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1 Einleitung

1.1 Hintergrund und Zielsetzung

Durch den voranschreitenden Klimawandel haben sich nahezu alle Staaten der Welt im
Pariser Klimaabkommen darauf geeinigt den effektiven CO2-AusstoR so zu begrenzen,
dass die globale Durchschnittstemperatur deutlich unter 2°C im Vergleich zum vorindust-
riellen Niveau gehalten wird. Hierdurch wird eine intensivierte Nutzung der erneuerbaren
Energien (EE) unabdingbar um kurzfristig die CO,-Emissionen zu reduzieren und langfris-
tig sogar zu eliminieren.[1] Neben der klimavertraglichen Erzeugung von EE aus Wind-
kraft, Sonnenstrahlung, Geothermie, Wasserkraft und Biomasse ist besonders die zuneh-
mende Unabhangigkeit von verknappenden fossilen Rohstoffen ein Argument flr diesen
Weg der Energieerzeugung. Mit dem vermehrten Ausbau der EE gibt es neue Herausfor-
derungen, die es zu bewaltigen gilt. Diese sind zum einen der Ausbau und zum anderen
die kontinuierliche Bereitstellung der benétigten Energie. Wie in Abbildung 1.1 darge-
stellt, ist der weltweite Primarenergieverbrauch (PEV) bis zum Jahr 2016 immer weiter
angestiegen und erreicht nur langsam eine Stagnation. Der Anstieg des Energiebedarfs ist
hauptsachlich auf die erhohte Nachfrage in den asiatischen Landern, insbesondere China,
zurtickzufiihren. In Europa ist der PEV seit 1990 stagnierend und besitzt eine leichte Ten-
denz zur Abnahme. In Deutschland konnte der PEV sogar um knapp 10% seit 1990 redu-
ziert werden.[2] Allerdings ist dies fur die ambitionierten Klimaziele immer noch zu wenig.
In der Primarenergie stellen die EE in Deutschland gerade einmal 13% des Gesamtver-
brauchs dar. Gro8te Primarenergiequelle ist nach wie vor Mineraldl, welches hauptsach-
lich zur Bereitstellung von Kraftstoffen fiir den Verkehrssektor, als Energietrager zum Hei-
zen und als Grundstoff fiir die chemische Industrie bendtigt wird.[3] Um den Anteil an
Mineraldl zu senken konnte die synthetische Herstellung von Kohlenwasserstoffen (KW)
aus erneuerbaren Quellen genutzt werden. Fir diesen Syntheseweg ist das sogenannte
Synthesegas (Gasgemisch aus Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid) das Edukt, welches
durch die thermische Konversion von Biomasse oder aus CO, gewonnen werden kann.
CO; kann in einer Reverse-Wassergasshift-Reaktion mit Wasserstoff zu Kohlenstoffmono-
xid und Wasser gewandelt werden. Durch weiteres zumischen von Wasserstoff wird das
fir die Synthese gewiinschte Wasserstoff zu Kohlenstoffmonoxid-Verhaltnis sowohl fiir

den CO:- als auch fiir den Biomassekonversionspfad eingestellt. Die Erzeugung des hierfiir
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bendtigten Wasserstoffs kann mittels Elektrolyse und dem Einsatz von elektrischer EE er-
zeugt werden. In diesem Fall spricht man bei dem zuvor beschriebenen Syntheseweg
ebenfalls von einem sogenannten , Power-to-X“ (PtX) Prozess Gber welchen die elektri-
sche EE (iber das Zwischenprodukt Wasserstoff in KWs gewandelt wird. Uber diesen Weg
kann somit eine CO, neutrale Bereitstellung von KWs ermdoglicht werden.

a) b)
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Abbildung 1.1: a) PEV weltweit mit der Aufschliisselung der einzelnen Regionen und b) der PEV in
Deutschland im Jahr 2017 mit der prozentualen Einteilung der einzelnen Quellen [2,3].

Die in Deutschland Uber EE erzeugte Energie wird in Zukunft hauptsachlich aus Wind- und
Solarkraftanlagen gewonnen werden, da die Energiegewinnung aus Wasserkraft oder Bi-
omasse limitiert ist. Die Nutzung von Wasserkraft ist in Deutschland bereits gut ausgebaut
und besitzt somit wenig Potential den Energiