltnisse, /(BAZ,300 °C) / [(BAZ,200 °C), auf Werte von 1,01 + 0,01 beobachtet. Zwar liegt diese Zunahme noch im Rahmen des
Messfehlers, generell ist jedoch anzumerken, dass in DRIFTS-Spektren streng genommen nur die Verhéltnisse von Signalintensititen unterschiedli-
cher Banden, d. h. bspw. [(LAZ) / [(BAZ), quantitativ ausgewertet und verglichen werden koénnen. Die hier gefiihrte Diskussion ist daher rein quali-
tativer Natur. Fir die quantitative Auswertung einzelner Banden in FTIR-Spektren ist eine Messung im Transmissionsmodus und eine zusitzliche
Kalibrierung der Extinktionskoeffizienten mit unterschiedlicher Pyridin-Beladung erforderlich [320, 321]. Eine physikalische Erkldrung fur die
Intenstititszunahme des Signals bei 1545 cm™ wire eine mogliche Readsorption des von LAZ desorbierten Pyridins auf stirker azide BAZ wihrend
der Konditionierung bei 300 °C (engl. spillover). Da in den hier untersuchten Materialien alle Si(OH)AI-Gruppen nach der Konditionierung bei
200 °C jeweils mit Pyridin gesittigt waren (Abbildung 4.5b, Bande bei 3604 cm™), kann dieser Effekt ausgeschlossen werden.
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4 Ergebnisse & Diskussion I: Zeolitheigenschaften — Einfluss der alkalischen Behandlung

Wihrend der starken alkalischen Behandlung nehmen die LAZ-Anteile substanziell von 15 — 18 % bei Z28 und Z40 auf
30 — 35 9% bei Z28.3 und Z40.3 zu (Tabelle 4.1, Abschnitt 4.2.1). Auch bei gesteigerten Desorptionstemperaturen des
Pyridins bleibt der gemessene LAZ-Anteil fiir Z28.3 und Z40.3 erhoht (Abbildung 4.5a). Dies weist ebenso wie die
dhnliche Abnahme der relativen LAZ-Signalintensitidten mit steigender Ty (Abbildung 4.5c,d; gestrichelte Linien) auf
eine vergleichbare Séurestirke der LAZ fiir alle untersuchten Zeolithe hin. Des Weiteren wird fiir Z28.3 und Z40.3
jeweils eine steilere Abnahme der relativen BAZ-Signalintensitidten mit zunehmender Ty, verglichen mit Z28, Z28.05,
Z40 und Z40.05 beobachtet (Abbildung 4.5¢,d; durchgezogene Linien). Selli und Forni wiesen nach, dass die hier ange-
wandten Pyridin-FTIR-Messungen unter Trigergasstrom bei atmosphérischem Druck starken kinetischen Limitierungen
unterliegen und in der Regel nicht im thermodynamischen Gleichgewicht gemessen werden [320].” Die Porenstruktur
der Probe kann deshalb groBlen Einfluss auf die gemessenen LAZ/BAZ-Verhiltnisse haben. Daher scheinen bei Z28.3
und Z40.3 die BAZ besser zugénglich zu sein als bei den iibrigen Zeolithen, sodass Pyridinmolekiile dort schneller
desorbieren.*

Die Analyse des Hydroxylschwingungsbereichs liefert weitere wichtige Erkenntnisse (Abbildung 4.5b). Demnach neh-
men die Anteile von ionischen Al**-Spezies (Signal bei ca. 3780 cm’' [322-324]) und Al-OH (Signal bei ca. 3660 cm’
[123]) die insbesondere als EFAI auftreten (vgl. Abschnitt 3.2.3), mit dem Grad der alkalischen Behandlung zu. Dies
steht in Einklang mit der beobachteten Abnahme bzw. Konstanz der entsprechenden Si/Al (RFA)- bzw. Si/Al (*’si)-
Verhiltnisse (Abschnitt 4.2.3). Zudem verschwinden die AI**- und Al-OH-Banden, wie auch das Signal von Si(OH)AI-
Gruppen bei 3604 cm™, nach der Beladung mit Pyridin (Abbildung 4.5b, durchgezogene vs. gestrichelte Spektren).”’ Dies
zeigt, dass alle derartigen Spezies vollstdndig zugénglich sind und sich nicht in okkludierten, nach auflen abgeschlosse-
nen Poren der Zeolithe befinden.

Bemerkenswerterweise zeigt Z40, bei dem als einzigem untersuchten Zeolithen auch schon die Si/Al (**Si)- und Si/Al
(RFA)-Verhiltnisse dhnlich waren (Tabelle 4.1), weder Al-OH noch AI’*-Signale. Z28 hingegen enthilt einen signifikan-
ten Anteil an Al-OH, vermutlich gebildet wihrend der Kalzinierung (vgl Abschnitt 4.2.3.2). Da sowohl Al’*-Spezies als
auch Al-OH-Gruppen ein Lewis-azider Charakter zugeschrieben wird [123-125], sind diese vermutlich fiir die hohen
LAZ-Anteile aller Proben mit Ausnahme von Z40 verantwortlich.

Die Signalintensitit isolierter Silanolgruppen (Si-OH), die kaum mit Pyridin wechselwirken, nimmt mit dem Grad der
alkalischen Behandlung zu (Abbildung 4.5b, Bande bei ca. 3740 cm™) [123]. Wie schon fiir die *Si MAS NMR-
Messungen diskutiert, ist dies als Indiz fiir die erhohte Mesoporenoberfliche der hierarchischen Zeolithe zu werten (vgl.
Abschnitt 4.2.3.2). Anzumerken ist in diesem Zusammenhang erneut das Spektrum des Z40. Hier ist bei ca. 3730 cm’'
eine wenig ausgeprégte Schulter des Silanolsignals und bei ca. 3500 cm™ ein sehr breites Signal schwacher Intensitit zu
erkennen, welche bei allen hierarchischen Zeolithen und insbesondere Z40.05 nicht beobachtet werden. Diese beiden
Banden wurden in der Literatur Silanolnestern an intrakristallinen Gitterdefekten zugeordnet [123]. Das Verschwinden
derselben nach milder alkalischer Behandlung indiziert daher, wie bereits bekannt [176, 177], dass derartige Silanolnester
am wenigsten stabil gegen den alkalischen Angriff sind und somit den Ausgangspunkt der intrakristallinen Mesoporen-
bildung bilden.

Bemerkenswert ist weiterhin, dass die Signalintensitét verbriickter Si(OH)AIl-Gruppen fiir Z28.05 und Z40.05 verglichen
mit Z28 bzw. Z40 zunimmt. Fiir Z28.3 und Z40.3 nimmt sie hingegen ab (Abbildung 4.5b, Bande bei ca. 3604 cm™
[123]). Eine mdgliche Erklarung fiir die Zunahme bei Z28.05 und Z40.05 ist ein bevorzugter Abbau amorpher, nichtkris-
talliner Bereiche bei milder alkalischer Behandlung mit 0,05 M NaOH, was eine relative Zunahme der kristallinen
Anteile zur Folge hédtte und sich auch mit den Ergebnissen aus XRD-Messungen deckt (vgl. Abschnitt 4.2.2). Bei der
Verwendung einer NaOH-Konzentration von 0,3 M fiihrt die vermehrte, auch mit elektronenmikoskopischen Methoden
in Abschnitt 4.1 aufgezeigte Aufldsung kristalliner Doménen bei Z28.3 und Z40.3 entsprechend zum Abbau der verb-
riickten Si(OH)AI-Gruppen in der Zeolithgitterstruktur und somit zu verringerter relativer Kristallinitét.

% Die Autoren zeigten, dass eine Spiildauer von 40 bis 60 h fiir die Einstellung eines Gleichgewichts notwendig ist [320], was fiir routinemiBige
Messungen, wie sie hier durchgefiihrt wurden, zeitlich nicht praktikabel ist.

%6 Eine weitere mogliche Erklirung wire eine verminderte Saurestirke der BAZ. Allerdings wurde bereits nachgewiesen, dass eine alkalische Behand-
lung dhnlich der hier angewandeten keinen Einfluss auf die Sdurestirke von BAZ hat (vgl. Abschnitt 4.3.2) [125, 177].

37 Pyridin hat einen kinetischen Durchmesser von 0,57 nm. Dies liegt in der GroBenordnung der Mikroporen von ZSM-5-Zeolithen (vgl. Abschnitt
2.2.1).
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4.3 Zeolithaziditat

4.3.2 Analyse der Aziditat mittels NH;-TPD

Abbildung 4.6a,b zeigt die NH;-TPD-Profile der Zeolithe. Fiir die Analyse der katalytisch relevanten, stark aziden
Séurezentren (StAZ) ist hier insbesondere das stark chemisorbierte NH; relevant, dessen Desorptionsmaximum je nach
Probe zwischen ca. 350 und 410 °C auftritt (Hochtemperatursignal). Durch Integration der gezeigten Gausskurven der
Hochtemperatursignale lassen sich die StAZ-Gehalte der jeweiligen Zeolithe berechnen. Allerdings kann mittels der
NH;-TPD nicht zwischen stark-aziden LAZ und BAZ unterschieden werden, da das verwendete NH; unspezifisch
sowohl an LAZ als auch an BAZ chemisorbiert [117, 325, 326].
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Abbildung 4.6: NH;-TPD-Profile der Zeolithpulver der Z28- (a) und Z40-Serie (b). Die Gausskurven, die fiir die Berechnung der Gehalte an StAZ
herangezogen wurden, sind zum Vergleich als graue Linien aufgetragen.

Wie das nominelle Si/Al-Verhiltnis erwarten ldsst, haben die Proben Z28.05 und Z28 mit ca. 293 pmol g einen héheren
StAZ-Gehalt verglichen mit Z40 und Z40.05, die bei ungefihr 275 umol g liegen (Tabelle 4.1). Allerdings sind diese
Werte fiir alle Proben deutlich niedriger als die entsprechenden rechnerisch erwarteten Werte,”® da nicht zwangsweise der
gesamte Gehalt an Al, das sich in Gitterpositionen befindet, als StAZ wirkt [327].

Die Werte von Z28.05 und Z40.05 sind mit 292 pmol g bzw. 276 umol g beinahe identisch mit den jeweiligen Aus-
gansmaterialien Z28 und Z40 (294 pmol g bzw. 272 pmol g, Tabelle 4.1, Abschnitt 4.2.1). Gerade beim Z28.05 deckt
sich auBerdem das NH;-TPD-Profil sehr gut mit Z28 (Abbildung 4.6a). Diese Effekte sind analog dem Verhalten, das fiir
die LAZ/BAZ-Verhiltnisse von Z40.05 und Z28.05 in Abschnitt 4.3.1 diskutiert wurde.

Im Gegensatz dazu zeigen Z28.3 und Z40.3 jeweils deutlich geminderte StAZ-Gehalte von 211 pmol g bzw. 236 pmol
g (Tabelle 4.1). Mogliche Ursachen hierfiir sind die teilweise Unzuginglichkeit dieser Zentren fiir NHs, etwa aufgrund
blockierter Mikroporen (Abschnitt 4.4) [167, 173, 176, 177], sinkende kristalline Anteile im Gesamtmaterial oder die
Zersetzung der Sdurezentren, z. B. durch vorrangige Dealuminierung des Gitters. Allerdings wird letztere Hypothese

%% Solch ein theoretischer, rechnischer Gehalt kann bspw. auf Basis der Si/Al (**Si)-Verhiltnisse kombiniert mit der theoretischen Summenformel von
H-ZSM-5, H,[Al,Sigs..O192], berechnet werden. Fiir Z28 errechnet sich so z. B. ein Wert von 427 pmol g'l.
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nicht von den Trends gestiitzt, die bei den Si/Al-Verhiltnissen auf Basis von 2’Si, ”’Al MAS NMR und WD-RFA (Ab-
schnitt 4.2.3) beobachtet werden.

Weiterhin zeigen die NH;-TPD-Profile von Z28.3 und Z40.3 neben einer Verschiebung der Signalmaxima hin zu niedri-
geren Desorptionstemperaturen auch eine deutliche Signalverbreiterung (Abbildung 4.6, graue Linien). Diese Beobach-
tungen kann durch Diversifizierung sowohl in der Umgebung und Art der StAZ,”® was deren Séurestirke (hier NH;-
Adsorptionsenthalpie) beeinflussen wiirde, als auch in ihrer Zugénglichkeit durch erh6hte Mesoporositét (hier gesteigerte
NH;-Diffusivitit) erklart werden.*

In der Literatur wird in diesem Zusammenhang oft von der verbesserten Zugénglichkeit von Séurezentren bei alkalisch
behandelten H-ZSM-5 berichtet. Dies wird untersucht z. B. durch vergleichende FTIR-Spektroskopie, thermogravimetri-
sche Analyse oder Testreaktionen verschiedener Sondenmolekiile, die in die Zeolithmikroporen diffundieren konnen oder
nicht. Einen Uberblick iiber derartige Studien geben Datka et al. [172].

Beziiglich der Séurestirke wurde gezeigt, dass eine kurze alkalische Behandlung unter dhnlichen Bedingungen, wie sie
hier angewandt wurden, d. h. 0,2 M NaOH bei 65 °C fiir 30 min [125] und 0,05 — 1,0 M NaOH bei 85 °C fiir 60 min
[177], keinen Einfluss auf die intrinsiche Bronsted-Aziditdt von Gitter-Al bzw. von verbriickten Si(OH)AIl-Gruppen hat.
Dies wurde durch Niedertemperatur-CO-FTIR nachgewiesen, wobei sowohl die Position (Rot-Verschiebung, Avoy...co)
als auch die Form der Banden der Si(OH)AI-Gruppen, die mit CO interagierten, nicht durch die alkalische Behandlung
beeinflusst wurden [123, 125, 177]. Im Gegensatz dazu fiihrte eine ausgedehnte Behandlung mit 0,1 — 1,0 M NaOH bei
80 °C fiir 5h zu Anderungen in den FTIR-Spektren, d. h. verminderten Avoy co-Werten, was die Autoren auf eine
verringerte durchschnittliche Bronsted-Aziditét schlieBen lie3 [329].

Ein weiterer Faktor, der moglicherweise Einfluss auf die Art und mittlere Sdurestirke der StAZ der Proben Z28.3 und
740.3 hat, ist die Bildung zusitzlicher Sdurezentren durch Realuminierung (vgl. Abschnitt 2.3.3.2) [170, 173, 174]. In
der Literatur wurde berichtet, dass realuminierte Al-Atome protonische Zentren mit schwachem, Breonsted-aziden Cha-
rakter bilden kénnen [179, 180]. Zusitzlich triagt der Lewis-azide Charakter der EFAl-Spezies (vgl. Abschnitt 4.3.1), die
sich auf der externen und Mesoporenoberfliche von alkalisch behandelten Zeolithen befinden [123-125], womoéglich zu
der beobachteten Verschiebung und Verbreiterung der Hochtemperatursignale von Z28.3 und Z40.3 bei (Abbildung 4.6).

4.3.3 Fazit zur Zeolithaziditat

Letzten Endes werden die deutlichen Anderungen der Hochtemperatursignale von Z28.3 und Z40.3 im Vergleich zu Z28,
740, 728.05 und Z40.05 durch eine erhohte Heterogenitit der StAZ verursacht. Diese gesteigerte Diversitit der StAZ
hinsichtlich der Art der Saurezentren (Lewis vs. Brensted, Al-OH, AI’, Si(OH)AL), der mittleren Stirke und der Zuging-
lichkeit (Lokalisierung in Mikroporen, auf Mesoporen- oder externen Oberfldchen oder an Mikroporendffnungen) kann
einer Kombination von Effekten zugeschrieben werden, welche die alkalische Behandlung begleiten. Dazu gehoren die
Bildung der genannten Lewis-aziden EFAI-Spezies und Al-reichen Ablagerungen, Verminderung der Kristallinitit und
Realuminiserungsvorgénge.

% Derart, wie sie bspw. im Rahmen der Beobachtungen anhand von 2’Si und ’Al NMR diskutiert wurden, vgl. Abschnitt 4.2.3.

® In Hinblick auf eine verinderte NH;-Diffusivitit ist anzumerken, dass die hier diskutierten NH;-TPD-Messungen unter dynamischen Bedingungen
und damit nicht im thermodynamischen Gleichgewicht aufgenommen wurden (vgl. Abschnitt 3.2.7). Daher sind diese moglicherweise von
Stofftransportlimitierungen beeinflusst [328]. Allerdings wurde versucht, den Einfluss derartiger Hemmungen auf die gemessenen NH;-
Desorptionsraten zu minimieren, indem gezielt eine geringe Heizrate von 3 K min™' verwendet wurde.
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4.4 Porositat

Der Einfluss der alkalischen Behandlung auf die Zeolithporositdt wurde mittels Ar-Physisorptionsmessungen bei 87 K
analysiert (Abschnitt 3.2.4). Die Ergebnisse sind in Tabelle 4.2 zusammengefasst sowie in Abbildung 4.7a,b und Abbil-
dung 4.8a,b dargestellt. In Abbildung 4.7 sind sowohl die differentiellen als auch die kumulativen Porenvolumenvertei-
lungen der pulverformigen Zeolithe aufgetragen. Zunéchst ist zu sehen, dass alle Proben die fiir ZSM-5 typischen Mikro-
poren mit einer Weite von etwa 0,5 — 0,6 nm aufweisen. Der mikroporose Charakter bleibt dabei auch bei den stirker
behandelten Z28.3 und Z40.3 erhalten, was durch die Isothermen mit Typ Ia-Charakter® nach der TUPAC-
Klassifizierung [144] (Abbildung 4.8) bewiesen wird und sich gut mit ihrer relativen Kristallinitét > 90 % deckt (Tabelle
4.1, Abschnitt 4.2.2). Aulerdem fiihrt die milde alkalische Behandlung bei Z28.05 und Z40.05 nur zu einer marginalen
Verringerung des spezifischen Mikroporenvolumens, vy, verglichen mit den Ausgangsmaterialien Z28 bzw. Z40
(Abbildung 4.7, Tabelle 4.2). Gleichzeitig kommt es zu einer signifikanten Erhéhung des spezifischen Mesoporenvolu-
Mmens, Vieso, besonders im Bereich zwischen etwa 3 und 20 nm.

Tabelle 4.2: Textureigenschaften der Zeolithpulver aus hochauflosenden Ar-Physisorptionsmessungen bei 87 K*

Zeolith sue® (7 £ t-plot* NLDFT

Smicro (M €1) Sexem (m” g7) Vaniero (€M &) Viniero (610’ &) Viego (cm’ @)
728 439,6 +3,7 399,3 +3.4 402 + 0,4 0,143+£0,000  0,219+0,001 0,072 = 0,000
728.05 433,9+82 384,1+8.8 49,8 0,6 0,139+£0,002  0,209+0,005 0,101 + 0,003
728.3 415,6 340,2 75,3 0,126 0,189 0,244
740 4394 +48 370,9+£2,4 68,5+ 2,4 0,137+0,001  0,215+0,001 0,065 = 0,004
740.05 4457 +3 .4 350,2+4,9 955+3,0 0,126 £0,002  0,213+0,002 0,111 +0,001
740.3 426,1 297,5 128,6 0,112 0,174 0,426

“Ergebnisse von Messungen, die mindestens doppelt durchgefiihrt wurden, werden als arithmetische Mittelwerte mit Standardabwei-
chung angegeben. “Berechnet aus dem Relativdruckbereich 0,001 < p/p, < 0,1 in Ubereinstimmung mit Rouquerol-Kriterien [306, 307].
“Berechnet aus dem Relativdruckbereich 0,2 < p/py < 0,5. “Anwendung eines NLDFT-Kernels, der fiir Zeolithe mit zylindrischen Poren
wie bspw. ZSM-5 entwickelt wurde, auf den Adsorptionsast der Isothermen. Die Werte fiir die spezifischen Mikro- und Mesoporenvo-
lumina, Viicro BZW. Vimeso, Werden jeweils aus den kummulativen Porenvolumenverteilungen bei 2 nm bzw. im Bereich 2 — 50 nm abgele-
sen.

Im Vergleich besitzen Z28.3 und Z40.3 geringere Mikroporenvolumina und zeigen erhohte Anteile zusitzlicher Mesopo-
rositit oberhalb von 4 nm Porenweite. Dieser substanzielle Zugewinn an Mesoporen ist nicht nur in Ubereinstimmung
mit den Beobachtungen, die mit elektronenmikroskopischem Methoden gemacht wurden (Abschnitt 4.1), sondern auch
mit den erhohten Anteilen an Silanolgruppen, die auf Basis der *’Si MAS NMR-Spektren berechnet (Tabelle 4.1) und in
DRIFTS-Spektren beobachtet wurden (Abbildung 4.5b). Jedoch ist anzumerken, dass die hier diskutierten Werte fiir ve,
— zumindest teilweise — iiberschitzt werden. Dies ist der Fall, da durch die Methode der Physisorption ein Teil des
interpartikuldren Volumens als intrapartikuldres Porenvolumen fehlinterpretiert wird, speziell fir Porenweiten iiber
20 nm. Der Grund ist, dass diese Dimensionen im Bereich der PartikelgroBen liegen, welche in den REM- und TEM-
Aufnahmen (Abbildung 4.1 und Abbildung 4.2) beobachtet wurden, insbesondere fiir die Z28-Serie. Dieses Phinomen
zeigt sich auch in der Form der Isothermen (Abbildung 4.8a) durch deutliche, sehr scharfe Anstiege der adsorbierten
Volumina bei Relativdriicken nahe 1,0.62

¢! Isothermentyp Ia zeichnet sich durch einen sehr steilen (in linearer Auftragung asymptotischen) Anstieg des adsorbierten Volumens im Relativ-
druckbereich bis p/py < 0,1 und einen anschlieBend mehr oder weniger konstanten bis leicht steigenden Verlauf fiir Relativdriicke 0,1 < p/py < 0,8
aus. Dabei gehen diese beiden Bereiche sehr schnell ineinander iber (kein ausgeprégtes ,,Knie* wie beim Typ Ib, was durch das Vorliegen groBerer
Mikroporen mit d, > 1 nm hervorgerufen wird) [144].

%2 Dies ist auch der Grund, warum das Gesamtporenvolumen solcher Materialien, bspw. durch die Anwendung der Gurvich-Regel [144] auf einen
beliebig gewihlten Relativdruck zwischen 0,95 und 1,0, nicht zuverldssig berechnet werden kann.
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4 Ergebnisse & Diskussion I: Zeolitheigenschaften — Einfluss der alkalischen Behandlung

Beziiglich der verminderten Werte fiir vy, bei Z28.3 und Z40.3 wurde in der Literatur des Ofteren die Blockierung
mikropordser Doménen vorgeschlagen [167, 173, 176, 177], bspw. durch EFAI oder Al-reiche Fragmente bzw. Ablage-
rungen, die bei der partiellen Auflésung wéhrend der alkalischen Modifikation gebildet werden konnten. Insbesondere
die in Abschnitt 4.3.1 diskutierten DRIFTS-Messungen (Abbildung 4.5b) legen allerdings nahe, dass bei Z28.3 und
740.3 alle Mikroporen zur duleren Partikeloberfliche offen sind und die reduzierten v;.,-Werte deshalb hauptsiachlich
durch die reduzierte Kristallinitit verursacht werden (Tabelle 4.1).
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Abbildung 4.7: Semi-logarithmische Porenvolumenverteilungen der Zeolithpulver basierend auf Z28 (a) und Z40 (b) in differientieller (dv(log dbp),
oberes Panel) bzw. kummulativer Auftragung (unteres Panel). Die grauen, gestrichelten vertikalen Linien bei 2 und 50 nm kennzeich-
nen jeweils die oberen Grenzen der Mikro- und Mesoporenvolumina, Viicro Und vimeso- Bei ca. 1 nm werden Scheinporen beobachtet,
die auf ein bekanntes Artefakt der Physisorptionsmethoden zuriickzufiihren sind und keine realen Poren widerspiegeln [330, 331].
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Abbildung 4.8: Hochauflésende Ar-Physisorptionsisothermen der Zeolithpulver basierend auf Z28 (a) und Z40 (b) aufgenommen bei 87 K. Die
Kurven sind zur besseren Lesbarkeit jeweils mit einem vertikalen Versatz von 100 cm’® g aufgetragen.
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Abbildung 4.9 fasst die relativen Anderungen der Zeolitheigenschaften, die in diesem Abschnitt diskutiert wurden, fiir
die hierarchischen Zeolithe Z28.05, Z28.3, Z40.05 und Z40.3 im Vergleich zu ihren jeweiligen Ausgangsmaterialien Z28
und Z40 zusammen. Diese Illustration soll verdeutlichen, dass keine einfache Korrelation zwischen jeglichen dieser
Messgrofien, weder untereinandern noch mit dem Grad der alkalischen Behandlung (bspw. in Form der verwendeten
NaOH-Konzentration) offensichtlich ist. Dies ist eventuell auf den kleinen Stichprobenumfang zuriickzufiihren. Jedoch
kann geschlussfolgert werden, dass die alkalische Behandlung dieser Zeolithe von komplexen Wechselwirkungen multip-
ler Parameter der physikochemischen Zeolitheigenschaften gekennzeichnet ist. Dazu gehoren die Sdureeigenschaften,
Gehalt unterschiedlicher Si- und Al-Gruppen bzw. -Funktionalititen, Porenstruktur und Partikelgrofle, -textur und
-morphologie.
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Abbildung 4.9: Relative Anderungen verschiedener Eigenschaften der hierarchischen ZSM-5-Zeolithpulver verglichen mit den jeweiligen Aus-
gangsmaterialien Z28 und Z40. Die Fehlerbalken sind die Standardabweichungen von Messungen, die jeweils mindestens doppelt
durchgefiihrt wurden. Die Ordinatenachse hat zwischen 300 % und 500 % eine Unterbrechung zum Zweck der besseren Lesbarkeit.

Um ein verbessertes Verstindnis der Modifikation dieser Materialcharakteristika durch die alkalische Behandlung
herzustellen, wurde ein schematisches Modell der komplexen involvierten Prozesse auf Basis der in diesem Kapitel
gemachten Beobachtungen entwickelt. Der vorgeschlagene Mechanismus, der von Arbeiten von M. Ogura et al. [168,
178],J. Groen et al. [170] und S. Svelle ef al. [150] inspiriert wurde, ist in Abbildung 4.10a-c dargestellt.

Die unbehandelten Ausgangszeolithe Z28 und Z40 zeigen eine Partikelmorphologie, die aus Aggregaten mikropordser
ZSM-5-Kristallite besteht, welche durch amorphe Alumosilikatdoménen und nicht-umgesetzte Phasen aus der Synthese
verbunden und zusammengehalten werden (Abbildung 4.10a). Diese Doménen befinden sich an Korngrenzen der
ZSM-5-Kristallite, enthalten okkludierte, nach auBlen abgeschlossene intrapartikuldre Mesoporen (sog. Flaschenhals-
poren, engl. ink bottle pores) und haben einen verhéltnismaBig hohen Anteil an Defekten, wie bspw. Silanolgruppen,
hydroxylierten Al-Spezies oder anderen Al-Gruppen.
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4 Ergebnisse & Diskussion I: Zeolitheigenschaften — Einfluss der alkalischen Behandlung

In der Literatur wurde gezeigt, dass derartige Gruppen sowie intrakristalline Defekte wie Silanolnester {iber eine geringe
kristalline Stabilitdt gegen die alkalische Auflésung verfiigen [176, 177]. Deshalb werden diese wiahrend der milden
alkalischen Behandlung sehr schnell abgebaut. Demzufolge sind die Aufweitung intrapartikuldrer Mesoporen und der
Abbau interner Defekte mit geringen Anderungen der oberflachlichen Erscheinung der Partikel die vorrangigen Mecha-
nismen der Porenmodifikation und Mesoporenbildung bei Z28.05 und Z40.05 (Abbildung 4.10b). Generell sind die
Oberfldchen der Mesoporen charakterisiert durch die Anwesenheit isolierter Silanolgruppen (Si-OH) [59, 123, 124].
Dariiber hinaus erhoht das zusétzliche Mesoporenvolumen effektiv die Anzahl der Zugénge zum Mikroporennetzwerk
der Zeolithe, was vermutlich wiederum die durchschnittliche Lange der internen Diffusionspfade verkiirzt [56]. Aller-
dings werden wiahrend der milden Behandlung auch eine gewisse Menge an realuminierten Al-Gruppen und EFAI-
Spezies, wie bspw. (partiell) hydroxylierte Al-Spezies, aluminaartige Partikel oder kationische Al-Spezies, gebildet.
Diese wirken sich nicht nur auf die unterschiedlichen Aspekte der Zeolithaziditiat wie Art, Starke und Zuginglichkeit der
Séurezentren aus, sondern haben auch leicht verminderte Si/Al-Verhéltnisse im Gesamtmaterial und die Verringerung

des spezifischen Mikroporenvolums zur Folge.
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Abbildung 4.10: Darstellung der fortschreitenden Zersetzung eines H-ZSM-5-Partikels mit begleitender Mesoporenbildung wéhrend der Behandlung
im alkalischen Medium, inspiriert von Arbeiten von M. Ogura et al. [168, 178], J. Groen et al. [170] und S. Svelle et al. [150].
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Diese Effekte sind besonders ausgeprdgt wahrend der stirkeren alkalischen Behandlung bei Z28.3 und Z40.3. Hier
werden grofle Anteile des Materialvolumens grofBitenteils einheitlich durch den Angriff des alkalischen Mediums aufge-
16st (Abbildung 4.10c). Vorrangig werden aber interne Defekte der Zeolithgitterstruktur aufgeweitet. Obwohl dabei eine
hohe relative Kristallinitit von > 90 % erhalten bleibt, fiihrt dieser Prozess zu einer deutlichen Anderung der Partikel-
morphologie und einer ausgeprigten Bildung intrakristalliner Mesoporen und eines signifikanten Anteils isolierter
Silanolgruppen [59, 123, 124]. Diese Mesoporen sind untereinander verbunden und auBerdem offen zur &duleren Parti-
keloberfldche.

Des Weiteren beeinflusst der Prozess auf drastische Weise die Art, Stirke und Zugénglichkeit der Séurezentren. Ein
wichtiger Grund ist die Bildung signifikanter Mengen von EFAI-Spezies und deformierter (realuminierter) Al-Gitter-
spezies. Jedoch sind auch einige ZSM-5-Kristallite, die sich nahe der &uBeren Aggregatoberfliche befinden und aufgrund
von Al-Zonierung einen relativ hohen Anteil an Gitter-Al haben, zumindest oberflachlich wenig von der intrakristallinen
Mesoporenbildung betroffen (Abbildung 4.10c). Dies wurde hier durch die stabilisierenden und porendirigierenden
Effekte sowohl von Gitter-Al als auch von EFAl-Spezies begriindet, wie sie auch in der Literatur berichtet wurden
(Abschnitt 2.3.3.2) [173].
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ERGEBNISSE & DISKUSSION II:
Katalysatoreigenschaften

— Einfluss der Formgebung

In Kapitel 4 wurde ein umfassendes Verstidndnis des Zusammenspiels zwischen Zeolitheigenschaften und deren Modifi-
kation durch die alkalische Behandlung hergestellt. Basierend darauf beschéftigt sich dieses Kapitel mit der Auswirkung
der Katalysatorformgebung mittels Extrusion unter Zugabe unterschiedlicher keramischer Binder auf die Charakteristika
der so erzeugten technischen Katalysatorkontakte (Abbildung 5.1).

Abbildung 5.1: Beispielhafter hierarchischer Zeolithformkorper Z40.05-A vor der Zerkleinerung
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5  Ergebnisse & Diskussion II: Katalysatoreigenschaften — Einfluss der Formgebung

5.1 Extrudierfahigkeit

Bei der Identifizierung robuster Rezepturen (Tabelle 3.4) fiir die Herstellung der Extrudate ist insbesondere die reprodu-
zierbare Erzeugung bildsamer, extrudierfihiger Zeolith/Binder-Pasten maf3geblich. Auch der komplikationsfreie Betrieb
der eingesetzten Laborapparate ist entscheidend. Im Hinblick auf diese Zielvorgabe wurden fiir den Vorgang der Pasten-
erzeugung als hauptséchliche Einflussfaktoren der verwendete Binderprikursor und die eingesetzte Menge an HEC-
Losung identifiziert. Andere Parameter, wie z.B. die Konzentration an HEC in der Losung (4 % g/g), die Art der Dosie-
rung der HEC-Losung (Zutropfen in die Knetkammer mit einer Spritze) die Rotationsgeschwindigkeit der Nockenrotoren
der Knetmaschine und die Knetdauer (20 min), wurden konstant gehalten [296]. Die so beobachteten Phinomene werden
im Folgenden kurz vorgestellt.

Die pyrogene Kieselsiure Aerosil® 150 als Ausgangsmaterial fiir SiO,-Binder weist eine sehr geringe Schiittdichte auf.
Bei der Pastenerzeugung mit diesem Material, Zeolithpulver und wéssriger HEC- und NH;3-Losung fiihrt der hydrophobe
Charakter des Aecrosils dazu, dass die Bildung von Fliissigkeitsbriicken zwischen den Zeolithpartikeln, welche von
Aerosil® umhiillt werden, behindert wird und die Haftkrifte zwischen den Teilchen vermindert werden. Mit zunechmender
Knetzeit kommt es dadurch zur vermehrten Einlagerung und Verteilung von Luft in der Knetmasse. Dies bewirkt eine
Volumenzunahme der Paste, die im Ergebnis eine relativ geringe Dichte aufweist (Abbildung 5.2a,b). Dadurch lisst sich
die Paste sehr leicht, d. h. mit geringem Energieeintrag, extrudieren.

2

Abbildung 5.2: Fotografien der mit Aerosil® gebundenen Paste in der Knetkammer von oben (a) und vorne (b). Die Volumenzunahme durch die Ein-
lagerung von Luft ist deutlich zu erkennen.

Bei der Pastenerzeugung mit dem PseudobShmit-Pulver Pural® SB1 als Prikursor des y-Al,Os-Binders (Abschnitt
3.1.1.2) wird mit steigender Knetzeit eine Volumenverringerung der Knetmasse beobachtet. Dies ist darauf zuriickzufiih-
ren, dass die im Pseudobohmit-Pulver enthaltenen Agglomerate durch den steigenden mechanischen Energieeintrag
immer weiter zerkleinert werden bis schlussendlich lediglich Primérpartikel in der GréBenordnung von 10 nm in der
Paste vorliegen [296]. Durch diesen Vorgang entsteht unter der Voraussetzung der Verwendung der korrekten Mengen
an Pulver und HEC-Losung (Zustand 5, Tabelle 5.1) eine bildsame, sehr dichte, viskose Paste. Deren rheologische
Eigenschaften sind fiir die Extrusion sehr vorteilhaft, machen aber auch einen erhohten Energieeintrag erforderlich.
Auflerdem ist die innere Reibung dieser Paste sehr hoch, weshalb der Einsatz einer wassergekiihlten Knetkammer erfor-
derlich war (Abschnitt 3.1.3.1).
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Tabelle 5.1: Einfluss der HEC-Menge und des Pulvergehalts (20 % g/g Binder und 80 % g/g Zeolith) auf die Pastenerzeugung [296]

Zustand der Fotografie der Masse in der .
Auswirkung Mafinahme
Knetmasse Knetkammer von oben

der Knetkammer

) -
Passendes HEC- ‘g Die Masse haftet an d.en Zugabe Pulvergemisch
rs e -3 Nockenrotoren und wird - . .
Pulver-Verhiltnis, ¥ deswegen nicht (Uberfiihrung in
aber wenig Masse in < durcligmischt Zustand 2)
%

2) . .
Passende Menge an Die Massg st zu troS:ken, Zugabe HEC-Ldsung
. somit nicht extrudier- - . .
Pulvergemisch, aber o . (Uberfiihrung in
fahig und wird aulerdem
Mangel an nicht gut durchmischt Zustand 5)
HEC-L6sung '
3) Die Masse ist zu feucht .
Passende Menge an . . i Zugabe Pulvergemisch
Es ist keine Umformung - . .
Knetmasse, aber . (Uberfiihrung in
- zu formstabilen
Uberschuss an v Zustand 4)
HEC-Lésung Extrudaten moglich.
Ablagerung des Entnahme eines Teils
@) Materials in dem leeren der Mischung
Passendes HEC- Volumen oberhalb der fiir optimale
Pulver-Verhiltnis, Rotorblitter, keine Durchmischung
aber zu viel Masse ausreichende (Uberfiihrung in
Durchmischung. Zustand 5)
o timalésl\)/len e an Extrudierfahige Masse, Kneten fiir 20 min,
P Pulver un. (% die intensiv durchmischt  anschlieBend Extrusion
HEC-Lésung wird. der Paste

79



5  Ergebnisse & Diskussion II: Katalysatoreigenschaften — Einfluss der Formgebung

5.2 Extrudatmorphologie

Magliche Einfliisse der Binder auf die Morphologie der Katalysatorformkorper werden anhand von REM-Aufnahmen
der Z28-basierten Extrudate, die in Abbildung 5.3a-¢ gezeigt sind, analysiert. Analoge Befunde und Schlussfolgerungen,
wie sie im Folgenden diskutiert werden, konnen jedoch auch auf Basis der Z40-Serie gemacht werden (Abbildung 5.4a-

e).

Bei den Extrudaten mit SiO,-Binder, Z28-S und Z28.05-S, existieren klar getrennte Zeolithpartikel und Binderagglome-
rate (Abbildung 5.3d,e; schwarze bzw. weille Pfeile). Dementsprechend haben diese Materialien eher das Erscheinungs-
bild physikalischer Mischungen der beiden Pulver als eng miteinander vermengter und verbundener Zeolith-Binder-
Matrizen. Im Gegensatz dazu sind derartige Matrizen bei den Extrudaten Z28-A, Z28.05-A und Z28.3-A (Abbildung
5.3a-c) vorhanden. Hier iiberdeckt und verbindet der Al,O;-Binder die Zeolithpartikel wie eine Decke [198]. Der Grund
ist, dass der Aluminabinder wahrend der Kalzinierung bei 540 °C einen Phaseniibergang vom Pseudobdhmit-Préikursor
(AIOOH) zu y-Al,O3 durchlduft [332]. Als weitere Konsequenz sind die auffallenden Unterschiede in der Oberfldchen-
morphologie der Zeolithpartikel in Pulverform (Abbildung 4.1a-c) in den Alumina-gebundenen Extrudaten auch nicht
mehr deutlich erkennbar. Der SiO,-Binder durchlduft hingegen wihrend der Kalzinierung nur eine (teilweise reversible)
Dehydroxylierung der oberflachlichen Silanole. Dies wird von der Bildung sowohl (deformierter) oberflédchlicher Silo-
xangruppen als auch von Wasserstoff-Briickenbindungen und einiger verbriickender O-Atome zwischen Binder- und
Zeolithpartikel begleitet [213, 333].5

Jedoch scheint der Silikabinder in den Extrudaten insgesamt besser mit den Zeolithpartikeln vermengt zu sein. In den
elektronenmikroskopischen Aufnahmen der inneren Oberflache des Z28-S (Abbildung 5.5a,b) erscheint diese sehr dhn-
lich der &uBeren Oberfliche (Abbildung 5.3d). Es werden im Gegensatz zum Aluminabinder keine Einschliisse reiner
Binderpartikel beobachtet (Abbildung 5.5c,d; schwarze Pfeile).* Dies deutet darauf hin, dass beim Aluminabinder
womdglich eine hohere Knetzeit oder der Einsatz eines Dispergators zur Peptisierung (Abschnitt 2.4) angezeigt ist, um
die Vermischung der Alumina- und Zeolithkomponenten und damit die mechanische Stabilitét der Extrudate zu erhéhen.

Die Unterschiede zwischen den beiden Bindern sind auch in den jeweiligen REM-Aufnahmen und Roéntgendiffrakto-
grammen zu beobachten. In den REM-Aufnahmen reiner Silikaextrudate wird deutlich, dass dieses Material aus feinen
Partikelagglomeraten besteht (Abbildung 5.6a). Der Aluminabinder hingegen zeigt eine kontinuierliche Phase mit einer
rauen Oberfliche aus verwachsenen Primérpartikeln (Abbildung 5.6b). Die Diffraktogramme des Aluminabinders weisen
deutlich unterschiedliche Beugungsmuster vor und nach der Kalzinierung mit jeweils scharf ausgeprégten Reflexen auf,
wihrend der amorphe Silikabinder beinahe identische Diffraktogramme ohne groflere Reflexe zeigt (Abbildung 5.7).

 Diese Unterschiede in der Umwandlung wihrend der Kalzinierung sind auch die vorrangigen Griinde fiir die drastisch erhohte mechanische Stabili-
tat, die tiblicherweise fiir Alumina-gebundene Formkorper im Vergleich zu Silika-gebundenen beobachtet wird, zumindest ohne weitere Additive.

® Dies ist hier am Beispiel des Z28-S und Z28-A gezeigt. Entsprechende Beobachtungen wurden auch fiir alle weiteren Zeolithextrudate gemacht. Die
Zusammensetzung der eingeschlossenen reinen Aluminapartikel wurde au8erdem mit EDX iiberpriift (Ergebnisse hier nicht gezeigt).
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5.2 Extrudatmorphologie

y—AI203 Blnder SiO2 Binder

Kalzinierte ZSM-S-Ausgangspulver

Mild behandelte ZSM-S-PuIver

—¥ = Zeolithpartikel
&7 = Silikabinder-Agglomerate
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Abbildung 5.3: REM-Aufnahmen der H-ZSM-5-Formkorper Z28-A (a), Z28.05-A (b), Z28.3-A (c), Z28-S (d) und Z28.05-S (e). Die Bilder wurden
an der Auflenoberfliche von Proben aufgenommen, die mit Pt- und C-Filmen besputtert wurden. Weitere experimentelle Details und
MaBstabsbalken konnen den Unterschriften der einzelnen Bilder entnommen werden. Schwarze und weifle Pfeile markieren jeweils
Zeolithpartikel und Binderagglomerate bei den silikagebundenen Z28-S (d) und Z28.05-S (e).
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Abbildung 5.4: REM-Aufnahmen der H-ZSM-5-Formkorper Z40-A (a), Z40.05-A (b), Z40.3-A (c), Z40-S (d) und Z40.05-S (e). Die Bilder wurden

an der Auflenoberfldche von Proben aufgenommen, die mit Pt- und C-Filmen besputtert wurden. Weitere experimentelle Details und
Malstabsbalken konnen den Unterschriften der einzelnen Bilder entnommen werden.
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5.2 Extrudatmorphologie
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Abbildung 5.5: REM-Aufnahmen der inneren Oberfliche der H-ZSM-5-Formkorper Z28-S (a,b) und Z28-A (c,d), jeweils in 100-facher Vergrof3e-
rung (a,c) und 20000-facher Vergroerung (b,d). Die Bilder wurden an Proben aufgenommen, die der Lange nach mittig zerteilt und
anschlieBend mit Pt- und C-Filmen besputtert wurden. Weitere experimentelle Details und Mafstabsbalken konnen den Unterschriften
der einzelnen Bilder entnommen werden. Schwarze Pfeile markieren exemplarisch eingeschlossene, reine Aluminapartikel bei Z28-A
(c,d).

Abbildung 5.6: REM-Aufnahmen der reinen Silikaextrudate S-E (a) und Aluminaextrudate A-E (b). Die Bilder wurden an Proben aufgenommen, die
mit Pt- und C-Filmen besputtert wurden. Weitere experimentelle Details und Mafstabsbalken kénnen den Unterschriften der einzel-
nen Bilder entnommen werden.
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Abbildung 5.7: Roéntgendiffraktogramme der reinen Binderpulver vor und nach jeweiliger Kalzinierung. Die Diffraktogramme sind zur besseren
Lesbarkeit vertikal versetzt aufgetragen.

5.3 Extrudatporositat

Der Einfluss der zwei unterschiedlichen Bindersorten auf die Katalysatorporositit wird mit Ar-Physisorptionsmessungen
bei 87 K untersucht. Die sich ergebenden kumulativen Porenvolumenverteilungen sind in Abbildung 5.8a-d aufgetragen
und die iibrigen Ergebnisse in Tabelle 5.2 zusammengefasst.
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Abbildung 5.8: Semi-logarithmische Auftragung der jeweiligen kummulativen Porenvolumenverteilungen der Extrudate basierend auf Z28 (a,b) und
Z40 (c,d). Durchgezogene und gepunktete Linien zeigen jeweils gemessene bzw. entsprechende, auf Basis reiner Pulvermessungen
theoretisch prognostizierte Daten. Letztere werden durch die Addition der Porenvolumenverteilungen der jeweiligen kalzinierten Zeo-
lith- und Binderpulver entsprechend ihrem Anteil an der Trockenmasse an den Extrudaten berechnet, z. B. Z28.05-A (Prognose) = 0,8
728.05 + 0,2 A. Die Kurven der einzelnen Materialien sind zur besseren Lesbarkeit jeweils mit einem vertikalen Versatz von 0,2 cm®
g aufgetragen. Die grauen, gestrichelten, vertikalen Linien bei 2 und 50 nm kennzeichnen jeweils die oberen Grenzen der spezifi-
schen Mikro- bzw. Mesoporenvolumina, Vmicro Und Vieso-
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Tabelle 5.2: Textureigenschaften der Zeolithextrudate und Binder aus hochaufldsen Ar-Physisorptionsmessungen bei 87 K*

Katalysator  sggr” (m2 g™) t-plot NLDFT”

Sicro (M2 €) Sentern (M2 €1) Vinero (€M° &71) Viniro (€M’ &) Wiy (e’ g7)
A 164,3+0,5 0,0 164,3+0,5 0,000 0,000 0,520 + 0,003
S 116,9 0,0 116,9 0,000 0,004 0,303
A-E 174,5 0,0 174,5 0,000 0,000 0,497
S-E 105,7 0,0 105,7 0,000 0,000 0,885
Z28-E 375,2 302,2 72,9 0,110 0,169 0,225
728-A 379,5 289,7 89,8 0,106 0,170 0,194
728-S 3689 307,0 61,9 0,112 0,174 0,238
728.05-A 3477 2878 59,9 0,105 0,161 0,196
728.05-S 370,5 280,7 89,8 0,102 0,166 0,212
Z728.3-A 318.,8 205,1 113,7 0,076 0,128 0,337
Z40-E 383,8 290,8 93,0 0,107 0,171 0,223
Z40-A 398,7 290,2 108,5 0,107 0,179 0,182
Z40-S 386,5+ 1,4 305,8+0,6 80,7 2,0 0,113+0,000 0,181 £0,000 0,208 = 0,002
740.05-A 349,5 232,6 116,9 0,084 0,150 0,195
740.05-S 353,6£85 293,2+19,0 60,4 +13,3 0,106 £0,006  0,160+0,006 0,214
740.3-A 320,7 192,0 128,8 0,071 0,111 0,501

“Ergebnisse von Messungen, die mindestens doppelt durchgefiihrt wurden, werden als arithmetische Mittelwerte mit Standardabwei-
chung angegeben. "Berechnet aus dem Relativdruckbereich 0,001 < p/py < 0,1 in Ubereinstimmung mit Rouquerol-Kriterien [306, 307].
“Berechnet aus dem Relativdruckbereich 0,2 < p/p, < 0,5. “Anwendung eines NLDFT-Kernels, der fiir Zeolithe mit zylindrischen Poren
wie bspw. ZSM-5 entwickelt wurde, auf den Adsorptionsast der Isothermen. Die Werte fiir die spezifischen Mikro- und Mesoporenvo-
lumina, Viicro BZW. Vimeso, Werden jeweils aus den kummulativen Porenvolumenverteilungen bei 2 nm bzw. im Bereich 2 — 50 nm abgele-
sen.

Der Silikabinder fiigt generell Meso- und Makroporen mit breiter Verteilung und Weiten tiber 4 nm, speziell tiber 10 nm,
hinzu (Abbildung 5.8a,c). Der Aluminabinder hingegen fiigt Mesoporen in einem definierteren Bereich zwischen 3 und
20 nm hinzu (Abbildung 5.8b,d). Letztere entsprechen den intrinsischen Mesoporen der y-Al,O;-Phase, wihrend Erstere
mit der Ausbildung einer signifikanten Menge interpartikuldren Volumens zwischen den Silika- und Zeolithpartikeln
zusammenhdngen (Abbildung 5.9). Weitere Belege hierfiir ergeben sich aus der Kurvenform der Physisorptionsisother-
men (Abbildung 5.10a,b). Hier zeigen die Silika-gebundenen Extrudate sehr steile, asymptotische Anstiege des adsor-
bierten Volumens fiir Relativdriicke nahe 1,0; wohingegen die Alumina-gebundenen Pendants Hystereseschleifen mit
einem deutlichen Anteil einer H2b-Hysterese® nach der ITUPAC-Klassifizierung [144] aufweisen. Beide Phinomene
korrelieren mit dem Physisorptionsverhalten der reinen Bindermaterialien (vgl. Abbildung 5.10c).

Dass die Silika-gebunden Proben Z28-S, Z28.05-S und Z40-S den Charakter einer physikalischen Mischung haben,
wurde anhand der REM-Aufnahmen in Abschnitt 5.2 festgestellt. Vergleicht man die gemessenen und prognostizierten
Porenvolumenverteilungen (Abbildung 5.8, durchgezogene vs. gepunktete Linien), wird dies erneut offenkundig. Hier
findet sich jeweils ein stark erhohter Anteil interpartikuldrer Meso- und Makroporositét oberhalb von 20 nm (Abbildung
5.8a,c). Des Weiteren ist die Zugéinglichkeit der zeolithischen Mikroporen durch die Zugabe des Silikabinders hier nicht
oder nur wenig beeinflusst. Das jeweils gemessene spezifische Mikroporenvolumen v, (Tabelle 5.2) entspricht jeweils
in etwa dem kalkulierten Wert. Fiir Z40-S ist vy;ero bei 2 nm sogar leicht erhdht im Vergleich zu dem rechnerisch prog-
nostizierten Wert (Abbildung 5.8c).

 Der Hysteresetyp H2b wird durch das Vorliegen eines Netzwerkes von Mesoporen hervorgerufen, welches eine breite Grofenverteilung der Poren-
offnungen zur dufleren Oberfliche aufweist [144].
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Abbildung 5.9: Semi-logarithmische Porenvolumenverteilungen der reinen SiO,- und AL,Os-Binder als Pulver (S bzw. A) und Extrudate (S-E bzw.
A-E) in differentieller (dv(log dp), oberes Panel) und kummulativer Auftragung (unteres Panel). Die grauen, gestrichelten vertikalen
Linien bei 2 und 50 nm kennzeichnen jeweils die oberen Grenzen der spezifischen Mikro- und Mesoporenvolumina, Vimicro Und Vieso-

In Bezug auf die Alumina-gebundenen Materialien stimmen die jeweiligen gemessenen und prognostizierten Mikro-
porenvolumina <2 nm fiir Z28-A, Z28.05-A und Z40-A sehr gut iiberein. Dies bedeutet, dass der Aluminabinder die
Zugénglichkeit der Zeolithmikroporen in diesen Extrudaten nicht beeinflusst.

Speziell fiir Z28.3-A und Z40.3-A, sowie in geringerem Ausmal fiir Z40.05-A, wird jedoch ein gewisser Verlust des
jeweiligen spezifischen Mikroporenvolumens, Ve, beobachtet. Trotzdem ist auch fiir Z28.3-A und Z40.3-A das signifi-
kante zusétzliche intrakristalline Mesoporenvolumen, v, (Tabelle 5.2), der pulverformigen Entsprechungen Z28.3 und
740.3 messbar (Abschnitt 4.4). In Abbildung 5.8b,d belegen die durchgezogenen Linien fiir Z28.3-A und Z40.3-A stark
erhohte Mesoporenvolumina, insbesondere fiir Porenweiten oberhalb von 10 nm. Allerdings ist die offenporige,
schwammartige Morphologie dieser hierarchischen Zeolithpartikel anféllig fiir einen engeren Kontakt zwischen der
jeweiligen Zeolith- und Binderphase. Dadurch werden Teile der mikropordsen Zeolithdomadnen moglicherweise vollstin-
dig vom Aluminabinder bedeckt. Das Ergebnis sind geringere Messwerte fiir vy, als erwartet. Zumindest partiell
scheinen die intrinsischen Mesoporen der Aluminaphase (Abbildung 5.9) deshalb nicht die Zugénglichgkeit der zeolithi-
schen Mikroporen gewdhrleisten zu kdnnen. Dieser Effekt scheint bei Z40.05-A und Z40.3-A stirker ausgeprégt zu sein
als bei Z28.3-A. Eine mdgliche Ursache sind die Unterschiede in der PartikelgroBe der Zeolithe, d. h. groBere Aggregate
und kleinere Zeolithkristallite bei den Z40-basierten Zeolithen (vgl. Abschnitt 4.1, Abbildung 4.1).

728-A, 728.05-A und Z28.3-A weisen allesamt Meso- und Makroporenvolumina oberhalb von 20 — 30 nm auf, die hoher
als die jeweiligen berechneten Werte sind (Abbildung 5.8b). Diese Abmessungen sind in der GroBenordnung der Parti-
kel, die fiir Z28-basierte Zeolithpulver in Abschnitt 4.1 beobachtet wurden (vgl. Abbildung 4.1). Die GréBe der Zeolith-
partikel hat also Einfluss auf das zugéngliche Porenvolumen wéhrend der Formgebung mit Aluminabinder. Demgegen-
iiber wird ein derartiges Verhalten bei den Z40-basierten Extrudaten nur fiir Z40-A beobachtet, wahrend Z40.05-A und
740.3-A dhnliche prognostizierte und gemessene Porenvolumen ab 20 nm Porenweite aufweisen (Abbildung 5.8d).
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Abbildung 5.10: Hochauflésende Ar-Physisorptionsisothermen der Zeolithextrudate basierend auf Z28 (a) und Z40 (b) sowie der reinen Binderpulver
und -extrudate (c) aufgenommen bei 87 K. Die Kurven sind zur besseren Lesbarkeit jeweils mit einem vertikalen Versatz von
200 cm® g aufgetragen.

5.4 Zeolithkristallinitat

Die meisten Extrudate zeigen einen hoch-kristallinen MFI-Charakter unabhédngig von den verwendeten Bindertypen und
Zeolithen (Abbildung 5.11). Ahnlich wie die reinen Zeolithpulver ohne Binderzugabe (Tabelle 4.1) weisen alle Extrudate
mit Ausnahme von Z40.3-A eine hohe relative Kristallinitdt von 90 — 106 % verglichen mit den entsprechenden kom-
merziellen Vergleichsmaterialien Z28-E und Z40-E auf (Tabelle 5.3). Bemerkenswerterweise zeigen Extrudate, die auf
den mild behandelten Zeolithen basieren, d. h. Z28.05-A, Z28.05-S, Z40.05-A und Z40.05-S, sehr dhnliche relative
Kristallinitdten im Vergleich mit den Extrudaten auf Basis der unbehandelten Zeolithe, d. h. Z28-A, Z28-S, Z40-A und
Z40-S. Dieses Verhalten spiegelt die Trends, die fiir die reinen Zeolithpulver gezeigt wurden (Abschnitt 4.2.2), wider und
verdeutlicht, dass die Zeolithkristallinitit bei diesen Proben unbeeinflusst vom jeweiligen Binder zu sein scheint. Im
Gegensatz dazu ist die stark reduzierte relative Kristallinitdt des Z40.3-A (76 %), die womdglich durch den engeren
Kontakt zwischen hierarchischer Zeolith- und Aluminabinderphase (Abschnitt 5.3) verursacht wird, eine potenzielle
Erklarung fiir das reduzierte Mikroporenvolumen, das fiir dieses Material gemessen wurde (Abbildung 5.8d).
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Abbildung 5.11: Rontgendiffraktogramme der Zeolithextrudate basierend auf Z28 und Z40. Die grauen Linien zeigen die entsprechenden Differenz-
kurven aus den gemessenen und mittels Rietveld-Refinement berechneten Profilen. Die Diffraktogramme sind zur besseren Lesbarkeit
vertikal versetzt aufgetragen.

Tabelle 5.3: Chemische Eigenschaften der Zeolithextrudate basierend auf Z28 und Z40

Ixgp,re” (%) StAZ (umol g”)
Katalysator 5 B - -

XRD NH;-TPD Berechnet® Relative Differenz
728-A 105 281 235 20 %
728-S 105 252 235 7%
728.05-A 103 258 233 11%
728.05-S 106 271 233 16 %
728.3-A 91 242 169 43 %
Z40-A 99 234 218 7%
Z40-S 102 275 218 26 %
740.05-A 101 222 220 1%
740.05-S 104 239 220 9%
740.3-A 76 201 189 6 %

“Relative Kristallinitdt berechnet nach Gleichung (3.1) in Bezug auf die kommerziellen Refe-
renzproben Z28-E bzw. Z40-E. ’Starke Siurezentren (StAZ), bestimmt aus NH;-TPD (Ab-
schnitt 3.2.7). “‘Rechnerisch prognostizieter Gehalt an rein-zeolithischen StAZ basierend auf ei-
nem angenommenen Massenanteil von 80 % g/g des jeweiligen Zeolithpulvers (Tabelle 4.1,
Abschnitt 4.2.1) ohne Beitrag des Binders.
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5.5 Katalysatoraziditat

Hinsichtlicher der Gehalte an StAZ (Tabelle 5.3) konnen erneut Ahnlichkeiten zwischen den Zeolithextrudaten und den
korrespondierenden Pulvern festgestellt werden. Diese Werte wurden aus den jeweiligen Hochtemperatursignale der
NH;-TPD-Profile berechnet, welche in Abbildung 5.12a-d gezeigt sind. Die StAZ-Mengen der Z28-basierten Extrudate,
mit Ausnahme von Z28-S (vgl. Fulinote 66, S. 90), sind generell erhoht im Vergleich mit den jeweils analogen Z40-
basierten Pendants. Das hohere nominelle Si/Al-Verhiltnis ist wahrscheinlich der Grund hierfiir. Auerdem zeigen die
Extrudate Z28.3-A und Z40.3-A, die auf den stirker behandelten Zeolithen basieren (Abbildung 5.12a,c), Verschiebun-
gen der Hochtemperaturmaxima hin zu niedrigeren Desorptionstemperaturen und auch deutlich reduzierte StAZ-Gehalte
(Tabelle 5.3). Mit groBer Wahrscheinlichkeit wird dies durch Anderungen der aziden Eigenschaften der entsprechenden
hierarchischen Zeolithpulver Z28.3 und Z40.3 durch die alkalische Behandlung (Abschnitt 4.3), d. h. Bildung von Meso-
poren, Kristalldefekten, EFAl-Spezies und deren Einfluss auf Sdurezentrendiversitit, hervorgerufen.
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Abbildung 5.12: NH;-TPD-Profile der Zeolithextrudate basierend auf der Z28- (a,b) bzw. Z40-Serie (c,d). Durchgezogene Linien zeigen gemessene
Daten. Gestrichelte Linien bilden Differenzkurven zwischen Messdaten und rechnerisch prognostizierten NH;-TPD-Profilen ab. Letz-
tere wurden durch Addition der NH;-TPD-Profile der jeweiligen kalzinierten Zeolith- und Binderpulver entsprechend ihrem Anteil an
der Trockenmasse der Extrudate (80 bzw. 20 % g/g) berechnet.

Wabhrscheinlich hat der Aluminabinder einen Einfluss auf die aziden Eigenschaften der Extrudate, da dieser eine schwa-
che Lewis-Aziditdt mit sich bringt (vgl. Abschnitt 2.4.3.1) [199, 200]. Diese manifestiert sich in einem Maximum der
NH;-Desorptionsrate bei ca. 230 °C mit einer Schulter bei etwa 300 °C im NH;-TPD-Profil des Aluminas (Abbildung
5.13). AuBerdem ist bekannt, dass Aluminabinder die Azididitit der Zeolithkomponente durch die Migration von Al-
Spezies direkt beeinflussen (vgl. Abschnitt 2.4.3.2) [46, 77, 189, 195, 196, 198, 204-208].
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Abbildung 5.13: NH;-TPD-Profile der reinen SiO,- und ALOs-Binder als Pulver (A) bzw. Extrudate (S-E bzw. A-E)

Die hier présentierten Ergebnisse weisen darauf hin, dass der verwendete Pseudobohmitbinder den StAZ-Gehalt fiir alle
Katalysatoren iiberproportional steigert (Tabelle 5.3, Abschnitt 5.4). Auflerdem werden leichte Verschiebungen der
Hochtemperaturmaxima der gemessenen NH;-TPD-Profile hin zu geringeren und zu héheren Temperaturen verglichen
mit den jeweiligen prognostizierten Profilen beobachtet (Abbildung 5.12a,c; als gestrichelte Linien dargestellte Diffe-
renzkurven).

In Vorgriff auf die nachfolgende Diskussion kénnen dhnliche Schlussfolgerungen auch fiir die Ergebnisse an den Silika-
gebundenen Materialien gezogen werden. Im Allgemeinen haben die Silika-gebunden Extrudate einen hoheren StAZ-
Gehalt als die entsprechenden Alumina-gebundenen Proben (Tabelle 5.3).° Deshalb scheint der Silikabinder die starke
Zeolithaziditét iiberproportional zu verstdrken, und dies in héherem Mafe als der Aluminabinder. Im Vergleich wird
dartiber hinaus eine stirker ausgeprigte Trennung der jeweiligen Nieder- und Hochtemperaturmaxima der NH;-TPD-
Profile fiir Z28-S, Z28.05-S, Z40-S und Z40.05-S beobachtet (Abbildung 5.12b,d). Dies wird durch die deutlichen Hoch-
temperatursignale der gestrichelten Linien in den Graphen weiter veranschaulicht. Gegeniiber den Alumina-gebundenen
Proben zeigt die Z40-S-Serie diesen Effekt eindeutiger als die Z28-S-Serie. Insgesamt kann dies als Hinweis gewertet
werden, dass der Mechanismus der Modifikation starker Sdurezentren unter Verwendung des Silikabinders sich von dem
des Aluminabinders unterscheidet.

Dass ein derartiger aziditatssteigernder Mechanismus {iberhaupt beobachet wird, war anfangs zu erwarten, weil der reine
Silikabinder im Gegensatz zum Aluminabinder keine intrinsische Aziditdt aufweist. In Abbildung 5.13 wird keinerlei
Interaktion mit NH; wiahrend der TPD gemessen. In der Tat sind jedoch aziditétssteigernde Effekte, d. h. Bildung zusétz-
licher Si(OH)AI-Gruppen (BAZ) durch Migration von Si aus dem Binder in das Zeolithgitter bei gleichzeitiger Heilung
von Defekten und Abbau von LAZ und EFAl-Spezies, in der Literatur bekannt (vgl. Abschnitt 2.4.3.2) [77, 206, 211-
213]. Aerosil® 150 hat zudem einen sehr geringen Gehalt an Verunreinigungen von unter 0,2 % (Tabelle 3.2). Fiir die in
der vorliegenden Arbeit erzeugten Extrudate kann eine faktische Abwesenheit von Na-Verunreinigungen deshalb ange-
nommen werden. Derartige Silika-Zeolith-Interaktionen sollten also den StAZ-Gehalt relativ zu den pulverférmigen
Zeolithen erhohen oder zumindest nicht vermindern [196, 198]).

 Auch hier ist Z28-S wieder die Ausnahme.
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5.6 Fazit

Generell finden sich die Trends beziiglich Zeolithkristallinitdt, Aziditdt und zusdtzlicher Mesoporositdt, die bei der
Untersuchung der pulverformigen Zeolithe beobachtet wurden (Kapitel 4), ebenfalls in den entsprechenden Katalysator-
extrudaten.

Die Zugénglichkeit der Mikroporen wird bei der Verwendung des Silikabinders nicht beeinflusst, da die Katalysatorkon-
takte in diesem Fall einer physikalischen Mischung dhneln. Dementsprechend wird hier auch ein erhdhter Anteil von in-
terpartikuldren Meso- und Makroporen vorgefunden. Demgegeniiber bildet der Aluminabinder eng verbundene Matrizen
mit den Zeolithpartikeln. Diese weisen zwar die zusétzlichen intrinsischen Mesoporen des Aluminas auf, im Falle der
stark alkalisch behandelten Zeolithe aber auch ein verringertes spezifisches Mikroporenvolumen.

Hinsichtlicher der Aziditit der Katalysatorextrudate kann sowohl fiir den Silika- als auch fiir den Aluminabinder ein ge-
wisser Einfluss auf die Zeolithaziditdt festgestellt werden. Der Silikabinder weist keine eigene Aziditdt auf, bewirkt aber
die Heilung von Gitterdefekten und den Abbau von EFAL Der resultierende aziditatsverstiarkende Effekt erscheint etwas
starker als der des y-Al,O;, welches seine mittelstarke Lewis-Aziditdt mit sich bringt. Folglich miissen die jeweiligen
Mechanismen der Azidititsmodifikation zwischen Binder und (hierarchischen) Zeolithen weiter untersucht werden. Hier
kénnten zusitzliche 2’Al und *’Si MAS NMR-Messungen an den Formkorpern, verbunden mit IR-Spektroskopie unter
Einsatz von Sondenmolekiilen untereschiedlicher Grofle weitere Einblicke liefern. So konnten die Art, Stiarke und vor-
rangige Lage der Séurezentren aufgekléart werden.

Die in diesem Abschnitt vorgestellten Ergebnisse zeigen generell die Wichtigkeit auf, Gehalte an Verunreinigungen wie
Na oder an amorphen Fremdphasen der Zeolithe und Binder bei der Materialauswahl kritisch in Betracht zu ziehen.
Diese haben moglicherweise groBen Einfluss auf die Zeolithaziditdt durch Prozesse wie (Festkorper-)lonentausch oder
Dampfbehandlung (Steaming) wahrend der Kalzinierung. Derartige Vorgénge konnen die Migration von Gitteratomen,
die Bildung und den Abbau von EFAI-Spezies, sowie die Heilung von Gitterdefekten beeinflussen. Derartige Phénomene
miissen zwingend beriicksichtigt werden, wenn der Einfluss des Binders auf die starke, intrinsische Aziditdt geformter
Zeolithkatalysatoren untersucht werden soll. Dies ist fiir die Interpretation der Ergebnisse unerldsslich. AuBerdem ist dies
entscheidend fiir die Auswahl

1. der Art des verwendeten Bindersystems,

2. des Zeitpunkts und der Art des Ionentauschs, d. h. vollstindige vs. partielle Umwandlung der Zeolithkomponen-
te in ihre H-Form,

3. der Prozedur der Kalzinierung, d. h. Temperatur, Dauer, Heizrate, oxidierende/reduzierende/inerte Atmosphire
vs. Vakuum.
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ERGEBNISSE & DISKUSSION lIi:
Reaktionstechnische Untersuchungen

— Katalysatorschnelltestung

Die in diesem Kapitel vorgestellten Versuche hatten das Ziel, die Zeolithextrudate in einer zeitlich verkiirzten Versuchs-
reihe auf folgende, sich teilweise iiberlagernde Aspekte zu untersuchen:

e Katalytische Aktivitit,

e Deaktivierungsverhalten,

e  Produktspektrum bei unvollstindigem Umsatz,

e Zusammensetzung der erzeugten fliissigen Produktfraktion.

Hierzu wurde bei der Testung ausgehend von der niedrigsten WHSY von 3,3 h™' die Katalysatorbelastung schrittweise bei
parallel steigender Standzeit (70S) erhoht, d. h. ohne den Katalysator zwischenzeitlich zu regenerieren (vgl. Abschnitt
3.3.3.2). Dabei wurden Temperatur (375 °C), Druck (30 bar) und DME-Konzentration (6 % mol/mol in Ar) konstant
gehalten, um annédhernd isotherme Bedingungen zu realisieren und insbesondere hinsichtlich des Druckes eine industrie-
nahe Applikation abzubilden. Die Temperatur von 375 °C wurde gewahlt, da diese in Vorarbeiten und in der Literatur als
optimal fiir eine maximale Benzinausbeute [24] und langsame Deaktivierung [262] identifiziert wurde.

Fiir die anschlieBende Auswertung der Katalysatorleistung waren insbesondere folgende Gesichtspunkte wichtig:

e  Vergleich mit kommerziellen Vergleichsmaterialien (Einfluss des Formgebungsverfahrens),
e Einfluss der alkalischen Behandlung bzw. der in Kapitel 4 beobachteten Modifikationen,

e FEinfluss des Ausgangszeolithen (Aziditit, Morpholgie, PartikelgroB3e),

e Einfluss des eingesetzten Binders,

e  Verkniipfung dieser Erkenntnisse mit den Katalysatoreigenschaften.

Des Weiteren wurden die gebrauchten, teilweise deaktivierten Katalysatoren eingehend mittels Ar-Physisorption und
XRD inklusive Rietveld-Verfeinerung untersucht, um auch Erkenntnisse iiber mogliche Unterschiede im Deaktiver-
ungsmechanismus zu gewinnen.
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6  Ergebnisse und Diskussion III: Reaktionstechnische Untersuchungen — Katalysatorschnelltestung

6.1 Katalysatoraktivitat und Deaktivierungsstabilitat

6.1.1 Vergleich der effektiven Katalysatoraktivitat mit steigender WHSV

Abbildung 6.1a,b zeigt die Ergebnisse der Katalysatorschnelltestung hinsichtlich der (effektiven) katalytischen Aktivitét
im DTG-Prozess”’ und der Resistenz gegen die Deaktivierung. Die beiden kommerziellen Vergleichskatalysatoren Z28-E
und Z40-E zeigen hier jeweils hohe initiale DME-Umsétze von 90,2 bzw. 90,3 % und auch eine starke Abnahme des
DME-Umsatzes mit steigender WHSV. Verglichen damit weist die Mehrheit der selbst hergestellten Extrudate, mit
Ausnahme des Z40.05-S, einen weniger oder vergleichbar stark abfallenden DME-Umsatz auf, jedoch teilweise mit
etwas niedrigerem initialen DME-Umsatz von 85 — 94 %.

Allgemein ist auffillig, dass die Z40-Serie im Vergleich mit den entsprechenden Z28-Aquivalenten meist einen etwas
geringeren initialen DME-Umsatz bei WHSV = 3,3 h" von 85 — 90 % vs. 87 — 94 % und auch eine geringere Abnahme
des DME-Umsatzes verzeichnet. Letzteres zeigt sich auch bei dem in Tabelle 6.1 aufgetragenen Vergleich des DME-
Umsatzes bei einer WHSY von 3,3 h”' zu Beginn und nach Ende der in Abbildung 6.1 dargestellten Versuchsreihe. Hier
betragt die Differenz zwischem initialem und finalem DME-Umsatz fiir die Z40-basierten Extrudate 5 — 38 % und fiir die
Z28-basierten Katalysatoren 27 — 56 %.

Es wird dariiber hinaus deutlich, dass Z40.05-A hinsichtlich der Katalysatoraktivitit und Stabilitit gegen Deaktivierung
in diesen Experimenten insgesamt die besten Ergebnisse liefert.”® Nur Z40-A, der aber in Abbildung 6.1b eine allgemein
geringere Aktivitit aufweist, zeigt eine geringere Differenz zwischen den DME-Umsétzen in den Wiederholungsversu-
chen (5,4 %, Tabelle 6.1). Grund fiir die hohere effektive Aktivitdt von Z40.05-A konnte die verbesserte Zugénglichkeit
der Aktivzentren in den zeolithischen Mikroporen sein, die durch die Aufldsung amorpher Anteile wéhrend der alkali-
schen Behandlung erreicht wird (vgl. Abschnitt 4.5, Abbildung 4.10)
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Abbildung 6.1: DME-Umsatz Xpy als Funktion der WHSV an Z28- (a) und Z40-basierten (b) Extrudaten (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ypyg = 6%
mol/mol in Ar). Jeder Datenpunkt gibt den Mittelwert aus drei GC-Messungen tiber eine 70S von 6 h wieder.

" Da die hier vorgestellten Ergebnisse unter integralen und nicht unter differentiellen Bedingungen gemessen wurden, handelt es sich bei der hier
diskutierten katalytischen Aktivitit um die effektive Aktivitdt und nicht um die intrinsische Aktivitit.

® Auch in der Z28-Serie ist das mild behandelte und Alumina-gebundene Pendant Z28.05-A in dieser Hinsicht der beste Katalysator. Jedoch deakti-
viert dieser deutlich schneller als sein Aquivalent Z40.05-A.
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6.1  Katalysatoraktivitdt und Deaktivierungsstabilitdt

Des Weiteren ist bemerkenswert, dass die Silika-gebundenen Extrudate verglichen mit Alumina-gebundenen Katalysato-
ren zu einer schnelleren Deaktivierung neigen. Der Silika-gebundene Z40.05-S zeigt gegeniiber Z40.05-A nicht nur
durchweg niedrigere DME-Umsitze, sondern auch insgesamt eine stark erhohte Deaktivierungsneigung (Abbildung
6.1b). Fiir Z40.05-S betrdgt die Differenz der DME-Umsétze in den Wiederholungsversuchen 38 %, fiir Z40.05-A
hingegen nur 6 % (Tabelle 6.1). Diese Tendenz gilt auch fiir den Vergleich zwischen Z28.05-A und Z28.05-S (26 bzw.
39 % Differenz, Tabelle 6.1). Auf Basis dieser beiden Beispiele kann festgehalten werden, dass der Bindertyp die kataly-
tische Aktivitdt und das Deaktivierungsverhalten in hohem Mafle beeinflusst und nicht nur als inerte Verdiinnungskom-
ponente angesehen werden darf. In der Literatur wird bspw. von Michels et al. von dhnlichen Effekten in MTH —
Prozessen berichtet [80]. Als Grund wird vermutet, dass die Mesoporen des Aluminas mit deren intrinsischer Lewis-
Aziditét als ,,Reservoir” fiir Koksverbindungen und -vorlaufer fungieren und somit eine langsame Verkokung der zeoli-
thischen Mikroporen bewirken.

Fiir die intrakristallinen Mesoporen des Z28.3-A (Abschnitt 4.4) ist ein derartiger, hinsichtlich des Widerstandes gegen
Deaktivierung forderlicher Effekt nicht feststellbar. Z28.3-A zeigt nach Z28-E die am stirksten ausgeprigte Deaktivie-
rungsneigung (Abbildung 6.1). Z40.3-A hingegen zeigt einen sehr dhnlichen Verlauf wie Z40-A, und dies obwohl Erste-
rer iiber stark verringerte Werte der Zeolithkristallinitit, des spezifischen Mikroporenvolumens und des Gehalts an
starken Sdurezentren verfiigt (Tabelle 5.3, Abschnitt 5.4). Das signifikant hohere Mesoporenvolumen des Z40.3-A ver-
glichen mit Z40-A scheint diese Effekte also im Gegensatz zum Z28.3-A auszugleichen.

Tabelle 6.1: Vergleich des jeweiligen DME-Umsatzes im initialen und finalen Versuch nach Abschluss der WHSV-Versuchsreihe

Xpme (%) AXpye (%)
Katalysator Versuch 1 Versuch 7 Differenz
WHSV=33h' WHSV=3,3h"'(Wiederholung)  Versuch 1 - Versuch 7
728-E 90,2 34,1 -56,1
728-A 90,1 58,0 32,1
728.05-A 91,3 64,8 26,5
728.05-S 93,7 55,0 38,7
728.3-A 87,4 42,6 -44.8
7Z40-E 90,3 62,8 27,5
740-A 86,3 80,9 5,4
740.05-A 89,2 82,8 -6,4
740.05-S 84,7 47,0 37,7
740.3-A 86,3 75,7 -10,6

6.1.2 Vergleich der axialen Temperaturprofile

Eine weitere Methode fiir die qualitative Beurteilung der Auspriagung der Katalysatordeaktivierung ist der Vergleich der
axialen Temperaturprofile wihrend der Wiederholungsversuche mit einer WHSV von 3,3 h'. Diese sind in Abbildung
6.2a-j dargestellt. Die Flache unter der Kurve der axialen Temperaturabweichung vom Sollwert 375 °C, AT uxial, ist hier
ndherungsweise proportional zur freigesetzten Reaktionswirme und damit zum DME-Umsatz.

Hervorzuheben ist, dass Z40-A und insbesondere Z40.05-A, die auch schon in Abschnitt 6.1.1 die geringste Deaktivie-
rungstendenz erkennen lieBen, hier ebenfalls die geringsten Abweichungen der beiden Profile zeigen. Dariiber hinaus
sind in Abbildung 6.2 sowohl die Profilhdhen fiir die Z28-Serie beim ersten Versuch (schwarze Kurven) als auch deren
Unterschiede zu den Wiederholungsversuchen (graue Kurven) insgesamt grofler als fiir die Z40-Serie. Nur Z40.05-S
zeigt eine groBere Abweichung der beiden Profile als sein Aquivalent Z28.05-S. Dies bestitigt erneut die allgemein
hohere initiale Aktivitdt und ausgeprégtere Deaktivierungsneigung der Z28-basierten Extrudate. Anzumerken ist hierbei,
dass ATR axia in keinem Fall einen Wert von 4 K iiberschreitet. Dies belegt, dass die gezeigten Versuche unter anndhernd
isothermen Bedingungen durchgefiihrt wurden.
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Abbildung 6.2: Vergleich der axialen Temperaturprofile in den Katalysatorschiittungen von Z28- (a-¢) und Z40-basierten (f-j) Extrudaten zu Beginn
und Ende der Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ¥pug = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™"). Fiir die
Berechnung von AT .. Wurde jeweils das axiale Temperaturprofil der Katalysatorschiittung unter reinem Ar-Inertgasstrom ohne
DME-Zufuhr von axialen Temperaturprofilen wiahrend der Reaktion subtrahiert.
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6.2 Analyse der (teilweise) deaktivierten Katalysatorextrudate

Um Aufschluss iiber mogliche funktionale Zusammenhénge zwischen den Katalysatoreigenschaften und der Deaktivie-
rungsneigung zu geben, wurden die gebrauchten Extrudate aus der Schnelltestung mittels Ar-Physisorption, XRD und
REM charakterisiert. Dazu wurden diese nach Ausbau des Reaktors zunichst durch Siebung von der SiC-Inertkomponen-
te abgetrennt. AuBBerdem wurde die Massendnderung der gebrauchten Extrudate durch Riickwaage und der Koksgehalt
durch TGA in oxidierender Atmosphéire bestimmt. Die Ergebnisse dieser Messungen sind im Anhang in Tabelle A.15,
Tabelle A.16 und Tabelle A.17 dargestellt.

Die Auswertung der XRD-Messungen (Abbildung A.3) erfolgte hier mittels Rietveld-Verfeinerung, um die Einheitszel-
lendimensionen der frischen und gebrauchten Katalystoren vergleichen zu konnen (Abschnitt 3.2.1). Rojo-Gama et al.
stellten bei deaktivierten, Koks-beladenen H-ZSM-5-Katalysatoren eine systematische Verformung der orthorhombisch-
en Einheitszelle hin zu einer scheinbar kubischen Einheitszelle fest [300]. Diese graduelle Verformung geht mit einer
Stauchung bzw. Streckung des a- bzw. b-Einheitszellenvektors einher, was von der Anwesenheit bestimmter aromati-
scher Spezies (Koksvorldufer) in den zeolithischen Mikroporen verursacht wird. Die Autoren schlugen daher die Differ-
enz (a — b) als effektives, einfach zugédngliches Mal} der Katalysatordeaktivierung vor, da sie diese GrofB3e fiir einzelne
H-ZSM-5-Katalysatoren sowohl mit dem Koksgehalt als auch mit den Anderungen der BET-Oberfléichen und den verin-
derten Anzahl an zugénglichen Sdurezentren korrelieren konnten.

Diesem Vorgehen entsprechend wurde eine Korrelationsmatrix erstellt, welche in Tabelle 6.2 dargestellt ist. Hierfiir
wurden die (¢ — b)-Differenz und andere Malle der Katalysatordeaktivierung auf lineare Zusammenhdnge untereinander
iberpriift. Das heiBit, es wurde fiir jedes MessgroBenpaar eine lineare Regression durchgefiihrt und das resultierende
BestimmtheitsmaB, R’, in der Tabelle aufgetragen. Abgesehen von dem Zusammenhang zwischen der Anderung der
BET-Oberfliche, Asggr, und der Anderung des Mikroporenvolumens aus NLDFT-Berechnungen, AVpicroNLDET,
(R* = 0,99),” werden hier fiir die meisten MessgroBen keine guten Korrelationen gefunden (R < 0,90). Im Unterschied
zu den Arbeiten von Rojo-Gama et al. [300], in denen vollstindig oder teilweise deaktivierte sowie frische Proben
desselben ZSM-5-Katalysators verglichen wurden, werden in dieser Arbeit nicht nur diverse ZSM-5, sondern auch
Extrudate mit unterschiedlichen Bindern verglichen. Beides hat grolen Einfluss auf die Katalysatoreigenschaften (vgl.
Kapitel 5) und somit vermutlich auch auf die vorherrschenden Deaktivierungsmechanismen, was die schlechten linearen
Korrelationen erklért. Beispielsweise geht die (a — b)-Differenz von einer Deaktivierung aus, die allein durch die Fiillung
und Blockierung der Mikroporen verursacht wird (interne Verkokung). Die Bedeckung der &ufleren Partikeloberfléche
mit Koks wird dabei vernachlassigt. Bei bestimmten Zeolithen kommt dieser externen Verkokung mdglicherweise
verstirkte Bedeutung zu (vgl. Abschnitt 2.6.4). Entsprechend wurden die in Tabelle 6.2 grau hinterlegten Zusammen-
hénge in Abbildung 6.3a-c und Abbildung 6.4a-c graphisch aufgetragen, um etwaige Ausreifler zu identifizieren.

Tabelle 6.2: Korrelationsmatrix diverser MessgroBen der Katalysatordeaktivierung in der Katalysatorschnelltestung. Aufgetragen sind jeweils das
Bestimmtheitsmal der linearen Regression zwischen folgenden Grofien: Differenz der Einheitszellenvektoren a und b, Differenz des
DME-Umsatzes in Versuchen 1 und 7 (WHSV = 3,3 h'"), Katalysatormasseninderung, Koksgehalt und die relativen Anderungen der spe-
zifischen BET-Oberfliachen sowie der Mikro- und Mesoporenvolumina aller untersuchter Katalysatoren.”

BestimmtheitsmaB der linearen Regression R*

Messgrofie
a-b AXpur AmKatalysator WKoks Asggr AVpicro,NLDFT AVpeso NLDFT

a-b - 0,64 0,18 0,09 0,68 0,67 0,08
AXpmE - 0,12 0,04 0,51 0,51 0,15
Amigaatysator - 0,71 0,05 0,09 0,51
Wkoks - 0,00 0,00 0,76
ASggT - 0,99 0,00
AVinicro NLDFT - 0,00

“Zusammenhénge mit fett gedrucktem BestimmtheitsmaB sind in Abbildung 6.3 und Abbildung 6.4 graphisch aufgetragen.

% Obwohl das BET-Modell zur Berechnung der spezifischen Oberfliche mikroporéser Zeolithe streng genommen nicht geeignet ist [144], suggeriert
dieses Ergebnis die Eignung der BET-Oberfléche fiir den Vergleich der Mikroporositét unterschiedlicher (teilweise) deaktivierter Zeolithe.
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Abbildung 6.3: Auftragung der Anderungen des DME-Umsatzes (a), der spezifischen BET-Oberfliche (b) und des Mikroporenvolumens (c) iiber die
Differenz der a- und b-Einheitszellvektoren der Katalysatoren nach der Schnelltestung. Zusitzlich sind die jeweilige lineare Regressi-
on und deren Bestimmtheitsmal} farblich grau aufgetragen. Die Skalierung der Achsen folgt der zunehmenden Abweichung vom je-

weiligen frischen Katalysator.
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6.2 Analyse der (teilweise) deaktivierten Katalysatorextrudate

Generell ist hier zunéchst festzuhalten, dass es Hinweise fiir einen Zusammenhang zwischen der (a — b)-Differenz und
der Deaktivierungstendenz, AXpyg (Differenz des DME-Umsatzes in Versuchen 1 und 7 der Katalysatorschnelltestung,
vgl. Tabelle 6.1, Abschnitt 6.1.1), sowie der relativen Anderungen der spezifischen Mikroporenvolumina, Avyc, (Tabelle
A.16), gibt (Abbildung 6.3a,c).”’ Dies entspricht den Erwartungen, da die Verzerrung der ZSM-5-Einheitszelle nach der
Hypothese von Rojo-Gama ef al. durch die Anwesenheit von Koksvorldufern in den Mikroporen verursacht wird [300].
Dies resultiert in einer Verringerung von v, und somit in einer Blockierung der aktiven Zentren fiir die DTG-
Umwandlungsreaktionen, d. h. dem Verlust der effektiven katalytischen Aktivitét.

Dementsprechend scheint sich ein Zusammenhang zwischen AXpyg und Avyero Zu ergeben (Abbildung 6.4a). Allerdings
ist kein Zusammenhang zwischen Avyicr, Und Wy ok bZw. Amigaaiysator fEStzustellen (R2 = 0,00 bzw. 0,09; Tabelle 6.2). Dies
deutet darauf hin, dass bereits eine kleine Koksmenge ausreicht, um die Mikroporen zu blockieren bzw. die darin
lokalisierten Aktivzentren fiir die Reaktanden unzugéinglich zu machen und den Katalysator somit zu deaktivieren. In
diesem Zusammenhang ist anzumerken, dass im Mikroporennetzwerk des ZSM-5-Gitters eine Blockierung der Poren-
miinder fiir eine Unzugénglichmachung der Aktivzentren ausreicht und hierfiir keine vollstdndige Fiillung des Porenvolu-
mens erforderlich ist.”!

Stattdessen scheinen Zusammenhinge zwischen Avies, Und Wioks bZW. Amigaqiysaror ZU bestehen (Abbildung 6.4b,c). Dies
lasst darauf schlieen, dass sich der Grofiteil des Kokses in den Mesoporen anlagert. Allerdings wird keine Korrelation
zwischen Avy,es, und AXpyg gefunden (R2 = 0,15; Tabelle 6.2). Insgesamt deuten diese Beobachtungen darauf hin, dass
Mesoporen und interpartikuldre Volumina im Zusammenhang mit der Verkokung hauptséchlich als ,,.Depot™ fiir Koks-
komponenten und -vorldufer fungieren, wie schon in Abschnitt 6.1.1 vermutet. Moglicherweise hat dies sogar einen
positiven Effekt auf den Erhalt der katalytischen Aktivitét.

Unterschiede gibt es hier zwischen den Extrudaten mit Alumina- und Silikabinder. Beim Alumina werden sowohl die in-
trinsischen Mesoporen des Binders mit Porenweiten von 3 — 20 nm, als auch das interpartikulire Volumen mit groBeren
Porenweiten mit Koks bedeckt (Abbildung A.4a,b). Dabei bildet sich teilweise auf der duBleren Oberflache eine charak-
teristische rauhe Struktur aus, die in REM-Aufnahmen der Alumina-gebundenen Extrudate der Z28-Reihe sowie bei
Z40-E, Z40-A und Z40.05-A vorgefunden wird (Abbildung 6.5a-c,e; Abbildung 6.6a-c). Bei den Silika-gebundenen
Extrudaten Z28.05-S und Z40.05-S wird die interpartikuldren Oberfliche kaum mit Koks bedeckt. Die REM-Aufnahmen
dieser gebrauchten Katalysatoren unterscheiden sich oberflachlich nicht von den frischen Extrudaten und die Zeolith-
partikel sind jeweils deutlich zu erkennen (vgl. Abbildung 6.5d und Abbildung 5.3¢). Vermutlich dhnelt auch deshalb bei
dem gebrauchten Z28.05-S die Porenvolumenverteilung im Mesoporenbereich stark der Verteilung des frischen
Katalysators (Abbildung A.4a).

Fiir den Silika-gebundenen Z28.05-S wird im Vergleich mit Z28.05-A groflere Werte fiir AXpyvg und (a — b) gemessen,
obwohl Avp., dhnlich ist (Abbildung 6.3c, Abbildung 6.4a). Womdglich hat die externe Verkokung bei der Verwendung
des Silikabinders einen negativen Einfluss auf die Katalysatordeaktivierung, da Z28.05-S ebenfalls trotz kleinerer Werte
flir Amiaalysator UNd Wioks €inen groBeren Avyeso- Wert aufweist.

Bei Z40-05-S scheint im Gegensatz dazu die interne Verkokung zu iiberweigen. Beim Vergleich des Z40.05-S mit
740.05-A weist Ersterer fiir Aviyicro, AXpme und (a — b) sehr viel hohere Werte auf (Abbildung 6.3), wihrend Anigagiysator
und Avpes, dhnlich sind (Abbildung 6.4b,c). Moglicherweise ist der Aluminabinder in diesem Falle besonders effektiv im
Abstransport und Einlagerung der Kokskomponenten und -vorldufer. Dies gilt auch fiir Z40.3-A, fiir welchen ebenfalls
relativ niedrige Werte von Avpico, AXpve und (a — b) gemessen werden. Allerdings hat hier das signifikant hohere
zeolithische Mesoporenvolumen sicher ebenfalls einen Einfluss. Einzig Z40 bildet die Ausnahme in dieser Reihe, da er
bei dhnlich niedrigem AXpyg und (a — b) deutlich hohere Avy,o-Werte als Z40.05-A und Z40.3-A zeigt (Abbildung
6.3a,c).

" Auch zwischen AXpye und Asger ist ein analoger Zusammenhang zu erkennen (Abbildung 6.3b), welcher aber die Korrelation zwischen Asggr und
AVniero zuriickzufiihren ist (R2 =0,99; Tabelle 6.2). Da vuix, allerdings die zeolithische Mikroporositdt physikalisch besser beschreibt als sger (s.
FuBinote 69, S. 97), konzentriert sich die Diskussion an dieser Stelle auf erstere Grof3e.

"' Der Fiillgrad der Mikroporen mit Koks wird also durch die mittels Physisorption gemessene Abnahme des Mikroporenvolumens, AVpigo, tiberschitzt.
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Weiterhin ist festzustellen, dass fiir alle Z28-basierten Extrudate durchweg hohere (a — b)-Werte gemessen werden als fiir
die Z40-basierten Pendants. Besonders auffillig ist hierbei Z28-E, der hohe Werte von (a — b), Avpicro und AXpyg vereint.
Moglicherweise kommt hier der gesteigerte StAZ-Gehalt der Z28-Zeolithe eine erhohte Bedeutung beziiglich der
Deaktivierung zu (vgl. Abschnitt 5.3).
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Abbildung 6.5: REM-Aufnahmen der gebrauchten H-ZSM-5-Formké&rper Z28-E (a), Z28-A (b), Z28.05-A (¢), Z28.05-S (d) und Z28.3-A (e) nach der
Katalysatorschnelltestung. Die Bilder wurden an der Innenoberfliche von Proben aufgenommen. Weitere experimentelle Details und
MaBstabsbalken konnen den Unterschriften der einzelnen Bilder entnommen werden.
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6.2 Analyse der (teilweise) deaktivierten Katalysatorextrudate

Zusammenfassend ergibt die Analyse der gebrauchten Katalysatoren, dass die Blockierung der Mikroporen bzw. deren
Zuginge (interne Verkokung) der dominante Grund fiir die Deaktivierung ist, obwohl sich hier nur ein kleiner Teil des
Kokses ablagert. Ein Grofteil des Kokses befindet sich in den Mesoporen und im interpartikuldren Volumen (externe
Verkokung). Insbesondere im Falle der Alumina-gebundenen Extrudate bewirken die Mesoporen des Binders einen
beschleunigten Abtransport und eine Einlagerung von Koksverldaufern, was die interne Verkokung verlangsamt. Bei den
stirker aziden Katalysatoren der Z28-Reihe und bei den Silika-gebundenen Extrudaten ist sie jedoch aufgrund einer
erhohten Dichte an starken Sdurezentren beschleunigt.
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Abbildung 6.6: REM-Aufnahmen der gebrauchten H-ZSM-5-Formkorper Z40-E (a), Z40-A (b), Z40.05-A (c), Z40.05-S (d) und Z40.3-A (e) nach der
Katalysatorschnelltestung. Die Bilder wurden an der Innenoberfliche von Proben aufgenommen. Weitere experimentelle Details und
MaBstabsbalken konnen den Unterschriften der einzelnen Bilder entnommen werden.
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6.3 Selektivitat

6.3.1 Kurzkettige Olefine: Ethen und Propen

Die kurzkettigen Olefine Ethen und Propen der Fraktionen C2 und C3 sind wichtige Nebenprodukte des DTG-Prozesses
und bei DTO- bzw. MTO-Prozessen die Zielprodukte (vgl. Abschnitt 2.5). Im Dual-Zyklen-Mechanismus zéhlen sie
sowohl aus Zwischen- als auch als Abgangsprodukte. Ein weiterer Bildungsmechanismus ist das Cracking hoherer
Produkte auf der dufleren Katalysatoroberfliche. So geben sie Aufschluss liber den dominierenden Reaktionspfad der
jeweiligen Katalysatoren (vgl. Abschnitt 2.6.3).

Abbildung 6.7a-d zeigt die Ethen- bzw. Propen-Selektivititen aus der Katalysatorschnelltestung als Funktion des abneh-
menden DME-Umsatzes. Sowohl Ethen als auch Propen zeigen hier ndherungsweise lineare Verldufe fiir alle Katalysato-
ren mit Werten zwischen ca. 2,5 und 16 %, wobei die Selektivitét zu Ethen jeweils hoher ist als die zu Propen. Da Ethen
ein vorrangiges Abgangsprodukt des Aromatenzyklus ist, ist dieser gegeniiber dem Olefinzyklus, dessen vorrangiges
Abgangsprodukt Propen ist, bei den hier untersuchten Katalysatoren moglicherweise bevorzugt. Als Grund fiir die
steigende Selektivitdt zu kurzkettigen Olefinen mit abnehmendem DME-Umsatz kann ein stirkerer Beitrag des Ole-
finzyklus zur Produktbildung (vgl. Abschnitt 2.6.3) oder ein verstdrktes Cracking hoherer Produkte vermutet werden.

Die hochsten Ethen- und Propen-Selektivititen iiber die komplette Spanne des DME-Umsatzes werden von Z28.3-A und
Z40.3-A erzielt, welche tiber die groBte zeolithische Mesoporositdt verfiigen. Dies begiinstigt eventuell den Stofftrans-
port dieser kurzkettigen Produkte aus den Mikroporen. Die niedrigsten Ethen- und Propen-Selektivitdten liefern hingegen
ZA0-E, Z40-A und Z40.05-A, die Katalysatoren mit den grofiten Zeolithpartikeln und relativ niedrigen Mesoporenvolu-
mina (Tabelle 5.2, Abschnitt 5.3). Auch in der Reihe der Z28-basierten Extrudate erreichen Z28-A und Z28.05-A mit
jeweils dquivalent niedriger, zeolithischer Mesoporositdt die niedrigsten Ethen- und Propen-Selektivititen iiber einen
breiten Bereich des DME-Umsatzes.

Beziiglich des Einflusses des Binders féllt beim Vergleich von Z28.05-S mit Z28.05-A bzw. von Z40.05-S mit Z40.05-A
auf, dass die Silika-gebundenen Katalysatoren jeweils erhdhte Selektivitdten zu den kurzkettigen Olefinen aufweisen. Als
Griinde kommen die gesteigerte Aziditdt von Z28.05-S und Z40.05-S im Vergleich mit den Alumina-gebundenen Pen-
dants (vgl. Tabelle 5.3, Abschnitt 5.4) und/oder die unterschiedliche Porositdt der Binder infrage (vgl. Abschnitt 5.3).

102



6.3 Selektivitit

100 80 60 40 20 0 100 80 60 40 20 0
— —
© 728E (a) m Z40-E (b)
15 @ Z28-A o | [ m z40A 115
O Z728.05-A @ Z740.05-A
N A 728.05-8 o © 240.05-S
£ | O z283A A 1| Z40.3-A |
5 o
O A o ©
(2]
L 10F ) 4t ® -~ 10
s | o I " -
3 a © Omy I:
C
2 5t Ao ® 4 F = 45
[11]
w *° Wﬂ.
e 1t |
0 1 | 1 | 1 | 1 | 1 1 | 1 | 1 | 1 | 1 0
15 — — 15
(c) (d)
o
<
T (o)
10 | A @ 4 F 202 - 10
[%2)
< A o
3 o™ Se
s L A © 1t o = .
£ o m
S -}
? S o Omn
£l o8 1t » 15
g ©Oeg Ca
& A o
@0 Bm
- % - - d -
Yo
0 1 | 1 | 1 | 1 | 1 1 | 1 | 1 | 1 | 1 0
100 80 60 40 20 0 100 80 60 40 20 0
DME-Umsatz X, . (%) DME-Umsatz X,,, . (%)

Abbildung 6.7: Reaktorselektivititen S; zu Ethen (a,b) und Propen (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion des DME-
Umsatzes in der Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, jipmg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™). Jeder
Datenpunkt gibt den Mittelwert aus drei GC-Messungen iiber eine 7OS von 6 h wieder. Die Skalierung der Abszissen folgt zum
Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem abnehmenden DME-Umsatz.

Betrachtet man das Verhiltnis der Ethen- zur Propen-Selektivitit (Ethen/Propen-Verhiltnis, Abbildung 6.8a,b), so ist
dieses fiir die meisten Katalysatoren grof3tenteils unabhdngig vom DME-Umsatz und liegt fiir die Z40-Reihe zwischen
ca. 1,1 und 1,2 bzw. fiir die Z28-Reihe mit etwas groferer Streuung zwischen ca. 1,15 und 1,35. Ausnahmen sind die
stark desilizierten Z28.3-A und Z40.3-A, welche nicht nur hhere Werte von teilweise > 1,4 zeigen, sondern auch eine
starke Abnahme des Ethen/Propen-Verhiltnisses bei geringen DME-Umsétzen. Mogliche Erklarungen sind die unter-
schiedliche Gewichtung verschiedener Deaktivierungsmechanismen oder gesteigerte Produktdiffusivitidten aufgrund der
erhohten zeolithischen Mesoporenvolumina dieser Katalysatoren verglichen mit den anderen Extrudaten. Auffallig ist
aullerdem, dass Z28-E und Z40-E jeweils die geringsten Ethen/Propen-Verhéltnisse zeigen. Dieser Effekt hingt mecha-
nistisch womdglich mit der gesteigerten C6-C9-Selektivitit dieser Extrudate zusammen.

103



6  Ergebnisse und Diskussion III: Reaktionstechnische Untersuchungen — Katalysatorschnelltestung

T T T T T T T T T T ! T T T T T T
1,4 F o O 4 F 11,4
00 o)
s %0’ 9 Y Be 11 -
%1,2'A8A° © A A 1 r u (=7 ® 41,2
% © o % DbE = ﬁ 'S
< 3 4 3 m m 4
F 10 4+ 41,0
14
L
j=
= 08t 4+ 408
£
S
T 06F 4+ 106
(0]
o
o
S o4t © 728E 4 | M Z40-E 04
o ® 728A B Z40-A
T O 728.05-A O Z740.05-A
02r A 7280587 [ © z240.05-s 192
(a) O 7283A { (b) Z40.3-A
0’0 n 1 n 1 n 1 n 1 n n 1 n 1 n 1 n 1 n 0’0
100 80 60 40 20 0 100 80 60 40 20 0
DME-Umsatz X, (%) DME-Umsatz X ,,,. (%)

Abbildung 6.8: Verhiltnisse der Reaktorselektivititen *S; zu Ethen und Propen an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-
Umsatzes in der Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jipyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™). Jeder
Datenpunkt gibt den Mittelwert aus drei GC-Messungen {iiber eine 70OS von 6 h wieder. Die Skalierung der Abszissen folgt zum
Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem abnehmenden DME-Umsatz.

6.3.2 Kurzkettige Alkane: Propan

Bei den kurzkettigen Alkanen ist insbesondere Propan von Interesse, da es im Dual-Zyklen-Mechanismus als wichtiges
Bindeglied zwischen Olefin- und Aromaten-Zyklus fungiert (Abschnitt 2.6.3). Propan nimmt als Abgangsprodut des
Wasserstofftransfers eine Schliisselrolle bei dem Aufbau der Aromaten des Kohlenwasserstoff-Pools ein.”> Wie in Abbil-
dung 6.9a,b zu erkennen ist, ist die Propan-Selektivitdt zu Beginn der Testung bei hohen Umséitzen sehr hoch mit Werten
von 15 bis 22 % und nimmt mit abnehmenden DME-Umsitzen stark ab auf 2 bis 3 %. Diese Ergebnisse bestitigen die
Beteiligung des Propans bei dem Aufbau des Kohlenwasserstoff-Pools und im Wasserstofftransfer des Dual-Zyklen-
Mechanismus.

Wie auch schon bei den kurzkettigen Olefinen (Abschnitt 6.3.1), zeigen die auf den stark desilizierten Zeolithen basie-
renden Z28.3-A und Z40.3-A bei der Bildung von Propan eine deutliche Abweichung von den restlichen Katalysatoren,
in diesem Fall aber hin zu niedrigen Werten. Eventuell hingt diese verminderte Wasserstofftransfer-Aktivitat mit der
geringeren Aziditdt dieser Katalysatoren zusammen. Eine weitere mogliche Erklarung ist, dass der Kohlenwasserstoff-
Pool hier mengenmiBig kleiner ist, was sich auch mit den niedrigeren Kristallinitidten und den relativ geringen, spezifi-
schen Mikroporenvolumina dieser beiden Katalysatoren deckt (vgl. Tabelle 5.2 und Tabelle 5.3).

Beziiglich der Propan-Selektivitit zeigen Z28.05-S und Z40.05-S im Vergleich mit Z28.05-A und Z40.05-A im Gegen-
satz zu den Ethen- und Propen-Selektivitidten unterschiedliche Ergebnisse. Z28.05-S hat eine niedrigere Propan-
Selektivitdt als Z28.05-A, bei Z40.05-S ist es verglichen mit Z40.05-A umgekehrt. Moglicherweise hiangt dies damit
zusammen, dass Z28.05-S und Z28.05-A je nach Berechnungsmethode vergleichbare spezifische Mikroporenoberflachen
und -volumina aufweisen, wahrend fiir Z40.05-A durch die teilweise Bedeckung der Zeolithkristallite durch den Alumi-
nabinder eine durchweg niedrigere Mikroporositit als Z40.05-S gemessen wird (vgl. Tabelle 5.2, Abschnitt 5.3).

2 Auch Ethan als weiteres kurzkettiges Alkan nimmt am Wasserstofftransfer und an der Bildung des Kohlenwasserstoff-Pools teil. Allerdings wurden
in den hier diskutierten Versuchen Ethan-Selektivitaten von maximal 0,65 % gemessen (vgl. Abbildung A.5) — also Werte, die sehr viel geringer sind
als die entsprechenden Propan-Selektivititen. Die Diskussion der Ergebnisse konzentriert sich dementsprechend an dieser Stelle auf Propan.
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Abbildung 6.9: Reaktorselektivititen RSp,opan zu Propan an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-Umsatzes in der
Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jpyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™). Jeder Datenpunkt gibt
den Mittelwert aus drei GC-Messungen iiber eine 70S von 6 h wieder. Die Skalierung der Abszissen folgt zum Zweck einer einfache-
ren Lesbarkeit dem abnehmenden DME-Umsatz.

6.3.3 Fraktionen C4, C5, C6-C9 und C10+

Im Bereich moglicher Benzinkomponenten wird zunéchst die Fraktion der Produkte mit vier C-Atomen (Fraktion C4),
also die Summe der Butan- und Butenisomere, betrachtet. Diese fallen klassischerweise aufgrund ihres Fliissiggas-
Charakters nicht in den Benzinbereich. Unter bestimmten Vorraussetzungen werden allerdings auch C4-Komponenten
gewissen Ottokraftstoffen beigemischt, um beispielsweise den normgerechten Dampfdruck des Kraftstoffs in kélteren
Klimazonen zu gewdhrleisten. AuBlerdem haben Butanisomere einen relativ geringen kommerziellen Wert, sodass deren
Beimischung zu Ottokraftstoffen einen attraktiven Verwertungspfad dieser Produkte darstellt [13].

In der Katalysatorschnelltestung stellt die Fraktion C4 eine der vorrangigen Produktfraktionen mit Selektivititen zwi-
schen ca. 12 und 25 % dar, insbesondere zu Beginn der Versuche. Die entsprechenden Werte sind in Abbildung 6.10a,b
aufgetragen. Wihrend die Ethen- und Propen-Selektivitidten mit sinkendem DME-Umsatz steigen (vgl. Abbildung 6.7),
nimmt die C4-Selektivitdt fiir alle Katalysatoren mit dhnlicher Steigung ab, aber auf unterschiedlichem Niveau.

Die Selektivititen zu C5-Komponenten als erster Benzinfraktion im engeren Sinne sind in Abbildung 6.10c,d gezeigt.
Hier sind die Werte trotz einer gewissen Streuung groftenteils konstant und liegen fiir alle selbst hergestellten Katalysa-
toren auf einem dhnlichen Niveau zwischen etwa 11,5 und 15 %. Die C5-Selektivitit durchlduft dabei teilweise ein
breites Maximum fiir DME-Umsétze von 30 bis 90 %.

Auffillig ist, dass die beiden kommerziellen Katalysatoren Z28-E und Z40-E bei den beiden relativ groen Produktfraki-
onen C4 und C5 niedrigere Werte als die selbst hergestellten Katalysatoren aufweisen. Dies hangt vermutlich mit dem
verringerten Ethen/Propen-Verhéltnis (Abbildung 6.8) und der erhdhten Selektivitdt zur Fraktion C6-C9 (Abbildung
6.11) zusammen.

Die Kombination aus verringerter C4- und erhohter C6-C9-Selektivitat wird auch fiir den Vergleich zwischen den Silika-
gebundenen Z28.05-S bzw. Z40.05-S und den Alumina-gebundenen Z28.05-A bzw. Z40.05-A beobachtet. Im Gegensatz
zu Z28-E und Z40-E betrifft dies allerdings nicht die Fraktion CS.
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6  Ergebnisse und Diskussion III: Reaktionstechnische Untersuchungen — Katalysatorschnelltestung

C4-Selektivitat ©S,, (%)

C5-Selektivitét °S,, (%)

Abbildung 6.10: Reaktorselektivititen ®S; zu den Fraktionen C4 (a,b) und C5 (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion des
DME-Umsatzes in der Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ¥y = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™).
Jeder Datenpunkt gibt den Mittelwert aus drei GC-Messungen iiber eine 7OS von 6 h wieder. Die Skalierung der Abszissen folgt zum

Kohlenwasserstoffe der Fraktion C6-C9, d. h. mit sechs bis neun C-Atomen, sind die Hauptbestandteile der meisten
Ottokraftstoffe und somit das Zielprodukt der DTG-Umwandlung. Wie in Abbildung 6.11a,b deutlich wird, ist diese
Fraktion in der Katalysatorschnelltestung letztendlich fiir einen weiten Bereich an DME-Umsétzen das Hauptprodukt.
Generell geht die C6-C9-Selektivitit fiir DME-Umsétze zwischen 70 und 90 % durch ein Maximum und erreicht Werte
von 29,0 % (Z28-A) bis 33,7 % (Z28.05-S). Bei niedrigen DME-Umsétzen werden fiir Z28.3-A und Z40.05-S jedoch
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Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem abnehmenden DME-Umsatz.

auch relativ niedrige Werte von ca. 12 bzw. 20 % gemessen.

Die hochsten C6-C9-Selektivitidten von teilweise > 35 % werden von den kommerziellen Referenzmaterialien Z28-E und
Z40-E erreicht, welche wie oben beschrieben bereits verringerte C4- und C5-Selektivititen aufwiesen. Auch fiir hierar-
chische Zeolithe sind die Werte verglichen mit Z28-A und Z40-A fiir die meisten DME-Umsitze erhoht. In der Z40-

Reihe scheint dies ebenfalls mit der Abnahme der C4-Fraktion zusammenzuhingen (vgl. Abbildung 6.10).
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Abbildung 6.11: Reaktorselektivititen *Sc.co zur Fraktion C6-C9 an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-Umsatzes in
der Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jpug = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™"). Jeder Datenpunkt
gibt den Mittelwert aus drei GC-Messungen iiber eine 7OS von 6 h wieder. Die Skalierung der Abszissen folgt zum Zweck einer ein-
facheren Lesbarkeit dem abnehmenden DME-Umsatz.

Die C10+-Fraktion enthélt grofitenteils Aromaten und Komponenten mit 10 bis 11 C-Atomen, wie z. B. Durol (vgl.
Abschnitt 2.6.3), da hoher aufgebaute Poly-Aromaten die Mikroporen des ZSM-5 aufgrund der Formselektivitit nicht
verlassen konnen. Trotz guter Oktanzahl sind diese Produkte wegen hoher Dichte, niedrigem Dampfdruck und hoher
RuBneigung nicht im Ottokraftstoff erwiinscht [14]. Insbesondere Durol ist aufgrund seines hohen Schmelzpunktes
zudem eine kritische Komponente [27].

Die entsprechenden C10+-Selektivititen sind in Abbildung 6.12a,b aufgetragen. Es wird deutlich, dass diese Produkt-
fraktion von allen Produkten die hdchste Varianz zwischen einzelnen Messpunkten aufweist. Dabei werden Werte von
7,5 bis 17,5 % erreicht und teilweise wird eine Zunahme dieser Selektivitit bei niedrigen DME-Umsétzen beobachtet.
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Abbildung 6.12: Reaktorselektivititen "Sc;o, zur Fraktion C10+ an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-Umsatzes in der
Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jipug = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™"). Jeder Datenpunkt gibt
den Mittelwert aus drei GC-Messungen iiber eine 70S von 6 h wieder. Die Skalierung der Abszissen folgt zum Zweck einer einfache-
ren Lesbarkeit dem abnehmenden DME-Umsatz.
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6  Ergebnisse und Diskussion III: Reaktionstechnische Untersuchungen — Katalysatorschnelltestung

AbschlieBend ist beziiglich der Qualitidt der mit den unterschiedlichen Katalysatoren in der Schnelltestung generierten
Benzinfraktionen noch anzumerken, dass sich diese in ihren Zusammensetzungen nur minimal unterscheiden. Dies wurde
mittels gaschromatographischer Untersuchung der kondensierten organischen Produktphasen festgestellt (vgl. Abschnitte
3.3.2.2 und 3.3.3.2). Als Beispiele sind Chromatogramme verschiedener Benzine in Abbildung 6.14 dargestellt. Die
Hauptkomponenten bilden hier mit einem Gesamtanteil von ca. 70 % bis 80 % stets mehrfach methylierte und ethylierte
(teilweise auch propyliere und butylierte), einkernige Aromaten mit 8 bis 10 C-Atomen (insbesondere Pseudocumol,
Durol, Isodurol, Xylole, Ethylxylole und Ethyltoluol). Als weitere signifkante Bestandteile werden Isoparaffine mit 6 bis
9 C-Atomen und Napthene mit 8 oder 9 C-Atomen vorgefunden. Olefine finden sich nur in sehr geringen Anteilen in der
fliissigen organischen Produktphase und auch Benzol wird durchweg nicht vorgefunden.
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Abbildung 6.13: Reaktorselektivititen ®S; zu den Methan (a,b) und Methanol (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion des
DME-Umsatzes in der Katalysatorschnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ypue = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™).
Jeder Datenpunkt gibt den Mittelwert aus drei GC-Messungen iiber eine 7OS von 6 h wieder. Die Skalierung der Abszissen folgt zum
Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem abnehmenden DME-Umsatz.
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Abbildung 6.14: Chromatogramme der in der Katalysatorschnelltestung von Z28- und Z40-basierten Extrudaten aufgefangenen Benzinproben (vgl.
Abschnitte 3.3.2.2 und 3.3.3.2, Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jpyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 h™). Die Signale der Haupt-
komponenten sind in den verschiedenen Chromatogrammen hervorgehoben und die Komponenten jeweils mit Strukturformeln darge-

stellt.
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6  Ergebnisse und Diskussion III: Reaktionstechnische Untersuchungen — Katalysatorschnelltestung

6.3.4 Fraktion C1: Methan und Methanol

Methan und Methanol als Produkte der Fraktion C1 sind insbesondere als wichtige Marker der Katalysatordeaktivierung
relevant. Methan als wasserstoffreiches Molekiil begleitet Schulz et al. zufolge insbesondere den Aufbau héhermolekula-
rer Koksbestandteile [288]. Methanol, mit dem DME iiber die De-/Hydratiserungsreaktion im thermischen Gleichgewicht
steht (Gleichung (2.2), Abschnitt 2.6.1) und das an Zeolithen zudem langsamer als DME zu Kohlenwasserstoffen im
Sinne einer MTH-Umwandlung umgesetzt wird [41-43], markiert die Deaktivierung der Katalysatoren fiir die DTH-
Umwandlung. Die Selektivititen zu diesen beiden Komponenten ist in Abbildung 6.13a-d (Abschnitt 6.3.3) gezeigt.

Hier kann festgehalten werden, dass die Methan-Selektivitidt bei Werten um 1 % liegt und fiir die meisten Katalysatoren
eine leicht zunehmende Tendenz bei niedrigeren DME-Umsétzen aufweist. Insbesondere Z28-E und Z28.3-A zeigen auf
bis zu 2,5 % steigende Werte fiir niedrige DME-Umsitze.

Demgegeniiber steigt Methanol mit abnehmendem DME-Umsatz im betrachteten Bereich meist ndherungsweise linear
auf bis zu 13 % an. Die hier beobachtete Abnahme des DME-Umsatzes wird also sowohl durch die zwischen den Mess-
punkten gesteigerte Katalysatorbelastung (WHSY) als auch durch eine iiberlagerte Katalysatordeaktivierung fiir die DTH-
bzw. MTH-Umwandlung hervorgerufen. Dieser Umstand entspricht dem Ziel der Katalysatorschnelltestung und deckt
sich mit den DME-Umsitzen aus den Wiederholungsversuchen (Tabelle 6.1, Abschnitt 6.1.1).

Es ist festzuhalten, dass der Silika-gebundenen Z40.05-S deutlich geringere Methanol-Selektivititen als alle anderen
Extrudate bei niedrigen DME-Umsétzen zeigt, bei hohen Umsédtzen jedoch einen dhnlichen Verlauf wie Z40.05-A
erkennen ldsst. Im Gegensatz dazu haben Z28.3-A, Z28-E und Z40.3-A jeweils hohere Methanol-Selektivititen als die
meisten anderen Katalysatoren bei niedrigen DME-Umsétzen.

6.3.5 Zusammenfassung zur Selektivitat

Zusammenfassend ldsst sich festhalten, dass die auf stark desilizierten Zeolithen basierenden Z28.3-A und Z40.3-A im
Vergleich zu den iibrigen Zeolithen erhohte Selektivititen zu Ethen und Propen aufweisen und bei hohen DME-
Umsétzen auBerdem erhohte Ethen/Propen-Verhéltnisse. Dies deutet auf Unterschiede in der Gewichtung der Reaktions-
pfade, Deaktivierungsmechanismen oder Produktdiffusivitédt hin. Fiir Z28.3-A finden sich gesteigerte Anteile an Methan
und Methanol, welche eine schnelle Deaktivierung bzw. Verkokung des Katalysators kennzeichnen, wéhrend bei
Z40.3-A nur Methanol erhoht ist.

Auch zeigen Z28.3-A und Z40.3-A eine deutlich geringere Propan-Selektivitit als der Rest der Extrudate. Mdgliche
Griinde sind eine geringere Wasserstofftransfer-Aktivitdt und ein mengenmaiBig kleinerer Kohlenwasserstoff-Pool im
relativ kleinen Mikroporenvolumen dieser Extrudate.

Bei den Komponenten der Fraktionen C4, C5 und C6-C9 zeigen die kommerziellen Vergleichskatalysatoren Z28-E und
ZA0-E die hochsten Selektivititen zur Fraktion C6-C9 auf Kosten der C4- und C5-Produkte. Auch die hierarchischen
Zeolithkatalysatoren zeigen gegeniiber den unbehandelten Z28-A und Z40-A erhohte Selektivitidten zur Fraktion C6-C9
iiber einen breiten Bereich des DME-Umsatzes — teilweise ebenfalls mit verringerten C4-Selektivititen. Bei den GC-
Analysen der kondensierten Benzinproben zeigten alle Katalysatoren eine sehr dhnliche Produktzusammensetzung mit
einem Gesamtanteil von ca. 70 % bis 80 % an einkernigen Aromaten mit 7 bis 10 C-Atomen und kleineren Anteilen an
Isoparaffinen mit 6 bis 9 C-Atomen sowie Napthenen mit 8 oder 9 C-Atomen.

Aufschlussreich ist der Vergleich zwischen Z40-A und Z40.3-A. Beide Katalysatoren zeigen beziiglich des DME-
Umsatzes als Funktion der WHSV sehr dhnliche Verlaufe (vgl. Abbildung 6.1, Abschnitt 6.1.1). Sie verfiigen also iiber
eine vergleichbare effektive Aktivitdt und Deaktivierungstendenz, obwohl Z40.3-A ein deutlich reduziertes Mikroporen-
volumen, verringerte Kristallinitdt und niedrigeren Gehalt an starken Sdurezentren aufweist (Tabelle 5.3, Abschnitt 5.4).
740.3-A hat iiber den gesamten Bereich des DME-Umsatzes erhohte Selektivititen zu Methanol, Ethen, Propen und zur
Fraktion C6-C9, und zwar auf Kosten von Propan und der Fraktion C4. Diese sind bei Z40-A erhoht. Methan und die
Fraktion CS5 liegen bei beiden Katalysatoren auf &hnlichem Niveau. Bei den C10+-Produkten hingegen erreicht Z40.3-A
fiir hohe DME-Umsitze gesteigerte Werte und fiir niedrige DME-Umsétze niedrigere Werte.
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6.4  Fazit

Von all diesen Produkten zeigt bei Z40.3-A und Z40-A definitiv Propan den groBten Unterschied (Abbildung 6.9b). Wie
bereits vermutet, kdnnte neben einer verminderten Wasserstofftransfer-Aktivitat ein mengenméBig kleinerer Kohlenwas-
serstoff-Pool bzw. ein geringer Fiillgrad der Mikroporen beim Z40.3-A hier die Erkldrung sein. Fiir diesen wurden
nédmlich auch deutlich geringere Werte fiir Avy, gemessen als fiir Z40-A (vgl Abbildung 6.4a). Bei Letzterem scheinen
sich aber der relativ hohe Fiillgrad der Mikroporen und die anfianglich hohe Propan-Selektivitit im Gegensatz zu den
saureren Z28-basierten Extrudaten nicht nachteilig auf die katalytische Aktivitit auszuwirken.

6.4 Fazit

Als Ergebnis der in Kapitel 6 vorgestellten Katalysatortestungen kann festgehalten werden, dass die Extrudate der Z40-
Serie zwar eine niedrigere initiale Aktivitdt fir die DTG-Umwandlung zeigen als die entsprechenden Z28-basierten
Katalysatoren, aber auch einen stark verbesserten Widerstand gegen Deaktivierung. Grund ist vermutlich die héhere
Aziditat der Z28-Extrudate, die auf einem Zeolithen mit geringerem Si/Al-Verhéltnis basieren.

Des Weiteren wurde gezeigt, dass Silika-gebundene Extrudate schneller deaktivieren als entsprechende Alumina-
gebundene Katalysatoren. Als mdgliche Griinde kommen sowohl der azidititssteigernde Effekt des Silikabinders (vgl.
Abschnitt 5.5) als auch die unterschiedliche Porositét der beiden Binder in Betracht (Abschnitt 5.3). So ergab die verglei-
chende Charakterisierung der frischen und gebrauchten Katalysatoren Hinweise, dass die Mesoporen des Aluminas als
,»Reservoir fiir Koksverbindungen dienen bzw. den Abtransport von Koksvorldufern verstirken. Dies bewirkt im Ein-
klang mit Literaturberichten eine langsamere Verkokung der zeolithischen Mikroporen [80]. Demgegeniiber scheint der
Silikabinder eine verstirkte Neigung zur Koksbildung und somit eine beschleunigte Deaktivierung zu verursachen.
Plausibler Grund ist hier der gesteigerte Anteil starker Sdurezentren in den Silika-gebunden Extrudaten verglichen mit
ihren Alumina-gebundenen Pendants.

Allgemein konnte gezeigt werden, dass die Blockierung der zeolithischen Mikroporen (interne Verkokung) der vorrangi-
ge Deaktivierungsmechanismus der hier untersuchten Katalysatoren ist, obwohl sich ein GroBteil des Kokses in den
Mesoporen und im interpartikuldren Volumen befindet. Dabei wurden gemiR einer Hypothese aus der Literatur mogliche
Zusammenhdnge zwischen der Verzerrung des Zeolithgitters und der Blockierung der Mikroporen durch darin
befindliche Kokskomponenten und dem sinkenden DME-Umsatz gefunden [300].

Ein dem Aluminabinder @hnlicher, im Sinne einer langsamen Katalysatordeaktivierung forderlicher Effekt kann beim
740.3-A den zeolithischen Mesoporen zugeschrieben werden, welche durch die starke alkalische Behandlung generiert
wurden. Diese Mesoporen bewirken hier ebenfalls einen effektiveren Abtransport der Koksvorldufer aus den Mikroporen
des Zeolithgitters. Dies duflert sich auch in der sehr niedrigen Propan-Selektivitét.

In Summe scheint sich bei den Alumina-gebundenen, hierarchischen Zeolithkatalysatoren der Z40-Reihe, d. h. Z40.05-A
und Z40.3-A, ein synergistischer Effekt aus moderater Aziditdt und der Mesoporositdt des Binders und der Zeolithe zu
ergeben. Insbesondere der mild behandelte Z40.05-A verbindet im Vergleich mit den anderen hierarchischen sowie unbe-
handelten Zeolithen eine gesteigerte Selektivitit zu der Benzinfraktion C6-C9 mit einem erhdhten Widerstand gegen
Deaktivierung. Die Selektivitdt zur Fraktion C6-C9 fillt bei Z40.05-A zwar niedriger aus als beim kommerziellen
Vergleichskatalysator Z40-E, der aber auch wesentlich schneller deaktiviert. Somit ist Z40.05-A ein ausgesprochen
vielversprechender Kandidat fiir weiterfiihrende Untersuchungen.
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ERGEBNISSE & DISKUSSION IV:
Reaktionstechnische Untersuchungen

— Langzeitmessungen

Fiir die Wirtschaftlichkeit eines heterogen katalysierten Festbettverfahrens sind sowohl Produktausbeute als auch Stand-
zeit bzw. Umsatzkapazitit des eingesetzten Katalysators malgebliche Faktoren. Diese lassen sich auflerdem in der
Lebenszeit-Ausbeute der einzelnen Produktfraktionen zu einem zentralen Leistungsparameter kombinieren. In diesem
Kapitel werden reaktionstechnische Langzeitversuche vorgestellt und diskutiert, anhand derer diese GroBen fiir die
hierarchischen ZSM-5-Extrudate im Vergleich mit den entsprechenden, konventionellen ZSM-5-Formkorpern untersucht
wurden.

Fiir diese Versuchsreihe wurde die WHSV bei einem Wert von 1,65 h™! (Tmoao = 1,67 gh mol™) fiir iiber 80 h konstant
gehalten, d. h. zumindest bis ein DME-Umsatz von unter 50 % erreicht war (vgl. Abschnitt 3.3.3.3). Auch Temperatur
(375 °C), Druck (30 bar) und DME-Konzentration (6 % mol/mol in Ar) waren konstant. Die Auswertung der Versuche
erfolgte unter anderem durch Regression mit der Deaktivierungskinetik nach Janssens (s. Abschnitt 3.3.2.5), wodurch die
effektive Katalysatoraktivitit und der Widerstand gegen Deaktivierung quantifiziert werden konnten. Des Weiteren
liefert die Betrachtung der Produktselektivititen als Funktion des DME-Umsatzes bei konstanten Bedingungen Einblicke
in die vorherrschenden Deaktivierungsmechanismen, was mit den Janssens-Parametern und Katalysatoreigenschaften
(Kapitel 5) zur Erlangung eines besseren Verstindnisses des Katalysatorverhaltens verkniipft werden kann.

Mit diesem Ziel werden die Daten in Ergéinzung zu der in Kapitel 6 vorgestellten Versuchsreihe der Katalysatorschnell-
testung hier ebenfalls in Hinblick auf die Einfliisse des Formgebungsverfahrens, des eingesetzten Binders und Ausgangs-
zeoliths sowie des Grads der alkalischen Behandlung ausgewertet. Dementsprechend wurden fiir die Testung neben den
kommerziellen Vergleichskatalysatoren Z28-E und Z40-E die entsprechenden, selbst hergestellten und auf konventionel-
len Zeolithen basierenden Z28-A und Z40-A als Referenzproben ausgewéhlt. Die Untersuchung des Einflusses der
alkalischen Behandlung und des jeweiligen Ausgangszeoliths erfolgt hier durch Testung von Z28.05-A, Z40.05-A und
7Z40.3-A und die Analyse der Wirkung des Binders durch Vergleich des Z28.05-A mit Z28.05-S. Der Z40.3-A wurde
zudem doppelt vermessen, um die Reproduzierbarkeit der Versuche zu iiberpriifen.
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7.1 Katalysatoraktivitat, -standzeit und -umsatzkapazitat

7.1.1 Umsatz-Standzeit-Kurven und deren Auswertung nach dem Janssens-
Modell

In Abbildung 7.1a,b sind die Ergebnisse der Langzeittestung hinsichtlich des Standzeitverhaltens aufgetragen. Tabelle
7.1 fasst die daraus abgeleiteten, quantitativen Messgrofien zusammen. Die Alumina-gebundenen, hierarchischen Kataly-
satoren Z28.05-A, 7Z40.05-A und Z40.3-A erreichen deutlich hohere Standzeiten als die kommerziellen Referenzmateria-
lien Z28-E und Z40-E. Bei den Z40-basierten Extrudaten schneiden Z40.05-A und Z40.3-A in dieser Hinsicht wesentlich
besser ab als Z40-A. Dieser erreicht eine etwas geringere Standzeit als Z40-E. In der Z28-basierten Reihe zeigt der
dquivalente Z28-A im Gegensatz dazu eine wesentlich bessere Langzeitstabilitét als die kommerzielle Referenz Z28-E
und sogar eine etwas bessere Standzeit als Z28.05-A. In Einklang mit den in Abschnitt 6.1.1 diskutierten Ergebnissen der
Katalysatorschnelltestung, scheint die alkalische Behandlung bei diesen Zeolithen mit hoherem nominellen Al-Gehalt
und kleineren Partikeln (vgl. Kapitel 4) also nur bedingt einen Vorteil hinsichtlich einer gesteigerten Langzeitstabilitéit zu
bewirken.

Auch fiir Z40.3-A und Z40.05-A werden die Ergebnisse aus Abschnitt 6.1.1 in ihrer Tendenz bestétigt. Diese beiden
Katalysatoren zeigen in den Langzeitversuchen ebenfalls stark verbesserten Widerstand gegen Deaktivierung. Sie errei-
chen die grofiten Umsatzkapazititen — entsprechend dem Janssens-Modell bei einem DME-Umsatz von 50 % (vgl. Ab-
schnitt 3.3.2.5) — mit 274 bzw. 362 gpmg gmﬂlysat(,{1 (Tabelle 7.1). Dies stellt eine Steigerung von 33 % bzw. 76 % gegen-
iiber Z40-E dar.” Bezogen auf den Zeolithanteil von 80 % g/g in den Extrudaten fallen allerdings diese Werte mit 342
bzw. 453 gpme gzﬂ,mh'l sowohl geringer aus als die Werte von teilweise > 900 gpyg gZeomh'l, die in Vorarbeiten des IKFT
an entsprechenden alkalisch behandelten Zeolithpulvern erreicht wurden [67, 68], als auch deren dort gezeigte Steigerung
gegeniiber den konventionellen Vergleichspulvern von bis zu 595 %. Dies verdeutlicht, dass Interaktionen des Alumi-
nabinders mit den jeweiligen Zeolithen in den Katalysatorformkdrpern (vgl. Abschnitt 5.6) die katalytische Leistung
beeinflussen. Hier scheint es bei den unbehandelten Zeolithen einen positiven Effekt und bei den hierarchischen Zeolit-
hen eine entsprechend abschwéchende Wirkung auf die Langzeitstabilitdt der ausgeformten Katalysatoren zu geben.

Ein unterschiedlicher Effekt der beiden Bindertypen auf die Langzeitstabilitit, der ebenfalls auch schon in Abschnitt
6.1.1 beobachtet wurde, ist hier ebenso beim Vergleich des Z28.05-A mit Z28.05-S zu erkennen. Der Silika-gebundene
728.05-S erreicht nicht nur eine um 24 % geringere Umsatzkapazitit verglichen mit Z28.05-A von 144 vs. 189 gpug
gKalalysator'l (Tabelle 7.1), sondern Z28.05-S zeigt auch als einziger Katalysator einen Deaktivierungsverlauf mit einer
Stufe bei etwa 60 % DME-Umsatz (Abbildung 7.1a).”* Alle anderen, Alumina-gebundenen Extrudate zeigen Verldufe
ohne derartig ausgeprigte Stufen. Mdgliche Griinde fiir das abweichende Verhalten des Z28.05-S konnten sowohl der
wechselnde Einfluss zweier unterschiedlicher Deaktivierungsmechanismen als auch das Vorliegen zweier unterschiedlich
aktiver oder deaktivierungsresistenter Aktivkomponenten sein. Da es bereits in Kapitel 6 Hinweise auf einen moglicher-
weise verstirkten Einfluss der externen Verkokung auf die Deaktivierung Silika-gebundener Extrudate gab, wird erstere
Hypothese hier vorldufig als wahrscheinlicher gewertet.

Zur Einordnung dieser Ergebnisse sei auBerdem auf die Reproduzierbarkeit der Versuche eingegangen. Da die Langzeit-
versuche mit groem experimentellem Zeitaufwand von teilweise mehreren Wochen pro Versuch verbunden waren,
wurde die Reproduzierbarkeit anhand einer einfachen Wiederholung des Versuchs mit Z40.3-A iiberpriift. Abbildung
7.1b zeigt den Vergleich der beiden gemessenen Xpyp-70S-Kurven Z40.3-A (1) und Z40.3-A (2). Diese sind augen-
scheinlich beinahe deckungsgleich. Auch die Berechnung der anfénglichen DME-Umsitze, Standzeiten, Umsatzkapazité-
ten und Janssens-Parameter zeigt eine Standardabweichung von maximal 3 % fiir k. (2,762 + 0,083 mol gKatalysamr'l h',
Tabelle 7.1). Die Reproduzierbarkeit und statistische Signifikanz der hier diskutierten Verlaufe des DME-Umsatzes kann
daher als ausreichend bewertet werden.

3 Verglichen mit Z40-A betrigt die relative Steigerung der Umsatzkapazitit mit Z40.3-A und Z40.05-A sogar 47 % bzw. 95 %.

™ Dieser ungleichmiBige Verlauf ist im Ubrigen auch der Grund, warum fiir Z28.05-S keine zufriedenstellende Anpassung mit dem Janssens-Modell
erreicht werden kann (R* = 0,97, Tabelle 7.1). Deshalb wird im Folgenden beim quantitivativen Vergleich der Janssens-Parameter ke und aq der
verschiedenen Katalysatoren auch auf eine Einbeziehung von Z28.05-S verzichtet.
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Abbildung 7.1: Xpve-TOS-Kurven an Z28- (a) und Z40-basierten (b) Extrudaten (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ypyg = 6% mol/mol in Ar,
WHSV = 1,65h™, Tmodao = 1,67 gh mol™). Die grauen Linien geben jeweils die angepassten Janssens-Fits mit R? > 0,99 wieder. An
der horizontalen, gestrichelten Linie bei einem DME-Umsatz von 50 % kann an den priméren unteren Abszissen 70S,s bzw. an den
sekundiren oberen Abszissen R, abgelesen werden.

Tabelle 7.1: Vergleich des anfanglichen DME-Umsatzes, der Standzeit, Umsatzkapazitit und Janssens-Parameter der Zeolithextrudate in der Lang-
zeittestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, g = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™, Tmodo = 1,67 gh mol™)

Katalysator

Kenngrofie

Z28-E 728-A  728.05-A  Z28.05-S Z40-E Z40-A 740.05-A Z40.3-A°
Xome (TOS <2 h) (%) 98,1 99,8 98,0 98,1 98,0 98,1 95,8 99,3+0,4
T0S s (h) 81,9 127,1 114,6 87,6 125,1 112,8 219,7 166,0 +2,1
Ro (gbmE gKatalysamr'l) 135 210 189 144 206 186 362 274+3
Ro (2omE Ezcotitn ) 169 263 236 180 258 233 453 342+4
a4 (Exatalysator mol™) 0,0203 0,0133 0,0147 (0,01822)"  0,0135 0,0150 0,0076 0,0102 +0,0002
keegr (mol gKamlysamr'l h') 2,264 2,128 2,278 (1,695) 2,372 2,516 1,958 2,762 + 0,083
R? (Janssens-Fit) 0,992 0,998 0,998 0,970 0,998 0,997 0,998 0,996 + 0,001

“Die Ergebnisse aus der Doppelbestimmung von Z40.3-A werden als arithmetische Mittelwerte mit Standardabweichung angegeben. "DME-Umsatz
beim ersten Messpunkt. “DME-Umsatzkapazitit bezogen auf den konstanten Zeolithanteil von wyzeim = 80 % g/g in den Katalysatorformkorpern.
“Aufgrund der verhiltnisméBig schlechten Deckung des Janssens-Modells mit dem experimentellen Xpye-TOS-Verlauf des 728.05-S (R* = 0,97, s.
Abbildung 7.1a) werden die berechneten Janssens-Parameter aus der weiteren Diskussion ausgenommen.

Die Regression der Xpye-7OS-Verldufe nach Janssens liefert sehr gute Ergebnisse (Abbildung 7.1). Dem Janssens-
Modell zufolge beschreibt k. das Gefille des Xpyg-7OS-Verlaufs und a4 den Zeitpunkt, an dem Xpyg auf 50 % zuriick-
gegangen ist (vgl. Abschnitt 3.3.2.5). k. ist also kein MaB fiir die katalytische Aktivitdt im eigentlichen Sinne bzw. den
initialen DME-Umsatz, wenn dieser wie in den hier diskutierten Versuchen nicht 100 % betrigt.”” Dieser Umstand wird
deutlich, wenn man in Tabelle 7.1 die Werte von Xpye (TOS < 2 h) und k. vergleicht. Hier zeigt Z28-A mit 99,8 %
initialem DME-Umsatz den hdchsten Wert aller getesteten Katalysatoren. Dem gegeniiber erreicht er aber mit kegp =
2,128 mol gKatalysmr'l h!' einen der niedrigsten Werte. Zwar verbindet der Z40.05-A im Gegensatz dazu den niedrigsten

" e und ag als Modellparameter des Janssens-Modells spiegeln keine intrinsischen katalytischen Aktivititen wider, auch weil sie auf mehreren
vereinfachenden Annahmen (vgl. Abschnitt 3.3.2.5) und auf der Auswertung integraler Messgrofen beruhen. Deshalb haben sie keine physikoche-
mische Revelanz und dienen als Modellparamter lediglich dem Vergleich der hier jeweils unter identischen Bedingungen vermessenen Katalysato-
ren.
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anfanglichen DME-Umsatz von 95,8 % mit einem geringen Ergebnis fiir k. von 1,958 mol gKmlysamr'1 h'l, aber Abbil-
dung 7.2a macht deutlich, dass es keine Korrelation zwischen Xpyg (70S < 2 h) und k¢ gibt.

Stattdessen korreliert ay4 deutlich mit der Umsatzkapazitit R, bzw. mit der dazu proportionalen Standzeit 7OSys
(R*=0,92; vgl. Abbildung 7.2b). Es gilt je kleiner a4, desto hoher die erreichte T 0S8, 5. Diese Ergebnisse bestétigen somit
eine der Grundannahmen des Janssens-Modells (s. oben), obwohl bei den gewiéhlten Bedingungen anfanglich kein DME-
Vollumsatz herrschte.
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Abbildung 7.2: Auftragung der Janssens-Parameter k. (a) und aq (b) tiber Xpme (70S < 2 h) bzw. TOS,s der Katalysatoren in der Langzeittestung.
Zusitzlich sind die jeweilige lineare Regression und deren Bestimmtheitsmal farblich grau aufgetragen.

7.1.2 Vergleich der axialen Temperaturprofile

Die katalytische Aktivitdt der verschiedenen Katalysatoren kann auch mittels der axialen Temperaturprofile im Reaktor
wihrend der Langzeittestung veranschaulicht werden. Diese sind als Funktion der voranschreitenden Standzeit, 7OS, und
des parallel abnehmenden DME-Umsatzes, Xpyg, in Abbildung 7.3a-h dargestellt. Wie bereits in Abschnitt 6.1.2 erldu-
tert, ist die Flache unter der Kurve der axialen Temperaturabweichung vom Sollwert 375 °C, ATg 4ia1, dabei ndherungs-
weise proportional zur freigesetzten Reaktionswarme und somit zum DME-Umsatz bzw. zur Katalysatoraktivitt.

So erreicht bspw. der Z28-A mit hdchstem initialem DME-Umsatz von 99,8 % (Tabelle 7.1) zu Beginn der Testung
(TOS = 4,2 h) den groBten Wert von ATy ayi. mit 4,4 K bei einer Reaktorposition von 23 cm (Abbildung 7.3b).”° Gleich-
zeitig zeigt Z28-A fiir DME-Umsétze > 90 % aber auch ein Voranschreiten des Temperaturmaximums um 1 cm bzw.
weitere 2 cm nach jeweils 26 h und 49 h TOS. Danach verschiebt sich das Maximum nur noch geringfiigig wihrend
hauptsichlich die Flache unter der Kurve fiir zunehmend geringere DME-Umsitze sinkt. Z28-A zeigt daher eine relativ
hohe Aktivitét in einem geringen Bereich des Katalysatorbetts, welcher eine Halbwertsbreite von ca. 2,5 — 3,0 cm hat und
sich mit zunehmender Standzeit aufgrund der fortschreitenden Deaktivierung in axialer Richtung durch das Bett bewegt.
Bei diesem Verhalten handelt es sich um den Burning-Cigar-Effekt, der typisch fiir ZSM-5-Katalysatoren in MTH- und
DTH-Verfahren ist (vgl. Abschnitt 2.6.4) [262].

" Wie bei den in Abschnitt 6.1.2 diskutierten Ergebnissen der Katalysatorschnelltestung werden also hier annihernd isotherme Bedingungen
eingehalten.
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728.05-A, Z40-E und Z40-A haben alle einen sehr &dhnlichen initialen DME-Umsatz von ca. 98 %. Diese Katalysatoren
haben zu Beginn der Testung (70S < 2,1 h) dhnliche Maximalwerte von ATg ax mit 2,8 — 3,1 K bei einer Reaktorposi-
tion von jeweils 23,5 cm und auch einen vergleichbaren zeitlichen Verlauf der Profile (Abbildung 7.3¢,e,f). In den ersten
25 h TOS verschiebt sich das Temperaturmaximum bei hohen DME-Umsétzen von > 95 % jeweils nicht oder maximal
um 0,5 cm. Danach kommt es bei weiterhin hohen DME-Umsétzen von > 90 % zunéchst zu einer Verbreiterung des Pro-
fils mit der mehr oder weniger starken Ausbildung einer Schulter bzw. eines zweiten Temperaturmaximums (Abbildung
7.3c,e,f; dunkelblaue Kurven). Diese Schulter wéchst mit steigender Standzeit (70S > 66 h) zunidchst zum Haupt-
maximum heran, wihrend die Gesamtfldche unter den jeweiligen Kurven geméf der dabei parallel abnehmenden DME-
Umsiitze von < 80 % zunehmend geringer wird. Diese Ahnlichkeiten in den Temperaturprofilen und deren zeitliche Ent-
wicklung deckt sich auBerdem mit den vegleichbaren 70S, s-Werten von 113 bis 127 h, die von Z28.05-A, Z40-E und
ZA40-A erreicht werden (Tabelle 7.1). Diese Beobachtungen sprechen fiir eine dhnliche Aktivitdt dieser drei Katalysato-
ren, welche in einem Burning-Cigar-Effekt zum Ausdruck kommt mit einem breiteren ATR ui,-Maximum, das sich
langsamer durch das Katalysatorbett bewegt als bei Z28-A. Letztendlich resultiert aber eine dhnliche Umsatzkapazitdt fiir
Z28-A, 728.05-A, Z40-E und Z40-A.

Z28-E und Z28.05-S zeigen ebenfalls mit den oben genannten Katalysatoren iibereinstimmende, initiale DME-Umsétze
von ca. 98 % (Tabelle 7.1). Allerdings werden hier sehr breite und flache axiale Temperaturprofile zu Beginn der Versu-
che beobachtet (Halbwertsbreite ca. 6 cm). Die maximalen Temperaturerhdhungen betragen 2,1 bzw. 2,3 K (7OS <2,6 h,
Abbildung 7.3a,d). Auch verschieben sich die Temperaturprofile sehr schnell durch das Katalysatorbett. Es werden
bereits fiir eine 70S von ca. 44 h jeweils DME-Umsitze von < 90 % gemessen, wihrend sich das Temperaturmaximum
zu diesem Zeitpunkt bei 28 bzw. 27 cm bereits am Ende des Betts befindet. Demzufolge handelt es sich bei Z28-E und
728.05-S um méaBig aktive, aber schnell deaktivierende Katalysatoren.

740.05-A und Z40.3-A weisen zu Beginn der Testung ebenfalls sehr breite und flache axiale Temperaturprofile auf mit
Halbwertsbreiten von ca. 5 cm bei ATy ayia-Maximalwerten von 2,3 — 2,4 K (TOS < 2,5 h, Abbildung 7.3g,h). Hierbei
kommt es mit steigender 7OS zu einer langsamen Verschiebung der Profilmaxima in Richtung der anfénglichen Schul-
tern, wihrend iiber eine Standzeit von bis zu 90 h weiterhin sehr hohe DME-Umsétze von > 90 % gemessen werden. Erst
nach iiber 100 h kommt es bei parallel langsam abnehmenden DME-Umsitzen zu einer Absenkung der Temperaturma-
xima bei ca. 26 — 27 cm mit deutlicher Reduktion der Profilflichen. Fiir Z40.3-A werden dabei durchweg hohere maxi-
male Werte fiir ATR a1 als fir Z40.05-A beobachtet. Zudem bewegen sich die Temperaturmaxima bei Z40.3-A auch
schneller durch die Schiittung. Daher scheint es sich bei Z40.3-A verglichen mit dem Z40.05-A um den aktiveren
Katalysator zu handeln, der aber auch etwas schneller deaktiviert. Beide Extrudate zeichnen sich somit im Vergleich zu
den iibrigen Katalysatoren durch eine etwas verminderte Aktivitdt aber stark verlangsamte Deaktivierung aus, was in
hohen DME-Umsatzkapazitéten resultiert (Tabelle 7.1).
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Abbildung 7.3: Vergleich der axialen Temperaturprofile in den Katalysatorschiittungen von Z28- (a-d) und Z40-basierten (e-h) Extrudaten in den
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Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ypug = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™). Die Zeitpunkte der Messungen mit
zunehmender 7OS sind jeweils in der Legende aufgetragen. Die Farbskala der Linien représentiert den jeweiligen, mittels online-GC
gemessenen DME-Umsatz Xpye. Fiir die Berechnung von ATk .y Wurde stets das axiale Temperaturprofil der Katalysatorschiittung
unter reinem Ar-Inertgasstrom ohne DME-Zufuhr von axialen Temperaturprofilen wéhrend der Reaktion subtrahiert.



7.2 Selektivitit

7.2 Selektivitat

7.2.1

Kurzkettige Olefine: Ethen und Propen

Abbildung 7.4a-d zeigt die Verldufe der Ethen- bzw. Propen-Selektivititen als Funktion des DME-Umsatzes in den
Langzeitversuchen.”” Wie in Abschnitt 6.3.1 beschrieben, handelt es sich bei diesen beiden Produkten um wichtige
Indikatoren fiir die Gewichtung der jeweils vorherrschenden Reaktionspfade des Dual-Zyklen-Mechanismus (Abschnitt
2.6.3). Alle Alumina-gebundenen Extrudate zeigen sowohl fiir Ethen als auch fiir Propen konstant steigende Verldufe fiir
DME-Umsiitze zwischen 80 und ca. 20 %, wobei die Selektivitit zu Ethen stets hoher ist als die zu Propen. In Uberein-
stimmung mit den Ergebnissen der Schnelltestung indiziert dies, dass der Aromatenzyklus nach dem initialen Aufbau des
Kohlenwasserstoff-Pools der dominante Mechanismus der Produktbildung der hier getesteten Katalysatoren ist.
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Abbildung 7.4: Reaktorselektivititen ®S; zu Ethen (a,b) und Propen (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion des DME-
Umsatzes in den Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ypyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™"). Die Skalierung der
Abszisse folgt zum Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem mit steigender 70S abnehmenden DME-Umsatz.

" Die Auftragung der Selektivititen gegen Xpye minimiert standzeitabhangige Effekte und hebt Unterschiede zwischen den Katalysatoren hervor. Eine
exemplarische Auftragung derselben Daten gegen TOS findet sich im Anhang in Abbildung A.7. Dort zeigt Z40.05-A sowohl fiir Ethen als auch fiir
Propen deutlich flachere Verldufe wie Z40-E und Z40-A. Dies wiirde zu einer Fehlinterpretation der umsatzabhéngigen Selektivititen fiihren.
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Fiir die initialen DME-Umsétze von > 90 % zeigen alle Katalysatoren zunichst einen steilen Anstieg der Ethen- und
Propen-Selektivititen. Dieser Effekt ist auf die genannte anféngliche Bildung des Kohlenwasserstoff-Pools zuriickzufiih-
ren. Z40.3-A weist hier in beiden Versuchen nicht nur jeweils den steilsten initialen Anstieg auf, sondern auch die iiber
den gesamten Bereich des DME-Umsatzes grofiten Ethen- und Propen-Selektivititen von teilweise > 15 bzw. > 10 %.
Hier sind die kurzkettigen Olefine als Produkte also deutlich bevorzugt, was sich mit dem in Abschnitt 6.3.1 beschriebe-
nen Verhalten des Z40.3-A deckt. Die durch die starke alkalische Behandlung deutlich gesteigerte zeolithische Mesopo-
rositit dieses Katalysators (s. Tabelle 4.2) scheint den Stofftransport der kurzkettigen Olefine aus den Mikroporen zu
beschleuinigen. Ebenfalls in Einklang mit den Ergebnissen der Schnelltestung (vgl. Abschnitt 6.3.1) zeigen mit Z40-E,
Z40-A und Z40.05-A diejenigen Katalysatoren, die auf den Zeolithen mit den groten Zeolithpartikeln und verhéltnis-
méBig geringen Mesoporenvolumina beruhen (vgl. Tabelle 5.2), niedrige und parallel verlaufende Ethen- und Propen-
Selektivititen.”

Bezogen auf den Einfluss des Binders ergeben sich hinsichtlich der Ethen- und Propen-Selektivitét in der Langzeittestung
bei konstanter WHSV sowohl Ahnlichkeiten, aber auch Unterschiede verglichen mit der Schnelltestung bei variierender
WHSV. Wihrend fiir Z28.05-S im Vergleich mit Z28.05-A noch erhdhte Selektivititen zu den kurzkettigen Olefinen iiber
den gesamten Bereich des DME-Umsatzes gemessen wurden (Abschnitt 6.3.1, Abbildung 6.7a,c), so ist dies hier nicht
der Fall (Abbildung 7.4a,c). Fiir DME-Umsitze zwischen ca. 75 und ca. 60 % bleiben die Selektivitidten des Z28.05-S im
Unterschied zu allen anderen Katalysatoren jeweils in etwa konstant oder nehmen sogar leicht ab. Als Griinde flir das
durchweg abweichende Verhalten der Silika-gebundenen Katalysatoren wurden in Abschnitt 6.3.1 die unterschiedlichen
Auswirkungen der jeweiligen Binder auf die Aziditdt und Porositdt der Extrudate vermutet. Fest steht, dass Z28.05-S
auch bei den in Abschnitt 7.1.1 diskutierten Xpyp-TOS-Kurven ein ungewohnliches Verhalten aufwies, was sich mit den
hier beobachteten Verldufen der Ethen- und Propenselektivitdten deckt (vgl. Abbildung 7.1a).
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Abbildung 7.5: Verhiltnisse der Reaktorselektivititen *S; zu Ethen und Propen an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-
Umsatzes in den Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ¥pyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™"). Die Skalierung der
Abszisse folgt zum Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem mit steigender 70S abnehmenden DME-Umsatz.

Das Ethen-Propen-Verhiltnis des Z28.05-S zeigt im Ubrigen im Gegensatz zu allen Alumina-gebundenen Extrudaten
einen Anstieg fiir DME-Umsédtze zwischen 60 und 50 % (Abbildung 7.5a). Wie bereits in Abschnitt 7.1.1 vermutet,
spricht dies fiir den sich verschiebenden Einfluss zweier unterschiedlicher Deaktivierungsmechansismen. Fiir Z28-E,
Z28-A, 728.05-A, Z40-E, Z40-A und Z40.05-A ist das Ethen-PropenVerhéltnis hingegen iiber einen breiten Bereich der
DME-Umsitze <90 % verhéltnismdBig stabil bzw. nur langsam steigend oder abfallend (Abbildung 7.5a,b). Es nimmt

™ Auch Z28-A verliuft parallel zu diesen drei Katalysatoren und verfiigt iiber eine relativ geringe zeolithische Mesoporositit (vgl. Tabelle 4.2).
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dabei Werte zwischen 1,15 und 1,36 an, was dem in Abschnitt 6.3.1 gemessenen Wertebereich entspricht. Bei anfiangli-
chen DME-Umsétzen > 90 % steigt das Verhdltnis zudem an, was sich mit dem bereits erlduterten Aufbau der aromati-
schen Spezies im Kohlenwasserstoff-Pool deckt.

Insbesondere Z40.3-A zeigt einen generell ungewohnlichen Verlauf des Ethen-Propen-Verhéltnisses mit, erstens, einem
Maximum von > 1,7 bei einem DME-Umsatz von ca. 95 %, zweitens, einem asymptotischen anfanglichen Anstieg fiir
DME-Umsétze um 99 % und, drittens, allgemein erhdhten Werten, die bei einem DME-Umsatz von 50 % auf das Niveau
der iibrigen Katalysatoren zuriickgehen. Auch dieses Verhalten deckt sich mit den in Abschnitt 6.3.1 gemachten Be-
obachtungen (Abbildung 6.8b) und spricht erneut entweder fiir die unterschiedliche Gewichtung verschiedener Deakti-
vierungsmechanismen oder fiir gesteigerte Diffusivititen der kurzkettigen Olefine aufgrund des erhdhten zeolithischen
Mesoporenvolumens des Z40.3-A.

7.2.2 Kurzkettige Alkane: Propan

In der Katalysatorschnelltestung wurde bereits die Bedeutung des Propans fiir den Wasserstofftransfer im Dual-Zyklen-
Konzept und fiir den Aufbau der Aromaten des Kohlenwasserstoff-Pools, welche als Koksvorldufer fungieren, angemerkt
(vgl. Abschnitte 6.3.2 und 2.6.4).”” Abbildung 7.6a,b zeigt die in der Langzeittestung gemessenen Verldufe der Propanse-
lektivitidten in Abhdngigkeit des DME-Umsatzes. Wie schon in der Schnelltestung (s. Abbildung 6.9), ist die Propan-
Selektivitdt mit Ausnahme des Z40.3-A auch zu Beginn der Langzeitversuche jeweils bei Umsétzen > 95 % sehr hoch
mit Werten von 22 bis 35 %. Diese hohen anfinglichen Werte spiegeln abermals die Beteiligung des Propans bei der
initialen Bildung des Kohlenwasserstoff-Pools als Abgangsprodukt des Wasserstofftransfers wider. Dementsprechend
folgt jeweils auf die hohen anfinglichen Werte ein steiler Abfall der Propan-Selektivititen bei DME-Umsitzen > 90 %,
wobei diese anschieflend fiir geringere Umsétze stetig von etwa 10 % auf unter 5 % abnehmen.
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Abbildung 7.6: Reaktorselektivititen RSpmpa" zu Propan an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-Umsatzes in den
Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ¥pmg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™"). Die Skalierung der Abszisse folgt
zum Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem mit steigender 7OS abnehmenden DME-Umsatz.

™ Ethan spielt eine untergeordnete Rolle fiir den Wasserstofftransfer mit wesentlich niedrigeren Selektivititen als Propan, welche zudem sehr dhnlich
verlaufen (vgl. Abbildung A.6). Die Diskussion der Ergebnisse konzentriert sich dementsprechend wie schon in Abschnitt 6.3.2 auf Propan.
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Aquivalent zur Schnelltestung (Abschnitt 6.3.2) zeigt Z40.3-A eine deutliche Verschiebung dieses Kurvenverlaufs hin zu
niedrigeren Propan-Selektivitdten. Dieser deckt sich in beiden Wiederholungsversuchen Z40.3-A (1) und Z40.3-A (2)
sehr gut und erreicht sowohl die geringste initiale Propan-Selektivitit mit ca. 14 % als auch den niedrigsten Endwert von
ca. 2 % bei einem DME-Umsatz von 50 % (Abbildung 7.6b). Zusammen mit den in Abschnitt 7.2.1 beobachteten, stark
erhohten Selektivititen zu Ethen und Propen des Z40.3-A spricht dies in Ubereinstimmung mit den Ergebnissen der
Schnelltestung fiir einen bei diesem Katalysator mengenméflig wesentlich kleineren Kohlenwasserstoff-Pool bzw. fiir
beschleunigten Abtransport der kurzkettigen Olefine aus den Mikroporen bevor diese jeweils durch Wasserstofftransfer
zu Ethan und Propan reagieren kdnnen. Erneut sei an dieser Stelle angemerkt, dass sich diese Hypothese mit den niedri-
geren Kristallinitdten und den relativ geringen Mikroporenvolumina sowie gesteigerten Mesoporenvolumina des Z40.3-A
deckt (vgl. Tabelle 5.2 und Tabelle 5.3). Es ist anzunechmen, dass sowohl geminderte Gesamtaziditidt des Z40.3-A
(Tabelle 5.3) als auch die verringerte relative Stirke seiner Brensted-aziden Zentren (vgl. Abschnitt 4.3.1, Abbildung
4.5d) zu diesen Effekten beitragen.

Bemerkenswert ist in diesem Zusammenhang, dass die Z28-basierten Extrudate im Vergleich mit den Katalysatoren der
Z40-Reihe durchweg hohere initiale Propan-Selektivititen von > 25 % aufweisen. Von Letzteren erreicht nur Z40-A zu
Beginn der Testung dhnlich hohe Werte. Plausibler Grund ist die gemidB8 dem hoéheren nominellen Si/Al-Verhiltnis
durchweg gesteigerte Aziditdt der Z28-basierten Katalysatoren verglichen mit den Z40-basierten (Tabelle 5.3). Es kann
angenommen werden, dass die erhohte Anzahl stark azider Zentren den Wasserstofftransfer und somit die Bildung der
Aromaten des Kohlenwasserstoff-Pools beschleunigt. Da diese Spezies, wie bereits erwahnt, als Koksvorldufer fungie-
ren, sollten die Z28-basierten Katalysatoren schneller deaktivieren. Die in Abschnitt 7.1.1 gemachten Beobachtungen
bestétigen dies: Hier deaktiviert bspw. Z28-E, der in Abbildung 7.6a die hochste initiale Propan-Selektivitdt zeigt, auch
insgesamt am schnellsten (Abbildung 7.1a). Selbiges gilt in der Z40-Reihe fiir Z40-A.

Dass eine gesteigerte Anzahl starker Sdurezentren (StAZ) mit einer hohen Propan-Selektivitit und schnellen Deaktivie-
rung zusammenhéngt, wird des Weiteren beim Vergleich von Z28.05-S und Z28.05-A deutlich. Ersterer verfiigt iiber
einen um 5 % erhohten StAZ-Gehalt (vgl. Tabelle 5.3), welcher aufgrund des Silikabinders auerdem noch eine gestei-
gerte relative Sdurestidrke aufweist (s. Abschnitt 5.5). In Abbildung 7.6a werden fiir Z28.05-S nun iiber einen breiten
Bereich des DME-Umsatzes zwischen 95 und 50 % hohere Propan-Selektivititen als fiir Z28.05-A gemessen. Auch dies
geht mit einer deutlich schnelleren Deaktivierung des Z28.05-S einher (Abbildung 7.1a).

7.2.3 Fraktionen C4, C5, C6-C9 und C10+

Wie schon in der Katalysatorschnelltestung (Abschnitt 6.3.3) stellen die Butan- und Butenisomere der Fraktion C4 fiir
hohe DME-Umsitze auch zu Beginn der Langzeitversuche eine der vorrangigen Produktfraktionen mit Selektivitidten von
bis zu 30,2 % dar (Abbildung 7.7a,b). Ebenso sinken die C4-Selektivititen im weiteren Verlauf nach einem initialen
Maximum mit meist sehr dhnlicher Steigung kontinuierlich ab auf ca. 14 bis 20 % bei einem DME-Umsatz von 50 %.

Die Selektivititen zur Fraktion C5 steigen fir DME-Umsitze > 90 % zundchst auf Werte von 16,2 bis 20,8 % an
(Abbildung 7.7¢,d), was sich mit dem Aufbau des Kohlenwasserstoff-Pools deckt. Darauf folgt eine meist sehr langsame
und stetige Abnahme der C5-Selektivitidten auf ca. 15 % iiber einen breiten Bereich des DME-Umsatzes <90 %. Die
Werte liegen somit leicht {iber den in der Schnelltestung gemessenen Daten (Abbildung 6.10c,d). Dort wurde aber meist
ein breites Maximum zwischen 90 und 30 % DME-Umsatz beobachtet.

Ebenfalls in Ubereinstimmung mit den in Abschnitt 6.3.3 gezeigten Ergebnissen fillt auf, dass Z28-E und Z40-E relativ
zu den selbst hergestellten Katalysatoren hier auch verringerte C4- und C5-Selektivitdten erreichen (Abbildung 7.7). Es
erfolgt eine Verschiebung der Selektivitidt zur Fraktion C6-C9 (Abbildung 7.8a,b). Dies gilt auch fiir den Vergleich
zwischen Z28.05-S und Z28.05-A.

Die grofite Abweichung zeigt Z40.3-A mit sowohl einem jeweils sehr viel stirker ausgepragten Absinken der C4- und
C5-Selektivitidten mit abnehmendem Umsatz als auch jeweils signifikant erhdhten initialen Werten. Beide Effekte konn-
ten in den Wiederholungsversuche Z40.3-A (1) und Z40.3-A (2) eindeutig reproduziert werden. Auf Grundlage der stark
erhohten Ethen- und Propen-Selektivitdten des Z40.3-A, insbesondere bei sinkenden DME-Umsitzen (vgl. Abbildung
7.4), kann geschlossen werden, dass es hier zu einer kontinuierlichen Verschiebung zu den kurzkettigen Olefinen kommt.
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Abbildung 7.7: Reaktorselektivititen *S; zu den Fraktionen C4 (a,b) und C5 (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion des
DME-Umsatzes in den Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, $ipyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™). Die Skalie-
rung der Abszisse folgt zum Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem mit steigender 7OS abnehmenden DME-Umsatz.

Die Fraktion C6-C9 ist entsprechend der Erwartungen auf Basis der Schnelltestung auch in den Langzeitversuchen iiber
einen weiten Bereich der DME-Umsétze die vorrangige Produktfraktion (Abbildung 7.8a,b). Allerdings gibt es in den
Verldufen der C6-C9-Selektivititen sowohl Ahnlichkeiten als auch Unterschiede zu den Ergebnissen aus Kapitel 6
(Abbildung 6.11). Zum einen werden die hochsten C6-C9-Selektivititen erneut fiir die kommerziellen Referenzproben
Z28-E und Z40-E (jeweils > 30 %) und fiir Z28.05-S beobachtet. Wie oben erwihnt, hingt dies mit einer Verringerung
der C4- und C5-Selektivititen bei diesen Katalysatoren zusammen. Zudem zeigen die Alumina-gebundenen hierarchi-
schen Zeolithe Z28.05-A, Z40.05-A und Z40.3-A gegeniiber Z28-A und Z40-A zumindest fiir DME-Umsétze zwischen
95 und ca. 90 % erneut erhohte C6-C9-Selektivititen. Allerdings kann dies in diesem Fall nicht eindeutig mit einer
Verringerung der C4- und C5-Fraktionen in Verbindung gebracht werden. Bei Z40.3-A fallt die Selektivitét zu C6-C9-
und auch Cl0+-Komponenten in beiden Versuchen fiir DME-Umsétze <90 % stark ab, wenn auch auf leicht
unterschiedlichem Niveau (Abbildung 7.8b,d). Wie bereits in Abschnitt 7.2.1 und 7.2.2 diskutiert, hingt dies mit einer
zunehmenden Bevorzugung der kurzkettigen Olefine zusammen.

Des Weiteren ist das Maximum der C6-C9-Selektivitdt mit Ausnahme des Z40-A und des Z40.3-A meist wesentlich
schmaler als in der Schnelltestung (Abbildung 6.11) und liegt hier bei einem DME-Umsatz von ca. 95 % (Abbildung
7.8a,b). Z28-A zeigt sogar nach einem anfinglichen Maximum bei hohen initialen Umsétzen eine zwischenzeitliches
Absinken der C6-C9-Selektivitit. Aulerdem sind die anfanglichen Maximalwerte mit 22,3 — 30,7 % deutlich geringer als
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in Abschnitt 6.3.3 beschrieben (29,0 — 33,7 %). Im weiteren Verlauf nehmen die Anteile der C6-C9-Fraktion dann mit
sinkendem DME-Umsatz entweder ab (Z28-E, Z28.05-A, Z28.05-S, Z40-E, Z40.3-A) oder bleiben relativ stabil bei ca.
23 — 24 % (Z28-A, Z40.05-A). Einzig der Z40-A lésst einen leichten Anstieg der C6-C9-Selektivititen auf 24,4 %
erkennen, was dem Verhalten der meisten ZSM-5-Katalysatoren in reiner Pulverform entspricht, jedoch auf generell
niedrigerem Niveau [68]. In Vorarbeiten des IKFT wurde der Anstieg der C6-C9-Selektivititen bei teilweise
deaktivierten Katalysatoren mit dem Vorhandensein eines Uberschusses an nicht-umgesetztem DME erklirt, welches fiir
die Methylierung und somit den Aufbau hoherer Kohlenwasserstoffe zur Verfiigung steht [68]. Bei den hier untersuchten
Extrudaten hat der Binder also offensichtlich Einfluss auf derartige Mechanismen.

Fiir die Fraktion C10+ konnten in der Schnelltestung aufgrund der teilweise groBen Streuung keine wesentlichen Trends
festgestellt werden. Insbesondere fiir Z28-A, Z28.05-A, Z228.05-S, Z28.2-A und Z40.05-S wurde aber eine leicht zuneh-
mende Tendenz mit sinkendem DME-Umsatz und eine starke Zunahme der C10+-Selektivitdten fiir hohe, initiale Umsét-
ze beobachtet (vgl. Abbildung 6.12). Dieser anfiangliche Anstieg wird hier erneut fiir alle Katalysatoren festgestellt und
hiangt definitiv mit dem mehrfach erwéhnten initialen Aufbau des Kohlenwasserstoff-Pools zusammen (Abbildung
7.8c,d). Im Gegensatz zur Schnelltestung bleiben die C10+-Selektivitidten allerdings mit Ausnahme des Z40.3-A (s. oben)
anschlieBend fiir DME-Umsitze < 90 % auf einem mehr oder weniger stabilen Niveau zwischen 12,5 und 15 %.
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Abbildung 7.8: Reaktorselektivititen ®S; zu den Fraktionen C6-C9 (a,b) und C10+ (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion
des DME-Umsatzes in den Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, $ipyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™"). Die Ska-
lierung der Abszissen folgt zum Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem mit steigender 7OS abnehmenden DME-Umsatz.
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7.2.4 Fraktion C1: Methan und Methanol

In Abbildung 7.9a-d sind die in den Langzeitversuchen gemessenen Verldufe der Selektivititen zu Methan und Methanol
als Produkte der Fraktion C1 aufgetragen. Die Wiederholungsversuche Z40.3-A (1) und Z40.3-A (2) weisen hier zwar
generell dhnliche Verldufe, aber auch eine groBere relative Abweichung der Absolutwerte wie bei den zuvor diskutierten
Produktfraktionen auf. Daher ist die Reproduzierbarkeit und Signifikanz der Unterschiede zwischen den jeweiligen
Katalysatoren fiir Methan und Methanol als etwas schwécher zu beurteilen.

Methan (Abbildung 7.9a,b) zeigt generell einen stetigen Anstieg bei abnehmenden DME-Umsitzen < 90 % mit einer
teilweisen Abflachung zwischen 80 und 50 %, nimmt aber in einigen Féllen mit > 5 % deutlich grolere Werte an als in
der Schnelltestung (Abschnitt 6.3.4). Die zunehmende Tendenz fiir geringe DME-Umsitze stimmt jedoch mit dem dort
festgestellten Verhalten iiberein, insbesondere in der Z28-Reihe, wo Z28-E auch bereits einen steilen Anstieg zeigte und
728.05-A iiber Z28.05-S lag.
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Abbildung 7.9: Reaktorselektivititen ®S; zu Methan (a,b) und Methanol (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion des DME-
Umsatzes in den Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jipyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™"). Die Skalierung der
Abszissen folgt zum Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem mit steigender 70S abnehmenden DME-Umsatz.
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Z28-A, 7Z40-A und Z40.3-A weisen zudem fiir Umsétze > 98 % zunéchst asymptotisch abfallende Verldufe der Methan-
Selektivititen mit relatviv hohen Startwerten > 2 % auf. Diese drei Katalysatoren haben auBerdem generell erhohte
Methan-Selektivitit, was eventuell zu den erhohten Startwerten beitrigt. Entweder ist Methan nur bei den Katalysatoren
an dem Wasserstofftransfer wihrend der initialen Bildung des Kohlenwasserstoff-Pools beteiligt [288], was unwahr-
scheinlich ist, oder dieses Verhalten wird bei den iibrigen Katalysatoren aufgrund der geringeren initialen Umsétze nicht
erfasst. Zumindest Z40-E und Z40.05-A zeigen Ansétze fiir ein dhnliches Verhalten bei DME-Umsétzen > 95 %.

Im Vergleich mit Z28.05-A erreicht Z28.05-S eine stark verringerte Methan-Selektivitit (Abbildung 7.9a). In Abschnitt
6.2 wurden bereits Hinweise diskutiert, dass der Aluminabinder mit seiner Lewis-Aziditdt und Mesoporositit als Depot
fiir Kokskomponenten dienen kann. Bei Z28.05-A triagt dieser Effekt womoglich zur gesteigerten Methan-Selektivitdt
bei, da Methan der Literatur zufolge eine wichtige Rolle beim Aufbau der héhermolekularen Koksbestandteile einnimmt
[288]. Ahnliches kann fiir den erhohten Anteil zeolithischer Mesoporen des Z40.3-A angenommen werden, bei dem
ebenso stark erhohte Methan-Selektivititen besonders im Vergleich mit Z40.05-A beobachtet werden (Abbildung 7.9b).

Methanol zeigt dhnlich wie in der Schnelltestung (Abschnitt 6.3.4) mit abnehmendem DME-Umsatz einen stetigen An-
stieg und — mit Ausnahme des Z28.05-S — einen dabei ndherungsweise linearen Verlauf der Selektivitit auf bis zu 13 %
(Abbildung 7.9c,d). Dieses Verhalten wird mit zunehmender Deaktivierung der Katalysatoren fiir die DTH-Umwandlung
erwartet, da DME mit Methanol iiber die De-/Hydratiserungsreaktion im thermischen Gleichgewicht steht (Gleichung
(2.2), Abschnitt 2.6.1), welche auch bei vollstindig blockierten Mikroporen immer noch an der dufleren Oberflache oder
an den Lewis-Zentren des Binders ablaufen kann.

Speziell Z40.3-A verfligt iiber eine gesteigerte Lewis-Aziditdt aufgrund erhohter EFAl-Anteile des eingesetzten hierar-
chischen Zeolithen (vgl. Tabelle 4.1 und Abschnitt 4.3.1). Wie aus Abbildung 7.9d hervorgeht, scheint dieser Umstand,
wie bereits fiir Methan diskutiert, die Methanol-Bildung an diesem Katalysator entsprechend zu beschleunigen.®® Der
gegenteilige Effekt einer verringerten Lewis-Aziditdt wird erneut bei dem Vergleich des Z28.05-S mit Z28.05-A beo-
bachtet, da der Silikabinder iiber keine eigene Aziditit verfiigt (vgl. Abbildung 5.13, Abschnitt 5.5). Auch in der Schnell-
testung wurden fiir den Silika-gebundenen Z40.05-S im Vergleich mit dem Alumina-gebundenen Z40.05-A stark redu-
zierte Methanol-Selektivitdten insbesondere fiir DME-Umsitze < 50 % gemessen (s. Abbildung 6.13, Abschnitt 6.3.4).

7.3 Fazit

Als tiberaus wichtiges Ergebnis ist festzuhalten, dass in den Langzeitversuchen die Ergebnisse aus der Katalysator-
schnelltestung im Wesentlichen in Bezug sowohl auf die Katalysatoraktivitdt und Deaktivierungsneigung als auch auf die
Produktselektivititen bestitigt werden. Obwohl sich die Effekte speziell im Bereich der Selektivititen in Details unter-
scheiden, unterstreicht dies die Eignung der in Kapitel 6 vorgestellten, verkiirzten Versuchsreihe zur Identifizierung der
wichtigsten Trends und Effekte des Katalysatorverhaltens. Die Reproduzierbarkeit und Signifikanz der beobachteten
Unterschiede wurde dabei durch einen Wiederholungsversuch gezeigt.

So wurde in Abschnitt 7.1 auf Basis der aufgezeichneten Xpye-70OS-Kurven bei konstanter WHSV in Verbindung mit den
zeitlichen Verldufen der dabei gemessenen axialen Temperaturprofile erneut festgestellt, dass die Extrudate der Z40-
Reihe eine leicht geringere Aktivitdt, aber meist deutlich hohere Standzeit als die jeweils dquivalenten Katalysatoren der
Z28-Serie aufweisen. Auch wurde erneut im Falle des Z28.05-S ein negativer Einfluss des Silikabinders auf die Deakti-
vierungsstabilitit relativ zum Alumina-gebundenen Aquivalent Z28.05-A aufgezeigt. Die Auswertung mittels des
Janssens-Modells ergab dabei signifikant gesteigerte Umsatzkapazitéten fiir den Vergleich der Z40-basierten Extrudate
mit den entsprechenden Z28-basierten. Gleiches gilt fiir den Vergleich der selbst hergestellten Katalysatoren mit den
jeweiligen kommerziellen Referenzproben Z28-E bzw. Z40-E. So erreichte der Z40.05-A eine Umsatzkapazitit von 362
EDME gKatalysa[o;—_l, was einer Steigerung von 76 % gegeniiber Z40-E entspricht. Obwohl die relativen Verbesserungen der
Umsatzkapazitdten der hierarchischen Zeolithextrudate aufgrund von Zeolith-Binder-Interaktionen nicht die Werte

% Da das gebildete Methanol nicht in die MTH- bzw. DTH-Umwandlung eingeht, ist die fiir Z40.3-A aus dessen Xpye-7OS-Kurve (Abbildung 7.1b)
abgeleitete katalytische Aktivitdt im Vergleich mit den {ibrigen Extrudaten der Z40-Reihe etwas iiberschitzt.
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7.3 Fazit

erreichen, die in Vorarbeiten an reinen Zeolithpulvern gemessen wurden [67, 68], lassen sich die dort gemachten Be-
obachtungen in ihrer Tendenz bestétigen.

Hinsichtlich der in Abschnitt 7.2 diskutierten Produktverteilungen werden beim Z40.3-A im Vergleich mit den {ibrigen
Katalysatoren wiederholt stark erhohte Selektivititen zu Ethen und Propen sowie eine deutlich geminderte Propan-
Selektivitdt gemessen. Die erhdhte zeolithische Mesoporositit des Z40.3-A scheint hier einen zunehmend beschleunigten
Abtransport der kurzkettigen Olefine (insbesondere Propen) mit sinkendem DME-Umsatz zu bewirken. Dadurch und
durch die in Summe verminderte Aziditit des Z40.3 (vgl. Abschnitt 4.3) erreicht der Wasserstofftransfer mittels Propan
ein insgesamt geringeres Ausmafl. Die vermutete Folge ist ein geringerer Gehalt an aromatischen Koksvorldufern und
anderen hoheren Komponenten im Kohlenwasserstoff-Pool in den zeolithischen Mikroporen bzw. deren kiirzere
Verweilzeit darin. Beides deckt sich nicht nur mit der hohen Umsatzkapazitit des Z40.3-A, sondern auch mit den anfangs
erhohten, dann aber verhdltnisméfig schnell abnehmenden Selektivititen zu den Fraktionen C5 und C10+ sowie in
geringerem Mall zu den C4- und C6-C9-Fraktionen. Entsprechend ist das Ethen-Propen-Verhiltnis beim Z40.3-A
anfangs signifikant erhoht und nimmt dann stark ab, was fiir den sich verschiebenden Einfluss unterschiedlicher Deakti-
vierungsmechanismen spricht. Moglicherweise spielt hier mit zunehmender Blockierung der Mikroporen eine Koksbil-
dung innerhalb der zeolithischen Mesoporen bzw. an dort lokalisierten realuminierten Zentren oder Lewis-aziden EFAI-
Spezies, deren Anteil in Z40.3-A erhoht ist, eine zunehmend wichtige Rolle (vgl. Abschnitt 4.3). Dies kommt ferner in
dessen gesteigerten Methan- und Methanol-Selektivitdten zum Ausdruck.

Der Einfluss der Lewis-Aziditdt und Mesoporositit des Aluminabinders im Vergleich mit dem nicht-aziden Silikabinder
zeigt sich in der Analyse von Z28.05-A und Z28.05-S. Die in Kapitel 6 dargestellten Indizien, dass Alumina als Reser-
voir fiir Koksvorldufer und -komponenten agiert bzw. deren Abtransport aus den Zeolithkristallen beschleunigt und somit
die Umsatzkapazititen der Katalysatoren steigert, verdichten sich hier. So werden dhnlich zu Z40.3-A bei Z28.05-A
erhohte Methan- und Methanol-Selektivitidten verglichen mit Z28.05-S gemessen. Allerdings wurde in Abschnitt 5.5
auch eine verstirkende Wirkung des Silikabinders auf die intrinsische Aziditdt des Zeolithanteils festgestellt. Hier kommt
es vermutlich wéhrend der Kalzinierung zur Migration von Si-Atomen aus der Bindermatrix in das Zeolithgitter und in
der Folge durch die Heilung von dort vorhandenen internen Defekten zur Bildung zusdtzlicher stark-azider Zentren
(Abschnitt 2.4.3.2). Dieser Umstand kann als Grund fiir die hier fiir Z28.05-S gemessenen, im Vergleich mit Z28.05-A
hoheren Propan-Selektivititen angesehen werden. So manifestiert sich die Rolle des Propans beim Aufbau von Koks-
komponenten in der schnelleren Deaktivierung des Z28.05-S (vgl. Abschnitt 7.1.1, Abbildung 7.1a).

728.05-S zeigt auBerdem sowohl fiir Propan als auch fiir alle tibrigen Produktselektivitidten im Gegensatz zu den anderen
Katalysatoren starke Abweichungen in den Verldufen fiir DME-Umsétze zwischen ca. 75 und 50 %. Dies deckt sich mit
dem in Abschnitt 7.1.1 beobachteten, ungewdhnlichen Verlauf der Xpye-TOS-Kurve und ist, wie schon beim Z40.3-A,
als Hinweis auf einen sich verlagernden Einfluss zweier Deaktivierungsmechansismen bei dem Silika-gebundenen Kata-
lysator zu werten. Dieses Thema konnte hier allerdings nicht vollstdndig geklart werden.

Im Ubrigen weist Z28.05-S eine gegeniiber Z28.05-A iiber weite Bereiche des DME-Umsatzes erhohte Selektivitit zur
Zielfraktion C6-C9 auf Kosten der Fraktionen C4, C5 und C10+ auf. Ahnliches gilt fiir den Vergleich der kommerziellen
Referenzmaterialien Z28-E und Z40-E mit den selbst hergestellten Alumina-gebundenen Extrudaten. Hier verschiebt sich
die Selektivitit insbesondere von den Fraktionen C4 und C5 hin zu den C6-C9-Produkten, was wiederum dem in der
Schnelltestung beobachteten Verhalten entspricht (s. Abschnitt 6.3.5). Dennoch stellt die Fraktion C6-C9 erneut fiir alle
getesteten Katalysatoren iiber weite Bereiche des DME-Umsatzes die Hauptproduktfraktion dar, obwohl im Vergleich
mit der Schnelltestung insgesamt leicht verminderte C6-C9-Selektivitidten von maximal 31 % gemessen werden.

Auflerdem ist die C6-C9-Selektivitdt der hierarchischen Zeolithe verglichen mit den selbst hergestellten Extrudaten auf
Basis der konventionellen ZSM-5, Z28-A und Z40-A, fir DME-Umsitze > 90 % erhoht. Kombiniert mit den deutlich
hoheren Umsatzkapazititen der hierarchischen Zeolithe ergeben sich daraus deutliche Steigerungen in den erreichbaren
Lebenszeit-Ausbeuten der Benzinfraktionen C5 und C6-C9. Diese sind in Abbildung 7.10a-d jeweils bis zu einem DME-
Umsatz von 50 % aufgetragen.
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7  Ergebnisse & Diskussion IV: Reaktionstechnische Untersuchungen — Langzeitmessungen

Insbesondere der Z40.05-A, der aufgrund seiner leicht verminderten initialen Aktivitdt anfangs fiir DME-Umsétze um
95 % relativ geringe Werte der Ausbeuten dieser Fraktionen erreicht, iiberholt alle anderen Katalysatoren mit zunehmen-
der Standzeit aufgrund seiner sehr langsamen Deaktivierung. So erreicht er mit Werten von 1,10 molcs gKmlys.ﬂm,r'1 bzw.
1,48 molcg.co gKmlySm,’1 bei einem DME-Umsatz von 50 % Steigerungen von 94 und 55 % gegeniiber Z40-E. Verglichen
mit Z40-A betragt die Steigerung sogar 98 bzw. 94 %. Die Eignung des Z40.05-A fiir ein weiterfithrendes Scale-Up der
hierarchischen Zeolithformkorper fiir die DTG-Umwandlung dréngt sich hier also abermals auf. Dies kann damit be-
griindet werden, dass sich durch die schwache alkalische Behandlung fiir Z40.05-A eine moderate Modifikation der
ohnehin schon miBigen Aziditit des Ausgangszeolithen Z40 bei gleichzeitiger Zunahme der interpartikuldren Mesoporen
ergibt (vgl. Abschnitt 4.5). In Kombination mit der Mesoporositit und Lewis-Aziditdt des Aluminabinders (vgl. Kapitel
5), die zum Abtransport und zur Speicherung von Koksvorldufern und -komponenten beitrégt, bildet sich dabei eine
besonders vorteilhafte Konfiguration.
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Abbildung 7.10: Lebenszeit-Ausbeuten LT7Y; der Fraktionen C5 (a,b) und C6-C9 (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion
des DME-Umsatzes in den Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jpyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™"). Die Ska-
lierung der Abszissen folgt zum Zweck einer einfacheren Lesbarkeit dem mit steigender 7OS abnehmenden DME-Umsatz.

128



ZUSAMMENFASSUNG & AUSBLICK

In der vorliegenden Arbeit wurden hierarchische Zeolithe vom Typ ZSM-5 hergestellt und damit pelletierte Katalysator-
kontakte technischer GréBenordnung erzeugt. Die erzeugten Katalysatorkontakte wurden fiir die Umwandlung von
Dimethylether zu Benzinkomponenten getestet und dabei mit konventionellen technischen Zeolithkatalysatoren vergli-
chen. Dieser sogenannte DTG-Prozess hat als Verfahren fiir die Produktion fortschrittlicher Biokraftstoffe das Potenzial
zur Emissionsminderung im Stralenverkehr beizutragen. Ziel dieser Untersuchungen war es, die Benzinausbeute zu
erhohen sowie die Langzeitstabilitdt der Katalysatorformkorper, das heiflt deren Widerstand gegen reversible Deaktivie-
rung durch Verkokung, zu verbessern. Dies ist essenziell fiir die wirtschaftliche Durchfiihrbarkeit eines derartigen Ver-
fahrens.

Das hierarchische Porensystem der eingesetzten Zeolithe wurde hierfiir durch postsynthetische Behandlung mit alkali-
schen Losungen erzeugt. Dabei werden Si-Atome aus der Gefiigestruktur der Zeolithe entfernt (Desilizierung), wodurch
zusétzliche Mesoporen entstehen. Die Formgebung erfolgte mittels Extrusion (Strangpressen) unter Verwendung kerami-
scher Binder. Die Zeolithpulver und Extrudate wurden umfassend hinsichtlich ihrer physikochemischen Eigenschaften
analysiert. Dadurch konnte ein tiefergehendes Verstdndnis der Einfliisse der alkalischen Behandlung auf H-ZSM-5-
Zeolithe sowie der nachfolgenden Formgebung zu technischen Katalysatoren auf deren Eigenschaften etabliert werden.
Dies war fundamental fiir die Beurteilung der Interaktion zwischen Materialeigenschaften, Modifikationsparametern und
Katalysatorleistung im DTG-Prozess. Zur Testung der Katalysatorformkorper wurde ein Versuchsstand mit integral
betriebenem Festbettreaktor eingesetzt. Mittels Gaschromatographie wurden die Reaktionsprodukte analysiert und
optional fliissige Produkte in einem Kondensator abgeschieden und quantitativ bestimmt. Zur SchlieBung der Kohlen-
stoffbilanz erfolgte die Totaloxidation aller gebildeter Kohlenwasserstoffe sowie nicht umgesetzten Edukts zu CO, und
H,0 in einem katalytischen Nachverbrenner.

Alkalische Behandlung

Im ersten Teil der experimentellen Untersuchungen wurden fiir die alkalische Behandlung zweier kommerzieller
H-ZSM-5-Zeolithe in Pulverform wéssrige NaOH-Losungen unterschiedlicher Konzentration eingesetzt. Die Auswir-
kungen dieser Modifizierung auf Materialeigenschaften wurden umfassend charaktersiert. Der Fokus lag dabei auf
Kristallinitdt (Pulver-XRD), Partikelmorphologie (REM, TEM), chemischer Zusammensetzung (RFA) und Koordination
(*’Si und *’Al MAS NMR), Aziditit (Pyridin-DRIFTS, NH;-TPD) sowie Mikro- und Mesoporositit (Ar-Physisorption
bei 87 K). Auf Basis dieser Ergebnisse wurde ein schematisches Modell der involvierten Prozesse entwickelt.
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8  Zusammenfassung & Ausblick

Bei der Verwendung niedriger NaOH-Konzentrationen (milde Behandlung) beginnt die Auflosung der Zeolithe an
Domaénen mit geringer kristalliner Stabilitét. Dabei handelt es sich sowohl um interne Kristalldefekte als auch um amor-
phe Phasen, welche sich zwischen einzelnen Kristalliten befinden, die meist zu groferen Aggregaten verwachsen sind.
Dies hat hauptsachlich die Expansion intrapartikuldrer Mesoporenvolumina zur Folge; die duflere Oberfldche dieser
Aggregatpartikel bleibt durch diese milde Behandlung augenscheinlich unveréndert.

Im Vergleich werden beim Einsatz einer hoheren NaOH-Konzentration (starke Behandlung) gréf3ere Anteile der Matera-
lien aufgeldst. Dies kommt in geringen Materialausbeuten zum Ausdruck. Obwohl die Zeolithpulver einen stark kristalli-
nen Charakter beibehalten, induziert diese Behandlung die Bildung eines zur dufleren Partikeloberflédche offenen, ausge-
dehnten Netzwerkes intrakristalliner Mesoporen mit breiter Porenweitenverteilung. In diesem Kontext spielt die
Verteilung von Aluminium im Zeolithgitter und die Anwesenheit von Aluminium auflerhalb des Gitters (Extra-
Framework Al, EFAl) eine wichtige Rolle. In den Kristallaggregaten gibt es insbesondere an der dufleren Partikeloberfla-
che einzelne Kristallbereiche mit hoherem Gitter-Al-Gehalt, die weniger stark angegriffen werden. Dariiber hinaus geht
diese stiarkere alkalische Behandlung mit der Bildung von zusétzlichem EFAI und mit Realuminierungsprozessen einher.
In der Folge derartiger Anderungen der Al- und Si-Spezies werden auch die 6rtliche Verteilung, Stirke, Aziditit (Lewis
vs. Bronsted) sowie die Zugénglichkeit der katalyitsch aktiven Zentren nachweislich beeinflusst.

Formgebung

Der zweite Teil der Untersuchungen beschiftigte sich mit der Formgebung mittels Extrusion, um technische Zeolithkata-
lysatoren zu erzeugen. Zu diesem Zweck wurden sowohl unbehandelte Referenzzeolithe als auch hierarchiche Zeolith-
pulver unter Verwendung keramischer y-Al,Os- und SiO,-Binder mit hoher Reinheit extrudiert. Die Eigenschaften und
Trends, die bei der Untersuchung der reinen Zeolithe in Pulverform festgestellt wurden, finden sich groftenteils in den
entsprechenden technischen Katalysatorkontakten in Bezug auf Zeolithkristallinitidt, Mesoporositit und Aziditit. Der
Silikabinder beeinflusst die Zugénglichkeit der zeolithischen Mikroporen nicht und verfiigt liber grofes interpartikuldres
Mesoporenvolumen. Demgegeniiber bildet der Aluminabinder eng verbundene Matrizen mit den Zeolithpartikeln,
wodurch das Mikroporenvolumen leicht abnimmt. Auflerdem trégt dieser seine definierten intrinsischen Mesoporen zum
Gesamtporenvolumen der Extrudate bei.

In Hinblick auf die Aziditdt der Katalysatorkontakte verstirken sowohl Silika als auch Alumina als Binder die starke
zeolithische Aziditdt in gewissem Mafle. Dabei scheint dieser Effekt bei Silika etwas stirker ausgeprigt zu sein. Dies
lasst auf zwei unterschiedliche Mechanismen der Aziditdtsmodifikation schlieBen, welche von der Binderart abhingen.
Der Silikabinder, welcher keine intrinsische Aziditat aufweist, scheint die Heilung von Gitterdefekten und den Abbau
von EFALl in den Zeolithkomponenten der Formkorper zu bewirken. Der Aluminabinder hingegen trégt vorrangig seine
eigenen mittelstarken Sdurezentren zur Aziditit der Extrudate bei. Aber auch hier kommt es zu einer Zunahme des
Gehalts an stark aziden Zentren, vermutlich durch Migration von Al aus dem Binder in das Zeolithgitter.

Reaktionstechnische Untersuchungen

Die katalytische Leistung der geformten hierarchischen Zeolithe wurde sowohl in Schnelltests als auch in Langzeittests,
jeweils bei 375 °C und 30 bar mit 6% mol/mol DME in Ar, untersucht. Bei den Schnelltests wurde eine Variation des
DME-Umsatzes durch Anderung der Katalysatorbelastung (WHSV) bei iiberlagerter Katalysatordeaktivierung erreicht.
Bei den Langzeittests wurde die WHSV fiir bis zu 220 h konstant gehalten bzw. bis der DME-Umsatz durch Deaktivie-
rung auf 50 % oder weniger zuriickgegangen war. Beide Versuchskonfigurationen fithren im Wesentlichen zu iiberein-
stimmenden Ergebnissen. Daher ist die Herangehensweise mit variabler WHSV zur Beurteilung der Katalysatorleistung
in verkiirzter Versuchsdauer geeignet.

Insgesamt wurden zehn unterschiedliche Katalysatoren getestet. So konnte gezeigt werden, dass Extrudate mit einem
geringerem nominellen Si/Al-Verhéltnis der Zeolithkomponente, d. h. geringerer Aziditdt, zwar niedrigere katalytische
Aktivitdt fir die DTG-Umwandlung aufweisen, aber auch langsamer deaktivieren. Auflerdem ist der Aluminabinder
vorteilhaft hinsichtlich einer langsamen Deaktivierung. In Einklang mit Literaturberichten ist hier im Vergleich mit dem
Silikabinder ein effektiverer Abtransport von Koksvorldufern aus dem Zeolithgitter in die Mesoporen des Aluminas und
deren dortige Einlagerung wahrscheinlich.
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So weisen die gebrauchten Alumina-gebunden Extrudate verglichen mit Silika-gebundenen Aquivalenten stets hohere
Massenzunahmen bei gleichzeitig weniger stark ausgepdgtem Verlust an Mikroporenvolumen nach der Testung auf.
Einen dhnlichen Effekt haben die intrakristallinen Mesoporen der stark alkalisch behandelten hierarchischen Zeolithe.
Silika-gebundene Extrudate deaktivieren hingegen schneller. Der aziditétssteigernde Effekt des Silikas ist eine pausible
Erklarung hierfiir, da stirkere Sédurezentren Koksspezies und andere Zwischenprodukte stérker binden. In diesem Kontext
liefern die Analysen der gebrauchten Katalysatorextrudate markante Hinweise, dass die Blockierung der zeolithischen
Mikroporen (interne Verkokung) unter den untersuchten Bedingungen der wesentliche Treiber der Katalysatordeaktivie-
rung ist. So wurde ein Zusammenhang zwischen Umsatzriickgang, Mikroporenblockierung und Verzerrung des Zeo-
lithgitters durch darin eingelagerte Koksspezies beobachtet. Die externe Verkokung scheint hingegen einen geringeren
Einfluss auf die Deaktivierung zu haben, obwohl sich ein Grofiteil des Kokses auflerhalb der Mikroporen ablagert.

Von den zehn untersuchten Katalysatoren zeigte Z40.05-A die beste Gesamtleistung, das heiflt hohe Benzinselektivitét
und hohen Widerstand gegen Deaktivierung. So erreicht dieser in den Langzeittests mit Lebenszeitausbeuten von
1,10 molc;s gKmlySmr'l bzw. 1,48 molcg.co gKatalysawr'l bei einem DME-Umsatz von 50 % die hdchsten gemessenen Werte.
Diese Alumina-gebundenen Extrudate, die auf einem mild alkalisch behandelten H-ZSM-5 mit niedrigem nominellen Al-
Gehalt (Si/Al = 40) basieren, sind daher besonders geeignet fiir die DTG-Umwandlung. Eine verminderte Neigung zu
interner Verkokung, messbar als verglichen mit den iibrigen Katalysatoren geringer Verlust an Mikroporenvolumen und
geringer Gitterverzerrung, spielt hierbei die entscheidenende Rolle. Beziiglich des Abtransports der Koksvorldufer ergibt
sich bei Z40.05-A demnach eine Synergie der intrapartikuléren Mesoporositét und relativ geringen Gesamtaziditéit der
hierarchischen Zeolithkomponente Z40.05 mit der Mesoporositit und Lewis-Aziditdt des Aluminabinders. Die Selektivi-
tit zur Benzinfraktion C6-C9 ist bei Z40.05-A niedriger als bei der kommerziellen Referenz Z40-E. Allerdings erreicht
740.05-A aufgrund einer wesentlich langsameren Deaktivierung eine im Vergleich um 76 % gesteigerte Umsatzkapazitt
von 362 gpmg gKatalysamr'l. Daraus resultieren die oben genannten Lebenszeitausbeuten der Benzinprodukte, die verglichen
mit Z40-E um 55 % erhoht sind. Damit konnten Ergebnisse von Vorarbeiten an reinen hierarchischen Zeolithpulvern in
ihrer Tendenz bestétigt werden [67, 68]. Hinsichtlicher eines potenziell weiter fortgefiihrten Scale-Ups ist ein ausgespro-
chener Vorteil von Z40.05 als Zeolithkomponente weiterhin, dass hier im Gegensatz zu den {iibrigen hierarchischen
Zeolithen hohe Ausbeuten von fast 90 % bei der alkalischen Behandlung erreicht wurden.

Ausblick

Auf Basis der in dieser Arbeit durchgefiihrten Versuche und des damit hergestellten Verstidndnisses fiir die Leistung der
hierarchischen Zeolithextrudate in der DTG-Umwandlung sollte ein weiteres Scale-Up bzw. eine weitere Entwicklung
der Katalysatorsynthese und des DTG-Prozesses angestrebt werden. Hierfiir ist insbesondere Z40.05-A geeignet.
Beispielsweise konnte eine Testung auf TechnikumsmaBstab in der ,,Mobilen Synthesegassyntheseanlage* (MOSYS 2)
des IKFT stattfinden, da diese iiber die Mdoglichkeit der Kreislauffilhrung von nicht umgesetztem DME und
Zwischenprodukten verfiigt.

Eine interessante Fragestellung ist auch die (hydrothermale) Zyklenstabilitdt der hierarchischen Zeolithe gegen wieder-
holte Regenerierung nach Deaktivierung durch Verkokung. Dies ist ein entscheidender Faktor fiir die gro3technische An-
wendbarkeit von Zeolithkatalysatoren und ein in der publizierten wissenschaflichten Literatur wenig beachtetes Thema.
Es bietet sich daher fiir Folgearbeiten an. Fiir weiterfilhrende Testungen im Labormafstab miisste hierfiir das
Einspeisekonzept der Versuchsanlage angepasst werden, um ein hiufiges Wechseln der Feedgase zwischen DME in Ar
und zum Beispiel O, bzw. H,O in N, zu erméglichen. Ebenso wire fiir die Analyse des Abgases und fiir die darin voraus-
sichtlich auftretenden, hoheren CO,- und CO-Konzentrationen eine Anderung des Messbereichs des IR-Gasanalysators
erforderlich.

Wenn fiir weiterfilhrende Untersuchungen Zwischenprodukte, wie beispielsweise Ethen, Propen und Butenisomere,
zusammen mit DME eingespeist werden sollen, ist ebenfalls eine Erweiterung des Einspeisesystems notig. Derartige
Versuche sind insbesondere von Interesse, um einen Kreislauf der Zwischenprodukte wie in vielen grofitechnisch
umgesetzten MTH-Verfahren zu simulieren. Die ZSM-5-Katalysatoren zeigen bei der in dieser Arbeit untersuchten
Umsetzung von DME ohne Kreislauf eine hohe Selektivitdt zu einkernigen Aromaten. Durch die simulierte Kreislauf-
fithrung besteht das Potenzial, den Aromatengehalt des Produktbenzins zu verringern.
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8  Zusammenfassung & Ausblick

Aromaten gelten bei der Verwendung in Kraftstoffen fiir Verbrennungsmotoren als Vorldufer der Feinstaubbildung. Vor
dem Hintergrund der aktuell in den gesellschaftlichen Fokus gerilickten Feinstaubemissionen von Fahrzeugen ist eine
derartige Variation der Zusammensetzung synthetischen Benzins ein vielversprechender Ansatz. Auch durch eine
Modifikation der eingesetzten Zeolithe oder durch die Verwendung anderer Zeolithtypen, wie zum Beispiel ZSM-22,
kann eine entsprechende Verschiebung der Produktzusammensetzung hin zu geringeren Aromatenanteilen erreicht
werden. Fiir solche Versuche wird die Abscheidung der fliissigen Kohlenwasserstoffprodukte eine gesteigerte Bedeutung
haben, um die Zusammensetzung der Benzinfraktion detailliert untersuchen und den Umsatz der Eduktgase quantitativ
bestimmen zu konnen. Daher sollte hier die Gestaltung des Trennkonzepts mittels Kiihlfallen {iberarbeitet werden, um
flissige Komponenten (C5+) sehr selektiv von den gasférmigen abscheiden zu konnen. Zusétzlich miisste die
Trennleistung des online-GC der Versuchsanlage optimiert werden, um die Komponenten der Fraktion C4 einzeln
quantifizieren zu konnen, um so tieferen Einblick in den Reaktionsmechanismus zu erhalten.
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ANHANG

A.1 Auslegung des Rohrreaktors der Versuchsapparatur

Im Folgenden wird das Vorgehen der Dimensionierung des Festbettreaktors der Versuchsanlage erldutert. Dieser ist als
PFR fiir die Testung von Katalysatorextrudaten ausgelegt, d. h. unter Beriicksichtigung der axialen Dispersion, des
Druckverlustes, sowie der mechanischen Beanspruchung des Reaktorrohrs durch Temperatur und Druck.

A.1.1 Axiale Dispersion in der Reaktoreinlaufzone

Das Dispersionsmodell ist ein vereinfachtes Modell zur Beschreibung von Verweilzeitverteilungen in realen Stromungs-
rohrreaktoren [334]. Es beschreibt Abweichungen von idealer Pfropfenstromung bei idealer Vermischung iiber den
Rohrquerschnitt (Vernachldssigbarkeit radialer Gradienten) hervorgerufen durch axiale Dispersion, d.h. Mischungsvor-
ginge entlang der Strémungsachse. Diese sind bedingt durch molekulare Diffusion, deren Einfluss iiblicherweise ver-
nachléssigbar ist, turbulente Geschwindigkeitsschwankungen und Wirbelbildung. Dazu wird der axiale Dispersionskoef-
fizient D,y als Modellparameter eingefiihrt. Dessen Einfluss kann mittels der Bodenstein-Zahl Bo, welche das Verhiltnis
aus konvektivem Stofftransport und axialer Dispersion als dimensionslose Kennzahl erfasst, durch Gleichung (A.1)
abgeschitzt werden.

uLR'L

Bo = (A.1)
Dax

Hierbei ist L die Linge des Stromungsrohrs und u; die Leerrohrgeschwindigkeit. Letztere berechnet sich aus dem bei
Betriebstemperatur 7y und -druck p in den Reaktor eintretenden Volumenstrom V, bzw. dem Massenstrom 7 dividiert
durch die entsprechende Dichte p, und dem Stromungsquerschnitt des Rohrs 4y (Gleichung (A.2)).

I V(P' Tr) _ m
LR Ag p(p, Tr) * Ar

(A.2)
AuBerdem steht die Bodenstein-Zahl mit der axialen Péclet-Zahl Pe,, wie folgt im Zusammenhang (Gleichung (A.3)).
L
Bo = Pe,y - — (A.3)
dpy

Fiir gasdurchstromte Schiittungen ist dp; dabei der mittlere hydraulische Durchmesser der eingesetzten Feststoffpartikeln.
Pe,, lasst sich hierfiir bei bekannter Dichte p und dynamischer Viskositit 7 des Fluides auch mit der Partikel-Reynolds-
Zahl Rep; und der Schmidt-Zahl Sc¢ im Bereich 0,008 < Rep, < 400 und 0,28 < Sc < 2,2 anndhern (Gleichungen (A.4) —
(A.6)) [335].

-1

Peyy, = 03 + 05 A4
€ax = RePt . Sc 1+ 3,8 ( . )
Rep; - Sc
Uupr-p-d
Rep, = R P Trt (A.5)
n
n
Sc = (A.6)
p Dy
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Anhang

AuBerdem muss fiir den charakteristischen Durchmesser d¢ des Stromungsrohrs gelten dc / dp; > 15, um Wandeffekte der
Bettporositit vernachldssigen zu konnen. Fiir ein Strdmungsrohr mit innerem Durchmesser dr und mittig axial einge-
brachtem Thermoelementfithrungsrohr mit &uBerem Durchmesser dr (ringformiger Stromungsquerschnitt) ist dc der
Abstand zwischen der inneren Wand des Stromungsrohrs und der duleren Wand des Fiithrungsrohrs (Gleichung (A.7)).

dg —dr
2

de = (A7)

Nimmt die Bodenstein-Zahl Werte grofler 100 an, so ist die Verweilzeitverteilung ausreichend eng, d.h. der Einfluss der
axialen Dispersion hinreichend klein, um fiir die Auslegung eines Reaktors das Modell des idealen Stromungsrohrs
(PFR) anzuwenden. Dementsprechend kann die Mindestldnge der Einlaufzone Lgz i, des Reaktors, die zur Ausbildung
einer idealen Pfropfenstromung vor dem eigentlichen Katalysatorbett notwendig ist, nach Gleichung (A.8) berechnet
werden. Diese Lange ist abhéingig von der Reaktor- und Fiillkérpergeometrie sowie von den Eigenschaften des strémen-
den Fluides.

Lz min = 100 - Dax _ 100 dee _ 100 - dp; - 03 + 05 (A.8)
o ULr Pe,x Rep-Sc 4 _38
Rep: - Sc

Die hierfiir benétigten Stoffeigenschaften (1 und p) bei den fiir den DTG-Prozess erforderlichen Driicken und Tempera-
turen werden fiir die hier betrachteten Mischungen des Trégergases Ar mit variierenden Anteilen des Edukts DME mit
der chemischen Simulationssoftware ASPEN berechnet (s. Tabelle A.6 und Tabelle A.7). Als Grundlage der Kalkulation
wird hierbei die unmodifizierte, kubische Zustandsgleichung nach Peng-Robinson gewihlt*. Der binire Diffusionskoef-
fizient Dy, wird zunéchst jeweils fiir atmosphérischen Druck mit der Fuller-Gleichung berechnet (Gleichung (A.9)) [336].
Die fiir die Berechnung benétigten Stoffkonstanten sind in Tabelle A.1 aufgefiihrt.

O Y,
0,00143 (E)”S [(%) +<%) ]

. (A.9)
2
V2 K 1,01325 - (vp/2 + vp3

D,,(1,013 bar, Tg) =

D,2

Danach erfolgt die Berechnung des Diffusionskoeffizienten fiir p > 1,013 bar und unterschiedliche Zusammensetzungen
(molare Anteile ¥;) durch Anwendung der Gleichungen (A.10) — (A.13) (s. Tabelle A.8) [337].

B+C'p/pc
p(1,013 bar, T) n(p, Tr)

D ,Tr) = D;,(1,013 bar, Tg) - 1,07 - . A.l

12(p R) 12( ar R) p(p’ TR) n(1'013 bar, TR) ( O)
Mit
B =-0,27—-0,38"(J; w; + 7, wy) (A.11)
C=-005+01"F; w+ ¥, wy) (A.12)
Pc =J1 Pc1+ V2 Pc2 (A.13)

Hierfir werden zusétzlich die Molmassen 1\7Ii, molaren Diffusionsvolumina vp, azentrischen Faktoren w; und kritischen
Driicke pc; der Komponenten benétigt (s. Tabelle A.1).

81 Fiir eine Validierung der Ergebnisse der Simulationsmethode siche Abschnitt A.1.6.
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Tabelle A.1: Stoffdaten von Argon und DME, die zur Abschétzung des Einflusses der axialen Dispersion benétigt werden [338-340]

Bezeichnung Grofie Einheit Stoft

Argon DME
Summenformel Ar C,HsO
Molmasse M, g mol™! 39,95 46,07
Kritische Temperatur Tc °C -122,46 127,15
Kritischer Druck Pc bar 48,63 53,41
Kritische Dichte pPc kg m™ 536 277
Azentrischer Faktor w - -0,002 0,188
Molares Diffusionsvolumen Vb - 16,20 51,77

Aus Gleichung (A.8) ist ersichtlich, dass die Einlaufzone bei gegebenem Reaktorquerschnitt umso lédnger sein muss, je
geringer die Stromungsgeschwindigkeit (bzw. der Volumenstrom) des stromenden Fluides bei gleichbleibender Tempe-
ratur und konstantem Druck ist. Im vorliegenden Anwendungsfall wird der Gasvolumenstrom des in den Reaktor einge-
henden Gemisches aus Argon und DME verringert, wenn der DME-Anteil darin bei konstanter WHSV vergrofert wird.
Das bedeutet, der Massenstrom an DME wird im Verhéltnis zur eingesetzten Katalysatormasse konstant gehalten, wih-
rend der Argon-Strom angepasst wird, um den gewiinschten DME-Anteil zu erreichen. Bei der hier vorgestellten Berech-
nung der maximal erforderlichen Mindestbettlinge wird daher ein Anteil von 30 % mol/mol DME und ein DME-
Massenstrom von 5 g h™' entsprechend einer WHSV bei von 1 g g” h bei einer eingesetzten Katalysatormenge von 5 g
verwendet. Die Einlaufzone besteht aus einer Zufallsschiittung aus SiC-Partikeln mit einem mittleren Durchmesser von
250 um. Der Innendurchmesser des Reaktors ist 16 mm und der Aulendurchmesser des Thermoelementfiihrungsrohres
1/16 Zoll (vgl. Tabelle A.2). Die Ergebnisse dieser Auslegungsrechnungen sind fiir verschiedene Temperaturen und
Driicke in Tabelle A.3 dargestellt. Es zeigt sich, dass die Einlaufzone fiir die bei den geplanten Untersuchungen zum
Einsatz kommende Maximalkonzentration und den minimal verwendeten Massenstrom an DME eine Lénge von mindes-
tens 5,6 cm haben muss, um den Einfluss der axialen Dispersion vernachldssigen zu kdnnen.

Tabelle A.2: Geometrische Abmessungen des auszulegenden Reaktors, die zur Abschétzung des Einflusses der axialen Dispersion benétigt werden

Bezeichnung Grofle Einheit Wert

Partikeldurchmesser SiC-Fiillkorper dp m 0,25x 107
Innendurchmesser Reaktor dr m 16,0 x 107
AuBendurchmesser Thermoelementfithrungsrohr dy m 1,59 x 107
Charakteristischer Durchmesser Reaktor dc m 6,71 x 107
Verhiltnis charakteristischer Durchmesser zu Partikeldurchmesser dc /! dp - 28,83

Stromungsquerschnitt Reaktor Ar m’ 199 x 10
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Tabelle A.3: Grofien zur Bestimmung der mindestens bendtigten Bettlinge zur Ausbildung einer idealen Pfropfenstromung aus einem Gemisch von
Argon mit 30 % mol/mol DME (5 gpy h) in Abhiingigkeit von Druck und Temperatur auf Basis des Dispersionsmodells (Bo > 100).
Verwendete Stoffdaten und geometrische Abmessungen s. Tabelle A.1 und Tabelle A.3, sowie Tabelle A.6 bis Tabelle A.8.

. . . p (bar)
Grofle Einheit 1 23 45 77 90
Tr =350 °C
1% m’s’! 5,206 x 10°° 0,226 x 10°® 0,116 x 10°® 0,068 x 10°° 0,058 x 10°°
Urr ms’! 0,0262 0,0011 0,0006 0,0003 0,0003
Rep, - 0,166 0,164 0,163 0,160 0,159
Sc - 0,922 0,872 0,883 0,901 0,911
Pey, - 0,504 0,473 0,474 0,477 0,479
LgL min m 0,050 0,053 0,053 0,052 0,052
TR =375°C
v m’s’! 5,416 x 10°° 0,235x 10°® 0,120x 10°® 0,071 x 10° 0,060 x 10
UrR ms’! 0,0272 0,0012 0,0006 0,0004 0,0003
Rep, - 0,161 0,159 0,158 0,156 0,155
Sc - 0,923 0,871 0,882 0,899 0,908
Pe,, - 0,490 0,459 0,461 0,463 0,464
LEL min m 0,051 0,054 0,054 0,054 0,054
T =400 °C
v m’s! 5,625 x 10°° 0,245 x 10°® 0,125x 10°® 0,073 x 10 0,063 x 10
UrR ms’! 0,0283 0,0012 0,0006 0,0004 0,0003
Rep, - 0,156 0,155 0,154 0,152 0,151
Sc - 0,923 0,871 0,880 0,896 0,904
Pe,, - 0,476 0,446 0,448 0,450 0,451
L7 min m 0,053 0,056 0,056 0,056 0,055

A.1.2 Axiale Dispersion in der Reaktionszone

Findet bei der Stromung eines Fluides durch eine Katalysatorschiittung eine chemische Reaktion statt, so miissen dadurch
entstehende Konzentrationsgradienten als zusétzliche Triebkraft der axialen Dispersion beriicksichtigt werden. Diesem
Effekt wird bei der Berechnung der Bettlinge der Reaktionszone Lrz min, die mindestens erforderlich ist, um den Einfluss
der axialen Dispersion zu vernachldssigen, durch Anwendung des Mears-Kriteriums Rechnung getragen (Gleichung
(A.14)) [341].

n- dpt 1
Lrzmin =20+ ——"In ( - X) (A.14)
ax

Der Konzentrationsgradient beziiglich des Edukts wird hier in Form des Umsatzgrades X berticksichtigt. AuBerdem geht
die Reaktionsordnung » aus einem einfachen Potenzansatz in die Beziehung ein. Dieses Kriterium gilt in der Literatur als
konservativ. Nach Gierman sind beispielsweise bereits 40 % dieser Lénge ausreichend [342].

Fiir die Kalkulation werden die Stoffeigenschaften, Geometrien und Stoffstrome (dp, und Pe,y) aus dem Abschnitt A.1.1
verwendet (vgl. Tabelle A.2 und Tabelle A.3). Da die Reaktionsordnung » nicht bekannt ist, wird fiir diese ein Wert von
1,5 gewdhlt, was einen ungiinstigen Fall darstellt. Auerdem wird mit einem Zielumsatz X = 0,999 kalkuliert, wodurch
der Einfluss des Konzentrationsgradienten sehr gro und die erforderliche Mindestbettlinge vergroBert wird. Tabelle A.4
stellt die Ergebnisse der Berechnungen dar. Es ist ersichtlich, dass die Reaktionszone bei den gegebenen Bedingungen
eine Lange von mindestens 11,6 cm haben muss.
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Tabelle A.4: Mindestens benétigte Bettlingen in der Reaktionszone bei Reaktion von einem Gemisch von Argon mit 30 % mol/mol DME (5 gpye h™)
in Abhéngigkeit von Druck und Temperatur auf Basis von Gleichung (A.14) (n = 1,5, X =0,999). Verwendete Daten s. Tabelle A.3.

Lz, min (m) p (bar)

Tk (°C) 1 23 45 77 90
350 0,103 0,110 0,109 0,109 0,108
375 0,106 0,113 0,112 0,112 0,112
400 0,109 0,116 0,116 0,115 0,115

A.1.3 Festlegung der Reaktordimensionen

Insgesamt wird fiir den Reaktor, inklusive Einlauf- und Reaktionszone, anhand konservativer Kriterien eine Mindestlén-
ge von 17,2 cm fiir den ungiinstigsten Fall ermittelt. Zusitzlich ist fiir den Reaktor eine Auslaufzone fiir die Stromung
vor dem Reaktorausgang vorgesehen. Das Reaktorrohr wird demnach mit etwa 175 % der Mindestlinge (L =30 cm)
ausgelegt. Damit ist sichergestellt, dass der Einfluss der axialen Dispersion bei den geplanten Untersuchungen vernach-
lassigt werden kann.

Fiir die Wandstirke des Reaktors wird in Riicksprache mit der mechanischen Werkstatt des IKFT ein Wert von 1,5 mm
gewdhlt (AuBendurchmesser 19 mm). Das Material ist rost- und sdurebestindiger Edelstahl (Mat. Nr. 1.4571). Dadurch
ist gewidhrleistet, dass der Reaktor den thermischen und mechanischen Belastungen einer Maximaltemperatur von
Tmax = 460 °C bei einem Maximaldruck von p,,,,x = 100 bar standhilt.

A.1.4 Druckverlust im Reaktor

Des Weiteren wird der Druckverlust Ap im Reaktor, der fiir die verschiedenen Reaktionsbedingungen maximal auftreten
kann, abgeschétzt. Dafiir wird die Ergun-Gleichung verwendet (Gleichung (A.15)). Diese gilt fiir Schiittschichten der
Bettporositit ¢ im Bereich 1 < Rep, < 10* [343].

1—¢ 3001 L p-ufg
g3 Repd dp; 2

(A.15)

Fiir rein laminare Strdmungen in Schiittungen mit Rep; <20 kann auch die folgende Beziehung (Gleichung (A.16))
angewandt werden, die generell niedrigere Werte fiir Ap ergibt [334]. Die Abschidtzung durch Gleichung (A.15) ist
deshalb als eher konservativ zu beurteilen.

=(1—£)2 300 L p-ufg

g3 Repy dpe 2

Ap (A.16)

Die im Reaktor zur Verbesserung des Wiarmeiibergangs eingesetzten SiC-Inertpartikeln haben nach Herstellerangaben
(ESK-SiC GmbH) eine splittrige Geometrie mit anndhernd kubischer Form und vernachlissigbarer Porositit. Zur Verein-
fachung werden diese fiir die Abschéitzung des maximal auftretenden Druckverlustes iiber die Bettlinge (L =30 cm)
jedoch als kugelformige Partikel betrachtet. Auerdem wird mit einem Wert der Bettporositét von ¢ = 0,3 kalkuliert. Dies
ist fiir nicht-komprimierte Zufallsschiittungen aus nicht-sphérischen Partikeln ein sehr niedriger Wert, der zu erhohten
Werten fiir Ap fiihrt. Im Allgemeinen gilt fir Schiittungen kompakter Partikeln ohne Stromungsporen 0,3 < ¢ < 0,46
[344].

Gleichung (A.15) macht deutlich, dass Ap bei gleichbleibender Temperatur und konstantem Druck sowie gegebener
Reaktor- und Partikelgeometrie (vgl. Tabelle A.2) zunimmt, wenn die Stromungsgeschwindigkeit des Fluides steigt bzw.
dessen Volumenstrom zunimmt. Fiir die hier vorgestellte Abschitzung des groftmdglichen Druckverlusts wird daher der
in der Anlage maximal mégliche Trigergasstrom (Va.(1 bar, 0 °C) = 500 mL min™', vgl. Tabelle 3.5) mit einem DME-
Anteil von 30 % mol/mol entsprechend einem DME-Massenstrom von 24,2 g h”' kombiniert. Tabelle A.5 fasst die
Ergebnisse der Berechnungen zusammen. Es ist ersichtlich, dass der relative Druckverlust Ap/p {iber das Festbett bei
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einer Reaktionsfithrung bei atmospharischem Druck fiir die betrachteten Stromungsbedingungen sehr hohe Werte von
etwa 60 % erreicht. Fiir Festbetten in industriellen Anlagen gilt fiir diesen Parameter ein Richtwert von maximal 10 %
[344]. Bei erhohten Reaktionsdriicken liegt Ap/p hingegen aufgrund der Kompression des Gasvolumenstroms und der
damit einhergehenden Verringerung der Stromungsgeschwindigkeit bei Werten weit unter 1 % und ist deshalb in jedem
Fall als unproblematisch zu beurteilen. Um Ap/p bei Versuchen mit p = 1,013 bar auf unkritische Werte zu senken, kann
bei konstanter Feed-Zusammensetzung und WHSV die eingesetzte Katalysatormasse im Festbett verringert werden. Das
heift, das Verhiltnis aus DME-Massenstrom zu eingesetzter Katalysatormasse wird bei der Einstellung der Versuchsbe-
dingungen konstant gehalten, wahrend Letztere in Abstimmung mit dem nétigen Volumenstrom des DME-Argon-

Gemischs (gleichbleibender DME-Anteil) so gewéhlt wird, dass rechnerisch Werte unter 5 % fiir Ap/p (Ap < 50,7 mbar)
erreicht werden.

Tabelle A.5: Groflen zur Abschidtzung des maximalen Druckverlusts im Extrudatreaktor (Bettlinge L =30 cm) in Abhéngigkeit von Druck und
Temperatur. Berechnung mit Gleichung (A.15) fiir ein Gemisch von Argon mit 30 % mol/mol DME (V4.(1 bar, 0 °C) = 500 mL min™).
Verwendete Stoffdaten und geometrische Abmessungen s. Tabelle A.1 und Tabelle A.2, sowie Tabelle A.6 und Tabelle A.8.

p (bar)
Grofle Einheit
1,013 23 45 77 90
Tr =350 °C
14 m’s”! 2523x 10 1,096 x 10 0,560 x 10 0,328 x 10 0,281 x 10°
iR ms’" 0,1267 0,0055 0,0028 0,0016 0,0014
Rep, - 0,802 0,795 0,788 0,776 0,770
Se - 0,922 0,872 0,883 0,901 0,911
Pe,, - 2,054 1,961 1,966 1,973 1,979
Ap mbar 534,7 23,4 12,1 72 6,2
Aplp % 52,78 0,10 0,03 0,02 0,01
T =375 °C
v m’s”! 26,25x 10 1,141 x 10°® 0,584 x 10 0,342 x 10° 0,293 x 10°
UR ms’" 0,1318 0,0057 0,0029 0,0017 0,0015
Rep, - 0,779 0,773 0,766 0,755 0,750
Sc - 0,923 0,871 0,882 0,899 0,908
Pey, - 2,012 1,920 1,924 1,931 1,936
Ap mbar 572,8 25,1 13,0 7,7 6,6
Aplp % 56,53 0,11 0,03 0,02 0,01
Tr =400 °C
v m’s’! 2726x10° 1,186 x 10°® 0,607 x 10°® 0,356 x 10 0,305 x 10°°
uR ms’! 0,1369 0,0060 0,0031 0,0018 0,0015
Rep, - 0,757 0,751 0,745 0,735 0,731
Sc - 0,923 0,871 0,880 0,896 0,904
Pey, - 1,972 1,880 1,884 1,890 1,894
Ap mbar 611,8 26,8 13,8 8,2 7.1
Aplp % 60,38 0,12 0,03 0,02 0,01
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A.1.5 Berechnete Stoffeigenschaften von DME/Ar-Gemischen

Tabelle A.6: Dichte p von Mischungen von Argon mit DME in Abhdngigkeit von Druck, Temperatur und Zusammensetzung, berechnet in ASPEN auf
Basis der unmodifizierten kubischen Zustandsgleichung nach Peng-Robinson.

p (kg m”) Fome (mol mol™)
p(bar) T (°C) 0,30 0,25 0,20 0,15 0,10 0,05 0,00
1 350 0,81 0,80 0,79 0,79 0,78 0,78 0,77

375 0,78 0,77 0,76 0,76 0,75 0,75 0,74
400 0,75 0,74 0,74 0,73 0,72 0,72 0,71

23 350 18,57 18,41 18,25 18,10 17,95 17,80 17,66
375 17,83 17,68 17,54 17,39 17,25 17,11 16,97
400 17,16 17,01 16,88 16,74 16,60 16,47 16,34

30¢ 350 2420 23,96 23,72 23,50 23,28 23,08 22,87
375 23,21 22,99 22,77 22,57 22,36 22,17 21,98
400 2231 22,10 21,90 21,71 21,52 21,34 21,16

45 350 36,33 35,99 35,65 35,32 35,00 34,70 34,40
375 34,86 34,54 34,23 33,92 33,63 33,34 33,06
400 33,51 33,21 32,92 32,64 32,36 32,09 31,82

77 350 62,08 61,41 60,77 60,16 59,57 59,01 58,47
375 59,50 58,89 58,30 57,74 57,20 56,68 56,18
400 57,14 56,58 56,04 55,52 55,02 54,54 54,07

90 350 72,49 71,68 70,90 70,16 69,45 68,78 68,15
375 69,45 68,71 68,00 67.33 66,68 66,07 6548
400 66,67 66,00 6535 64,73 64,14 63,57 63,02

“Die Werte bei p = 30 bar wurden durch lineare Regression der iibrigen Dichtewerte als Funktion des Drucks berechnet.
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Tabelle A.7: Dynamische Viskositdt # von Mischungen von Argon mit DME in Abhédngigkeit von Druck, Temperatur und Zusammensetzung,
berechnet in ASPEN auf Basis der unmodifizierten kubischen Zustandsgleichung nach Peng-Robinson.

n(kgm's™) Foume (mol mol™)
p(bar) T (°C) 0,30 0,25 0,20 0,15 0,10 0,05 0,00
1 350 3,19x10°  331x10°  343x10°  3,57x10°  3,70x10°  3,85x10°  4,00x 107

375 328x10°  341x10°  354x10°  3,67x10°  381x10° 396x10° 4,11x107°
400 338x10°  3,50x10°  3,64x10°  3,77x10°  3,92x10°  407x10°  422x107
23 350 321x10°  333x10°  346x10°  3,59x10°  373x10° 3,87x10°  4,01x107°
375 331x10°  343x10°  356x10°  3,69x10° 383x10° 398x10° 4,13x10°
400  3,40x10°  3,53x10°  3,66x10°  3,80x10°  3,94x10°  409x10°  424x107
30¢ 350 3,22x10°  334x10°  347x10°  3,60x10°  373x10°  3,88x10°  4,02x107°
375 332x10°  344x10°  357x10°  3,70x10°  384x10° 399x10° 4,14x10°
400  341x10°  3,54x10°  367x10°  3,80x10°  3,95x10°  4,10x10°  425x107
45 350 324x10°  336x10°  349x10°  3,62x10° 3,75x10° 389x10°  4,03x10°
375 3,34x10°  3,46x10°  3,59x10°  3,72x10° 386x10° 400x10° 415x10°
400 343x10°  3,55x10°  3,68x10° 3.82x10° 396x10° 411x10° 426x10°
77 350 329x10° 341x10°  3,53x10°  3,66x10° 379x10° 393x10° 4,07x10°
375 3,39x10°  3,50x10°  3,63x10°  3,76x10° 389x10° 403x10° 4,18x10°
400 3,48x10°  3,60x10°  3,72x10° 386x10° 400x10° 414x10° 429x10°
90 350 3,32x10°  343x10°  3,55x10°  3,68x10° 380x10° 394x10° 408x10°
375 3,41x10°  3,52x10°  3,65x10° 3,77x10° 391x10° 405x10° 4,19x10°
400 3,50x10°  3,62x10°  3,74x10° 387x10° 401x10° 415x10° 430x10°
“Die Werte bei p = 30 bar wurden durch lineare Regression der tibrigen Dichtewerte als Funktion des Drucks berechnet.

Tabelle A.8: Bindre Diffusionskoeftizienten von Mischungen von Argon mit DME in Abhéngigkeit von Druck, Temperatur und Zusammensetzung,
berechnet nach Fuller et al. und Riazi und Whitson [336, 337].

Drpme (m’ s™) Fome (mol mol™)
p(bar) T (°C) 0,30 0,25 0,20 0,15 0,10 0,05 0,00
1 350 428x10°  428x10° 428x10° 428x10° 428x10° 4,28x10°  6,78x 107

375 459x10°  4,59x10°  4,59x10°  4,59x10°  4,59x10°  4,59x10°  7,26x 107
400 490x10°  4,90x10°  4,90x10°  4,90x10° 490x10° 490x10°  7,76x 107
23 350 1,99x10%  1,99x10% 1,99x10° 1,99x10° 1,99x10° 200x10° 3,16x10°
375 2,13x10%  2,13x10%  2,13x10° 2,14x10° 2,14x10° 2,14x10° 3,39x10°
400 2,28x10%  228x10°%  228x10° 228x10° 229x10° 229x10° 3,62x10°
45 350 1,01 x10°  1,01x10% 1,02x10% 1,02x10° 1,02x10° 1,02x10° 1,62x10°
375 1,00x10%  1,00x10% 1,00x10° 1,090x10° 1,00x10° 1,010x10° 1,74x10°
400 1,Ll6x10% 1,16x10% 1,17x10° 1,17x10° 1,17x10° 1,17x10° 1,86x10°
77 350 580x 107 591x107  594x107  596x107  598x107 599x107 9,51 x107
375 6,33x 107  636x107  638x107 640x107 642x107 643x107  1,02x10°
400 6,79x 107  681x107 683x107 685x107 6,8x107 688x107  1,09x10°
90 350 502x 107 505x107  507x107  5,09x107  511x107  513x107  8,14x 107
375 541x107  543x107  545x107  547x107  549x107  550x107 8,73 x 107
400 580x 107 582x107  584x107  58x107 58 x107  589x107 933 x107
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A.1.6 Validierung der Simulationsergebnisse

Da in der publizierten Literatur zum Zeitpunkt der Durchfithrung der hier vorgestellten Berechnungen keine experimen-
tellen Daten fiir # und p von Gemischen von Ar mit DME verfligbar waren, werden diese Stoffeigenschaften mit der
chemischen Simulationssoftware ASPEN errechnet. Als Basis dient die unmodifizierte Zustandsgleichung nach Peng-
Robinson. Um diese berechneten Werte dennoch validieren zu kdnnen, werden publizierte Messwerte der Dichten pex,
der Reinkomponenten DME und Ar mit simulierten Dichten p,. fiir jeweils dieselben Bedingungen verglichen (s.
Tabelle A.9). Hierfiir werden fiir Ar jeweils Temperaturen und Driicke gewdhlt, die mit den Versuchsbedingungen
vergleichbar sind. Fiir DME beschrénkt sich der Vergleich aufgrund eines Mangels an experimentellen Dichtedaten auf
niedrigere Werte fiir p und T bis etwa 50 bar und 250 °C. Fiir Ar betragen die Fehler der Simulation Ap,. im Vergleich zu
den gemessenen Literaturwerten 0,01 — 0,44 %. Fiir DME sind diese mit 0,38 — 1,18 % grofer. Diese Fehler sind somit
nur etwas grofler als Unsicherheiten der Messwerte, die im Bereich 0,1 — 0,5 % liegen [345-347]. Die Fehler durch
Verwendung von auf diese Weise simulierten Stoffdaten fiir Gemische von DME und Ar bei den Berechnungen konnen
demnach als vernachldssigbar eingestuft werden.

Tabelle A.9: Vergleich experimentell gemessener Dichten von Ar und DME mit Dichtewerten, die auf der Basis der Zustandsgleichung nach Peng-
Robinson simuliert wurden, in Abhéngigkeit von Temperatur und Druck. Messwerte aus [345-347].

Stoff  p (bar) T(°C) Pea (kg m’) Pexp (kg m?) |Ap| (kg m™) |Aprel (%)
Ar 1 346,85 0,77482 0,77463 0,00018 0,02
366,85 0,75060 0,75066 0,00006 0,01
386,85 0,72785 0,72789 0,00004 0,01
406,85 0,70643 0,70632 0,00012 0,02
25 346,85 19,28429 19,26349 0,02080 0,11
366,85 18,67809 18,65945 0,01864 0,10
386,85 18,10930 18,09256 0,01674 0,09
406,85 17,57452 17,55922 0,01530 0,09
50 346,85 38,37856 38,29208 0,08648 0,23
366,85 37,16653 37,08838 0,07815 0,21
386,85 36,03044 35,95939 0,07105 0,20
406,85 34,96322 34,89832 0,06490 0,19
100 346,85 75,94100 75,58540 0,35560 0,47
366,85 73,52847 73,20438 0,32409 0,44
386,85 71,27059 70,97118 0,29941 0,42
406,85 69,15242 68.,87780 0,27463 0,40
DME 5,0 130,00 7,12 7,09 0,03 0,38
10,6 130,00 15,77 15,69 0,08 0,50
293 130,00 52,21 51,60 0,62 1,18
50,2 200,15 74,75 74,24 0,51 0,68
230,15 66,25 65.83 0,42 0,64
240,15 63,97 63,54 0,43 0,68
250,15 61,90 61,47 0,43 0,69
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A.2 Auslegung des katalytischen Nachverbrenners der
Versuchsapparatur

Die zur Ausbildung einer idealen Propfenstromung ndtige Lénge der Einlaufstrecke wird auf Basis des Dispersionsmo-
dells (vgl. Kapitel A.1) auch fiir den KNV berechnet. Vereinfachend wird hierfiir mit einem Betriebsdruck von 1 bar
kalkuliert und fiir das stromende Gas (Mindeststrom bei Normbedingungen VLuft,min(l bar, 0°C) =6 L min) eine
Zusammensetzung identisch mit der modellhaften trockenen Luft aus dem VDI-Wérmeatlas angenommen [348]. Der
Wert fiir vp zur Abschitzung des Selbstdiffusionskoeffizienten von Luft Dy, mittels Gleichung (A.10) nach Riazi und
Whitson wird der Literatur entnommen [340]. Die ndtigen Stoffdaten und geometrischen Abmessungen sind in Tabelle
A.10 und Tabelle A.11 aufgefiihrt. Um den Einfluss von Temperaturgradienten abschétzen zu kdnnen, wird die Berech-
nungen sowohl fiir eine Betriebstemperatur von 350 °C als auch 400 °C durchgefiihrt. Tabelle A.12 zeigt die Ergebnisse
der Kalkulation. Wie daraus ersichtlich ist, hat Lgz min bei den gewdhlten Bedingungen und Geometrien einen Wert von
etwa 8 cm.

Tabelle A.10: Stoffdaten von trockener Luft, die zur Abschitzung des Einflusses der axialen Dispersion in der Einlaufzone des katalytischen Nachver-
brenners benétigt werden [340, 348]

Bezeichnung Grofle Einheit T (°C) p (bar) Wert
Zusammensetzung Vi % mol/mol 81,20 N,
20,96 O,
0,92 Ar
Molmasse M g mol™! 28,9586
Molares Diffusionsvolumen Vb - 19,7
Dichte p kg m’ 0 1 1,276
350 1 0,559
400 1 0,517
Dynamische Viskositét n kgm's?! 350 1 3,158 x 107
400 1 3,328 x 107
Selbstdiffusionskoeffizient Dy s m*s! 350 1 7,079 x 10°
400 1 8,102 x 107

Tabelle A.11: Geometrische Abmessungen des katalytischen Nachverbrenners, die zur Abschitzung des Einflusses der axialen Dispersion bendtigt

werden
Bezeichnung Grofle Einheit Wert
Partikeldurchmesser SiC dpy m 2,0x 103
Innendurchmesser Reaktor dr m 83,1x 107
AuBendurchmesser Thermoelementfithrungsrohr dy m 3,18 x 107
Charakteristischer Durchmesser Reaktor dc m 40,8 x 107
Verhiltnis charakteristischer Durchmesser zu Partikeldurchmesser de / dp - 19,98
Stromungsquerschnitt Reaktor Ag m’ 542107
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Tabelle A.12: Grofien zur Bestimmung der mindestens bendtigten Bettlinge zur Ausbildung einer idealen Pfropfenstromung aus trockener Luft
(Viuge(1 bar, 0 °C) = 6 L h™") in der Einlaufzone des katalytischen Nachverbrenners bei 350 und 400 °C und einem Druck von 1 bar, be-
rechnet auf Basis des Dispersionsmodells (Bo > 100). Verwendete Stoffdaten und geometrische Abmessungen s. Tabelle A.10 und Ta-

belle A.11.
GriBe Einheit Tx CO
350 400
14 m’s! 228.4x10° 246,7x 10°
UrR ms™! 0,0421 0,0455
Rep, - 1,490 1,414
Se - 0,799 0,794
Pey, - 2,693 2,623
Lgz min m 0,074 0,076

Die Masse des im KNV eingesetzten Pd/Pt-y-Al,Os-Katalysators my,, betrdgt 1 kg. Diese Menge wird zu drei gleichen
Teilen auf drei Schiittungen mit einer Verdiinnung von jeweils 67 % v/v, 50 % v/v und 0 % v/v SiC-Partikeln aufgeteilt.
Der Katalysator hat nach Herstellerangaben eine Schiittdichte von pgyx = 593 kg m” (s. Tabelle 3.6). Somit ergibt sich
unter Vernachldssigung von Wandeffekten fiir das benétigte Volumen der Gesamtschiittung Vyz ein Wert von 3,373 L
(Gleichung (A.17)). Dies bedeutet bei einem Stréomungsquerschnitt von 54,2 cm” eine Bettlinge Lgz von 62,2cm (Glei-
chung (A.18)). Unter Beriicksichtigung der Einlaufzone (reine SiC-Schiittung) mit Lgz min = 8 cm wird der KNV daher
mit einer Lange L = 75 cm ausgelegt (entsprechend einem Volumen von 4,068 L). Abbildung 3.5 zeigt die Ausgestaltung
der Partikelschiittungen im KNV mit Thermoelementfiihrungshiilse und Kupfer-Dichtung.

Mschiittung 1/3 " MKatalysator ( 1 1 ) 1/3 kg -3 .3
Vz = = 4 —+1)=6——"—-=3373-103m (A.17)
T P Paulk 1/371/2 593 kgm™
Vaz 3,373 - 1073 m3
= =0,622m (A.18)

Lpy=—= ——
RZ™ Ax ~ 542 - 1073 m?

Auch fiir den KNV wird wie schon fiir den Pelletreaktor (Abschnitt A.1.4) der maximal zu erwartende Wert fiir Ap iiber
die Bettlinge (L = 75 cm) mittels Gleichung (A.15) abgeschétzt. Vereinfachend wird hierfiir mit einer Strdmung trocke-
ner Luft mit VLuft‘max(l bar, 0 °C) = 10 L min™' gerechnet und das Katalysatorbett als reine Schiittung kugelformiger SiC-
Partikeln mit dp, =2 mm und ¢ = 0,3 betrachtet. Tabelle A.13 zeigt die Ergebnisse dieser Kalkulation. Wie zu erkennen
ist, liegt der Maximalwert fiir Ap/p bei 1,34 %. Der Druckverlust iiber die Schiittung im KNV kann somit in jedem Fall
als unproblematisch beurteilt werden [344].

Tabelle A.13: Grofien zur Abschitzung des maximalen Druckverlusts im katalytischen Nachverbrenner (Bettldnge L =75 cm, ¢ = 0,3) bei p = 1 bar in
Abhingigkeit von der Temperatur. Berechnung mit Gleichung (A.15) fiir eine Stromung trockener Luft (V,,(1 bar, 0 °C) = 10 L min™).
Verwendete Stoffdaten und geometrische Abmessungen s. Tabelle A.10 und Tabelle A.11.

GriBe Einheit T2 CO)
350 400
14 m’s! 380.6 4112 x10°
UrR ms™! 0,0702 0,0758
Rep, - 2,483 2,356
Sc - 0,799 0,794
Pey, - 3,098 3,074
Ap mbar 11,8 13,4
Aplp % 1,18 1,34

155



Anhang

A.3 MSR-Konzept und Spannungsversorgung der
Versuchsanlage

Als Mess-, Steuer- und Regelsystem (MSR) wurde an der Anlage ein Laborautomatisierungssystem der Firma Hitec-
Zang (LabVision Version 2.12.1.7) implementiert. Dies verfiigt iiber folgende Ein- und Ausgéinge sowie Funktionen:

e 48 analoge Eingdnge (0/4 ... 20 mA oder -10 ... +10 V),
e 16 analoge Ausginge (0/4 ... 20 mA oder -10 ... +10 V),
e 16 digitale PID-Regler.

Mit diesen Schnittstellen konnen folgende Mess- und Regelstellen der Versuchsanlage erfasst, gespeichert, ausgewertet
und angesteuert werden:

e 10 Temperaturmessstellen mit Regelfunktion (PID),

e 12 Temperaturmessstellen ohne Regelfunktion,

e 7 Druckaufnehmer ohne Regelfunktion,

e 4 Impulsgeber (1x Gasuhr und 3x Kryostat) mit Sicherheitsfunktion,

e 1 Schalter Prozessaus,

e 2 mal Aktivierung pneumatisch geschalteter Notaus-Ventile (DME aus, Ar-Spiilung an),
e 6 RS 232-Anschliisse iiber USB (Ansteuerung HPLC-Pumpe, Auslesung Ar-MFC).

Des Weiteren verfiigt die Anlage iiber folgende extern ansteuerbare Geréte, deren Prozessdaten nicht oder nur teilweise
erfasst werden:

e Die Steuerung der MFCs und des CEM-Verdampfers erfolgt iiber ein gesondertes Regelsystem (s. Abschnitt
3.3.1.1).

e Die HPLC-Pumpe kann sowohl iiber die HiTec-Zang-Software als auch direkt tiber das Bedienfeld der Pumpe
angesteuert werden.

e Die Kryostaten der Anlage werden direkt am jeweiligen Gerét bedient.

e Vier Begleitheizungen im Analytikteil der Anlage werden jeweils liber externe Temperaturregler (ICon-T26000,
Zweipunktregler, Thermoelement Typ K, P, = 2,3 kw, Isopad) mit Temperaturiiberwachung (zweites Thermo-
element Typ K) geregelt.

e Die Beheizung des KNV erfolgt mit einer dreizonigen Begleitheizung und mit einer Heizmanschette (s. Ab-
schnitt 3.3.1.4)

AuBerdem werden alle Gerdte und Komponenten der Anlage inklusive des online-GC, des Loop-Filling-Managers, des
NGA, des Steuerung-PCs, der MFCs und des CEMs mit Ausnahme der Kryostaten und der sieben Begleitheizungen im
Analytikteil und am KNV iiber einen zentralen Schaltschrank mit Spannung versorgt und kdnnen iiber diesen ggf. span-
nungsfrei geschaltet werden. Dazu sind in der Software Kriterien fiir sicherheitskritische Prozesszustinde (z. B. Uber-
temperatur) hinterlegt, bei deren Eintreten die Anlage automatisiert in einen sicheren Betriebszustand gefahren werden
kann. Der Schaltschrank verfiigt zu diesem Zweck zudem {iber einen Prozessaus-Schalter.
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Abbildung A.3:

Differentielles Porenvolumen, dv(log d,) (cm® g)

Abbildung A.4:
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Rontgendiffraktogramme der gebrauchten Z28- und Z40-basierten Zeolithextrudate aus der Katalysatorschnelltestung. Die grauen
Linien zeigen die entsprechenden Differenzkurven aus den gemessenen und mittels Rietveld-Refinement berechneten Profilen. Die
Diffraktogramme sind zur besseren Lesbarkeit vertikal versetzt aufgetragen.

8
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Vergleich der semi-logarithmischen, differentiellen Porenvolumenverteilungen der frischen und gebrauchten Extrudate basierend auf
728 (a) und Z40 (b) aus der Katalysatorschnelltestung. Die Kurven der einzelnen Materialien sind zur besseren Lesbarkeit jeweils mit
einem vertikalen Versatz von 1,5 cm’® g aufgetragen. Die grauen, gestrichelten, vertikalen Linien bei 2 und 50 nm kennzeichnen je-
weils die oberen Grenzen der spezifischen Mikro- bzw. Mesoporenvolumina, Viiero Und Vieso-
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Abbildung A.5: Reaktorselektivititen ®S; zu Ethan an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-Umsatzes aus der Katalysator-
schnelltestung (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ¥y = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 3,3 — 16,5 h™"). Jeder Datenpunkt gibt den Mittel-
wert aus drei GC-Messungen iiber eine 70S von 6 h wieder.
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Abbildung A.6: Reaktorselektivititen R Skman zu Ethan an Z28- (a) und Z40-basierten Extrudaten (b) als Funktion des DME-Umsatzes in den Langzeit-
versuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, iy = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™").
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Abbildung A.7: Reaktorselektivititen ®S; zu Ethen (a,b) und Propen (c,d) an Z28- (a,c) und Z40-basierten Extrudaten (b,d) als Funktion der Standzeit
TOS in den Langzeitversuchen (Bedingungen: 375 °C, 30 bar, ¥ipyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™)
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A.5 Tabellenanhang

Tabelle A.14: Produkte bzw. Produktgruppen und ihre zugehorigen Retentionszeiten auf dem online-GC

Produkte / Produktgruppe Retentionszeit (min)

Methan 2.8

Ethen 3,82

Ethan 445
Propen 7,27
Propan 7,54
Methanol 8,50

DME 8,72

C4 12,0 - 15,8
C5 38,0 —40,0
C6-C9 24,0 -31,6
C10 31,6 -354
C10+ 41,5 -56,24

Tabelle A.15: Massendnderung Anmigiysacor der gebrauchten Zeolithextrudate nach der Katasytorschnelltestung und deren Koksgehalt gemafl TGA

Katalysator  Amyasaor (%) Wiois” (%)
Z28-E 18,5 15,0
Z28-A 13,5 11,1
728.05-A 17,8 13,5
728.05-S 93 122
728.3-A 26,4 20,2
Z40-E 21,9 16,9
Z40-A 142 11,9
740.05-A 12,3 12,0
740.05-S 12,4 8,6
740.3-A 142 16,0

“Massenverlust in TGA-Messungen unter synthetischer Luftat-
mosphiére (20 % v/v O, in N,) zwischen 280 °C und (700 +
20) °C.

162



A.5 Tabellenanhang

Tabelle A.16: Vergleich der Textureigenschaften der frischen und gebrauchten Zeolithextrudate der Katalysatorschnelltestung aus hochauflosen
Ar-Physisorptionsmessungen bei 87 K. Die kursiv dargestellten Werte geben die Messergebnisse an den gebrauchten Extrudaten wieder
und die Prozentzahlen jeweils die relative Anderung bezogen auf den Mittelwert des jeweiligen frischen Katalysators.

Katalvsat bt g) t-plot” NLDFT*
atalysator s m
Y B & Smicro (mZ g_l) Sextern (mZ g_l) Vmicro (cm3 g-l) Vmicro (cm3 g-l) Vmeso (CIII3 g_l)
Z28-E 375,2 302,2 72,9 0,110 0,169 0,225
54,5 7,0 47,5 0,001 0,005 0,148
-85 % -98 % -35% -99 % 97 % -34 %
Z28-A 379,5 289,7 89,8 0,106 0,170 0,194
107,5 50,9 56,6 0,019 0,037 0,146
-72 % -82% -37 % -82 % -78 % -25%
728.05-A 3477 287,8 59,9 0,105 0,161 0,196
122,0 62,0 60,1 0,023 0,044 0,144
-65 % =78 % +0 % -78 % -73 % 27 %
728.05-S 370,5 280,7 89,8 0,102 0,166 0,212
111,2 90,1 211 0,034 0,046 0,141
=70 % -68 % =17 % -67 % =72 % -33%
7283-A 318,8 205,1 113,7 0,076 0,128 0,337
120,9 50,6 70,3 0,018 0,038 0,176
-62 % =75 % -38% -76 % -70 % -48 %
Z40-E 3793 +4,5 289,0 + 1,8 90,2 +2,8 0,106 £0,001  0,171+0,000 0,223 + 0,000
115,1 57,9 57,2 0,022 0,043 0,140
=70 % -80 % -37% =79 % =75 % -37%
Z40-A 391,0£7,7 286,4 +3,8 104,6 £3,9 0,106 + 0,002 0,179 +£ 0,000 0,182 + 0,000
128,1 68,8 59,3 0,026 0,046 0,135
-67 % =76 % -43 % -75 % -74 % -26 %
740.05-A 3495 232,6 116,9 0,084 0,150 0,195
236,4 1754 61,0 0,065 0,108 0,139
-32% -25% -48 % 23 % -28 % -29 %
Z740.05-S 353,6 £8.5 293,2+19,0 60,4 +13,3 0,106 = 0,006 0,160+ 0,006 0,214
124,1 79,0 45,1 0,030 0,049 0,152
-65 % -13 % -25% =72 % -70 % -29 %
740.3-A 320,7 192,0 128,8 0,071 0,111 0,501
220,2 1243 95,9 0,048 0,080 0,323
-31% -54 % -26 % -32% -28 % -36 %

“Ergebnisse von Messungen, die mindestens doppelt durchgefiihrt wurden, werden als arithmetische Mittelwerte mit Standardabweichung
angegeben. "Berechnet aus dem Relativdruckbereich 0,001 < p/py < 0,1 in Ubereinstimmung mit Rouquerol-Kriterien [306, 307]. “Berech-
net aus dem Relativdruckbereich 0,2 < p/py < 0,5. “Anwendung eines NLDFT-Kernels, der fiir Zeolithe mit zylindrischen Poren wie bspw.
ZSM-5 entwickelt wurde, auf den Adsorptionsast der Isothermen. Die Werte fiir die spezifischen Mikro- und Mesoporenvolumina, Viicro
bzW. Vimeso, Werden jeweils aus den kummulativen Porenvolumenverteilungen bei 2 nm bzw. im Bereich 2 — 50 nm abgelesen.
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Tabelle A.17: Vergleich der Gitterparameter aus Pulverdiffraktogrammen der frischen und gebrauchten Zeolithextrudate der Katalysatorschnelltes-
tung. Die kursiv dargestellten Werte geben die Ergebnisse an den gebrauchten Extrudaten wieder und die Prozentzahlen jeweils die rela-
tive Anderung bezogen auf den Mittelwert des jeweiligen frischen Katalysators.”

Einheitszellendimensionen”

Katalysator 3
a (nm) b (nm) ¢ (nm) a*b-c(mm’) a-b(nm)

Z28-E 2,0108+ 0,0003 1,9928 +£0,0004 1,3418 £0,0002 5,377 0,0179
2,0019 2,0053 1,3420 5,388 -0,0034
-0,44 % +0,63 % +0,01 % +0,20 %

Z28-A 2,0118 1,9936 1,3418 5,381 0,0182
2,0021 2,0053 1,3413 5,385 -0,0032
-0,48 % +0,59 % -0,04 % +0,07 %

Z728.05-A 2,0130 1,9940 1,3422 5,388 0,0189
2,0038 2,0055 1,3417 5,392 -0,0017
-0,46 % +0,58 % -0,04 % +0,07 %

728.05-S 2,0129 1,9940 1,3421 5,387 0,0190
2,0018 2,0050 1,3413 5,384 -0,0032
-0,55 % +0,55 % -0,06 % -0,06 %

Z28.3-A 2,0129 1,9941 1,3417 5,386 0,0188
2,0024 2,0057 1,3417 5,389 -0,0033
-0,52 % +0,58 % +0,00 % +0,06 %

Z40-E 2,0104 £0,0004  1,9920 +0,0005 1,3410 +0,0002 5,370 0,0184
2,0027 2,0048 1,3420 5,388 -0,0021
-0,38 % +0,64 % +0,07 % +0,34 %

Z40-A 2,0086 1,9921 1,3402 5,363 0,0166
2,0073 2,0028 1,3431 5,400 0,0045
-0,06 % +0,54 % +0,22 % +0,69 %

740.05-A 2,0127 1,9937 1,3420 5,385 0,0190
2,0094 1,9980 1,3415 5,386 0,0114
-0,16 % +0,22 % -0,04 % +0,02 %

740.05-S 2,0115 1,9925 1,3413 5,376 0,0190
2,0045 2,0021 1,3414 5,383 0,0025
-0,35 % +0,48 % +0,01 % +0,13 %

740.3-A 2,0094 1,9900 1,3399 5,358 0,0194
2,0038 1,9979 1,3407 5,367 0,0059
-0,28 % +0,40 % +0,06 % +0,17 %

“Ergebnisse von Messungen, die mindestens doppelt durchgefithrt wurden, werden als arithmetische Mittelwerte mit
Standardabweichung angegeben. “Berechnet mittels Rictveld-Verfeinerung.
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Tabellenanhang

Tabelle A.18: Vergleich der Gitterparameter aus Pulverdiffraktogrammen der frischen und gebrauchten Zeolithextrudate der Langzeittestung (nicht
diskutiert). Die kursiv dargestellten Werte geben die Ergebnisse an den gebrauchten Extrudaten wieder und die Prozentzahlen jeweils
die relative Anderung bezogen auf den Mittelwert des jeweiligen frischen Katalysators.

Einheitszellendimensionen”

Katalysator 3
a (nm) b (nm) ¢ (nm) a*b-c(mm’) a->b(nm)

Z28-E 2,0108+ 0,0003 1,9928 +£0,0004 1,3418 £0,0002 5,377 0,0179
2,0020 2,0050 1,3423 5,388 -0,0034
-0,44 % +0,61 % +0,04 % +0,20 %

Z28-A 2,0118 1,9936 1,3418 5,381 0,0182
2,0021 2,0056 1,3417 5,388 -0,0035
-0,48 % +0,60 % -0,01 % +0,13 %

Z28.05-A 2,0130 1,9940 1,3422 5,388 0,0189
2,0066 2,0039 1,3425 5,398 0,0027
-0,32 % +0,50 % +0,02 % +0,19 %

Z728.05-S 2,0129 1,9940 1,3421 5,387 0,0190
2,0066 2,0029 1,3425 5,395 0,0037
-0,31 % +0,45 % +0,03 % +0,15 %

Z40-E 2,0104 £0,0004  1,9920 +0,0005 1,3410+0,0002 5,370 0,0184
2,0096 2,0030 1,3438 5,409 0,0065
-0,17 % +0,55 % +0,21 % +0,73 %

Z40-A 2,0086 1,9921 1,3402 5,363 0,0166
2,0052 2,0024 1,3431 5,393 0,0028
-0,17 % +0,52 % +0,22 % +0,56 %

740.05-A 2,0127 1,9937 1,3420 5,385 0,0190
2,0076 2,0003 1,3427 5,392 0,0072
-0,25 % +0,33 % -0,05 % +0,13 %

740.3-A 2,0094 1,9900 1,3399 5,358 0,0194

(1) 2,0041 2,0023 1,3440 5,393 0,0018
-0,26 % +0,62 % +0,31 % +0,65 %

2) 2,0046 2,0042 1,3461 5,408 0,0005
-0,24 % +0,71 % +0,46 % +0,93 %

“Ergebnisse von Messungen, die mindestens doppelt durchgefiihrt wurden, werden als arithmetische Mittelwerte mit
Standardabweichung angegeben. “Berechnet mittels Rietveld-Verfeinerung.
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Anhang

Tabelle A.19: Vergleich der Lebenszeit-Ausbeuten verschiedener Produkte und Produktfraktionen der Zeolithextrudate in der Langzeittestung
(Bedingungen: 375 °C, 30 bar, Jipyg = 6% mol/mol in Ar, WHSV = 1,65 h™, T1,040 = 1,67 g h mol™)

LTY; Katalysator
(mol; gKatalysamr-l) Z28-E Z28-A  Z28.05-A  Z28.05-S Z40-E Z40-A  Z40.05-A 740.3-A"
i = Methan 0,044 0,120 0,068 0,037 0,054 0,065 0,090 0,118 +£0,015
(1,9 %) (3.3 %) (2,0 %) (1,5 %) (1,5 %) (1,9 %) (1,4 %) 2,4+03)%
Methanol 0,062 0,063 0,076 0,055 0,075 0,054 0,128 0,171 £ 0,030
(2,6 %) (1,7 %) 2,3 %) 2,3 %) 2,1 %) (1,6 %) (2,0 %) (3,4+0,6) %
Ethan 0,012 0,019 0,014 0,010 0,015 0,018 0,023 0,015 + 0,001
(0,5 %) (0,5 %) (0,4 %) (0,4 %) (0,4 %) (0,5 %) (0,4 %) 0,3+0,0) %
Ethen 0,111 0,137 0,164 0,120 0,145 0,125 0,257 0,387 + 0,019
4,7 %) (3.8 %) (4,9 %) (5,0 %) 4,1 %) (3,8 %) (4,1 %) (7,7+£0,3) %
Propan 0,305 0,466 0,327 0,263 0,365 0,416 0,560 0,263 + 0,004
(129 %) (12,8 %) (9,8 %) (10,9%)  (10,2%) (12,5%) (9,0 %) (5,3+0,0)%
Propen 0,095 0,117 0,125 0,094 0,127 0,107 0,223 0,247 + 0,015
(4,0 %) 3.2 %) (3.8 %) (3,9 %) (3,6 %) (3,2 %) (3,6 %) 4,9+02)%
C4 0,526 0,897 0,788 0,548 0,796 0,835 1,512 1,089 + 0,006
222%) (24,7%) (23,7%) (22,7%) (223%) (25,1%) (24,3 %) 21,8+0,1)%
C5 0,349 0,583 0,557 0,380 0,568 0,558 1,104 0,907 + 0,002
(148 %)  (16,0%) (16,7%)  (158%) (159%) (16,8%) (17,7 %) (18,1+0,2) %
C6-C9 0,606 0,832 0,801 0,632 0,952 0,762 1,481 1,096 + 0,014
256%) (229%) (24,1%) (262%) (26,7%) (229%) (23,7 %) 21,9+ 0,5) %
Cl10+ 0,255 0,401 0,409 0,273 0,466 0,385 0,859 0,711 £0,019

(108%) (11,0%) (123%) (11,3%) (131%) (11,6%) (13.8%)  (142+0,5) %

“Die Ergebnisse aus der Doppelbestimmung von Z40.3-A werden als arithmetische Mittelwerte mit Standardabweichung angegeben.
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ABKURZUNGS- UND
SYMBOLVERZEICHNIS

Lateinische Formelzeichen

Si/Al (*’Al)  Si/Al-Verhiltnis im Zeolith-Gittergefiige auf Basis von ’ Al MAS NMR
Si/Al (RFA) Gemitteltes Si/Al-Verhiltnis der Zeolith-Probe auf Basis von RFA

Si/Al (*’Si)

Si/Al-Verhltnis im Zeolith-Gittergefiige auf Basis von ’Si MAS NMR

Symbol Bedeutung Einheit*en

a Einheitszellvektor nm

aq Deaktivierungskoeffizient SKatalysator mol™
A Stromungsquerschnitt m’

b Einheitszellvektor nm

B Hilfsgrofe zur Berechnung des binédren Diffusionskoeffizienten nach Riazi und Whitson [337]

By, B, Magnetfeld, Magnetfeldstirke T

Bo Bodenstein-Zahl

c Einheitszellvektor nm

cy Durchflussbeiwert (engl. Flow Coefficient Value) m’ h’!

C HilfsgroBe zur Berechnung des bindren Diffusionskoeffizienten nach Riazi und Whitson [337]

d Durchmesser mm, pm, nm
D Dicke pm, mm

Dy, Binérer Diffusionskoeffizient m’ s’

D,y Axialer Dispersionskoeffizient m’s’!

Dius Selbstdiffusionskoeffizient von Luft m’s!

EFAl% Prozentualer Anteil an EFAI-Spezies am Gesamtaluminiumgehalt der Probe % mol/mol

i Zahlparameter, Platzhalter fiir Komponenten

1 Signalintensitét a.u.

J Zéhlparameter, Platzhalter fiir Komponenten

ket Effektiver Geschindigkeitskoeffizient mol (Ekatalysator h)*
L Léinge mm, cm

m Ziahlparameter

m Massenstrom gh'

m/z Masse/Ladungszahl-Signal des Massenspektrometers a.u.

M Molmasse g mol”!

n Reaktionsordnung, Ladungszahl, Zéhlparameter

N Stoffmenge mol, pmol

N Stoffmengenstrom mol s™', pmol s™!
p Druck bar

Do Sattigungsdampfdruck bar

Py Elektrische Leistung W, kW

Pe,, Axiale Péclet-Zahl

r (Reaktions-)Rate mol g'1 h!

R’ Bestimmtheitsmal3

Ry DME-Umsatzkapazitét EDME gKmlysam'1
Re Partikel-Reynoldszahl

s Spezifische Oberflache m g’

Rs Reaktorselektivitét % mol/mol

Sc Schmidt-Zahl

mol mol™
mol mol!
mol mol!
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Abkiirzungs- und Symbolverzeichnis

t Anzahl der T-Atome pro Einheitszelle

T Temperatur °C, K

TOS Versuchsdauer, Katalysatorstandzeit, engl. Time On Stream h

TOS s TOS, bei der der DME-Umsatz in einem Langzeitversuch auf 50 % h
zurlickgegangen ist

UrR Leerrohrgeschwindigkeit ms’”

v Spezifisches Volumen mL g’

) Molares Diffusionsvolumen

[ Molares Gasvolumen mol L™

V Volumen mL, L

v Volumenstrom mL min”, L h’!

w Gewichtsanteil % g/g

WHSV Gravimetrische Raumgeschwindigkeit (engl. Weight Hourly Space Velocity) goMmE (Ekatalysator h)'1

X Allgemeine Variable

y Volumenanteil % v/v, ppmv

hY% Molanteil % mol/mol

XpME DME-Umsatz(-grad) mol mol”!

z Raumrichtung

Griechische Formelzeichen

Symbol Bedeutung Einheit*en

a Einheitszellwinkel °

B Einheitszellwinkel °

/4 Einheitszellwinkel °

Y Gyromagnetische Konstante MHz T

o Chemische Verschiebung ppm

A Differenz

& Bettporositit

n Dynamische Viskositét kgm's”'

A Wellenldnge nm

14 Rotationsfrequenz kHz

v Wellenzahl em’

0 Einstrahlwinkel °

P Dichte kg m”

Tiod Modifizierte mittlere Verweilzeit SKatalysator MIN L!

Tmod Modifizierte mittlere molare Verweilzeit SKatalysator MIN mol!

5 Pulsldnge us, s

0] Azentrischer Faktor

Hoch- und tiefgestelite Indices

0 Am Reaktoreingang

ads Der Adsorption

BET Berechnet nach der Theorie von Brunauer, Emmett und Teller
Bulk Der Schiittung

C Charakteristisch, Kritisch

calc Kalkuliert, berechnet

des Der Desorption
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Abkiirzungs- und Symbolverzeichnis

extern
exp
EZ

ges

Kat
micro
min
meso
max

© Z

P

Pt

R
Referenz
RZ

rel

T

Tr

v

XRD

Der externen und Mesoporenoberfliche (d), > 2 nm)
Experimentell

Der Einlaufzone

Film

Gesamt

Der Begleitheizungen

Innen

Des Katalysators

Der Mikroporen (d,, <2 nm)
Minimalwert

Der Mesoporen (2 nm < d, < 50 nm)
Maximalwert

Bei Normbedingungen (0 °C, 1,013 bar)
Puls

Poren

Partikel

Im Reaktor, des Reaktors, des Rohrs
Des Referenzmaterials

Der Reaktionszone

Relativ
Thermoelementfithrungshiilse

Der Trocknung

Volumenbezogen

Aus XRD-Messungen

Abkiirzungen und Akronyme

AIPO
Altgriech.
BASF
BAZ
BET
Bspw.
BTL
Bzw.
Ca.
CAC
CBU
CO; eq
COF
CP/MAS
D.h
DHA
DICP
DME
DMTO
DRIFTS
DTG
DTH
DTO

Aluminiumphosphat

In altgriechischer Sprache

Badische Anilin- und Soda-Fabrik

Brensted-azides Zentrum

Theorie nach Brunauer, Emmett, Teller

Beispielsweise

Umwandlung von Biomasse zu Fliissigkraftstoffen, engl. Biomass To Liquids
Beziehungsweise

Circa

Chemieanlagenbau Chemnitz

Zusammengesetzte Baueinheit, engl. Composite Building Unit
Kohlenstoffdioxid-Aquivalent

Kovalent-organische Geriistverbindung, engl. Covalent Organic Framework

engl. Cross Polarization Magic Angle Spinning

Das heif3it

Detaillierte GC-Analyse von Kohlenwasserstoffen, engl. Detailed Hydrocarbon Analysis
Dalian-Institut fiir Chemische Physik, China

Dimethylether

Dalian Umwandlung von Methanol zu Olefinen, engl. Dalian Methanol To Olefins
Diffuse Reflexions-Fouriertransformations-Infrarotspektroskopie

Umwandlung von Dimethylether zu Benzinkomponenten, engl. Dimethyl ether To Gasoline
Umwandlung von Dimethylether zu Kohlenwasserstoffen, engl. Dimethyl ether To Hydrocarbons
Umwandlung von Dimethylether zu Olefinen, engl. Dimethyl ether To Olefins
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Abkiirzungs- und Symbolverzeichnis

ES
E10

EFAl
engl.
Etal
Etc.

EU
EU28
FCC
FID
FMTP
GC
Ggf.
GoF
GTI
HEC
HPLC
IAM-AWP
ICSD
IKFT
iINANO
INT

IR
IUPAC
1ZA
JAMG
KIT
Lat.
LAZ
LFM
LPG

M
MAS NMR
Max.
MEFC
Mio.
MOF
MOGD
MOZ
MS
MSR
MTG
MTH
MTO
MTP
N. a.
NH;-TPD
NLDFT
NREL
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Unverbleiter Ottokraftstoff Super mit einem Ethanolanteil von max. 5 % vol/vol bzw. einem
Sauerstoffgehalt von max. 2,7 % g/g

Unverbleiter Ottokraftstoff Super mit einem Ethanolanteil von max. 10 % vol/vol bzw. einem
Sauerstoffgehalt von max. 3,7 % g/g

Al-Spezies auBlerhalb des Zeolith-Gittergefiiges, engl. Extra-Framework Al

In englischer Sprache

Und andere (Autoren), lat. et alia

Und so weiter, lat. et cetera

Européische Union

Die Gemeinschaft der 28 EU-Mitgliedsstaaten (Stand Anfang 2019)

Katalytisches Cracken, engl. Fluid Catalytic Cracking

Flammenionisationsdetektor

Umwandlung von Methanol zu Propen in der Wirbelschicht, engl. Fluidized Methanol To Propylene
Gaschromatograph, Gaschromatographie

Gegebenenfalls

Giite der Anndherung, engl. Goodness of Fit

Green Thumb Industries

Hydroxyethylcellulose

Hochleistungsfliissigkeitschromatographie, engl. High-Performance Liquid Chromatography
Institut fir Angewandte Materialien, Bereich Angewandte Werkstoffphysik

engl. Inorganic Crystal Structure Database

Institut fiir Katalyseforschung und -technologie

Interdisciplinary Nanosciene Center der Universitit Aarhus, Ddnemark

Institut fiir Nanotechnologie

Infrarot

engl. International Union of Pure and Applied Chemistry

engl. International Zeolite Association

engl Jincheng Anthracite Mining Group

Karlsruher Institut fiir Technologie

In Lateinischer Sprache

Lewis-azides Zentrum

engl. Loop Filling Mananger

Fliissiggas aus hauptsédchlich Propan und Butan (engl. Liquified Petroleum Gas)

mol L'l, molar

engl. Magic Angle Spinning Nuclear Magnetic Resonance Spectroscopy

Maximal

Massendurchflussregler, engl. Mass Flow Controller

Million

Metallorganische Geriistverbindung, engl. Metall-Organic Framework

Umwandlung von Methanol zu Benzin und Mitteldestillat, engl. Mobil Olefin-to-Gasoline and Distillate
Motor-Oktanzahl

Massenspektrometer

Mess-, Steuer-, und Regelsystem

Umwandlung von Methanol zu Benzinkomponenten, engl. Methanol To Gasoline
Umwandlung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen, engl. Methanol To Hydrocarbons
Umwandlung von Methanol zu Olefinen, engl. Methanol To Olefins

Umwandlung von Methanol zu Propen, engl. Methanol To Propylene

Nicht anwendbar

Temperatur-programmierte Desorption von Ammoniak

Nichtlineare Dichtefunktionaltheorie, engl. Non-Linear Density Functional Theory
National Renewable Energy Laboratory, Golden, CO, USA



Abkiirzungs- und Symbolverzeichnis

OCP

Oleq

PBU

PDA
PiONA
PFR
PID-Regler
PKW

PSZ

PTX
py-DRIFTS
QulAl]
Ref.

REM

rf

RFA

ROZ

S. o.
S.u.
SBU
SDA
SMTO
SNCG
Sog.
StAZ
STF
STG

TEM
TGA
TIGAS
TPA

TU

U. a.
UOP
USA
Usy
VE-Wasser
Vgl.

Vs.
WD-RFA
WLD
Z.B.

ZIF

Olefin Cracking Prozess

Erdél-Aquivalent

Primére Baueinheit, engl. Primary Building Unit

Porendirigierendes Agens, engl. Pore Directing Agent

Paraffine, Isoparaffine, Olefine, Naphthene, Aromaten

Idealer Stromungsrohrreaktor, engl. Plug-Flow Reactor
Proportional-Integral-Differential-Regler

Personenkraftwagen

Partiell stabilisiertes Zirkonia

engl. Power To X

DRIFTS mit chemisorbiertem Pyridin

Si04-Umgebungen mit m verbriickenden O-Atomen und » verbundenen Al-Tetraedern
Referenz

Rasterelektronenmikroskop

Radiofrequenz

Rontgenfluoreszensanalyse

Research-Oktanzahl

Seite

Siehe oben

Siehe unten

Sekundére Baueinheit, engl. Secundary Building Unit
Strukturdirigierendes Agens, Templat, engl. Structure Directing Agent
Sinopec Umwandlung von Methanol zu Olefinen, engl. Sinopec Methanol To Olefins
engl. Shenhua Ningxia Coal Industry Group

Sogenannt

Starkes azides Zentrum

Umwandlung von Synthesegas zu Kraftstoff, engl. Syngas To Fuel
Umwandlung von Synthesegas zu Benzin, engl. Syngas To Gasoline
Tetragonal koordiniertes Atom

Transmissionselektronmikroskop

Thermogravimetrische Analyse

Topsee integrierte Benzinsynthese, engl. Topsee Integrated Gasoline Synthesis
Tetrapropylammonium

Technische Universitét

Unter anderem

Universal Oil Products

Vereinigte Staaten von Amerika, engl. United States of America
Ultrastabiler Y-Zeolith

Vollentsalztes Wasser

Vergleiche

Gegeniiber, lat. versus

Wellenlédngendispersiver Rontgenfluoreszensanalyse
Wirmeleitfdhigkeitsdetektor

Zum Beispiel

Zeolithische Imidazolat-Geriistverbindung, engl. Zeolitic Imidazolate Framework
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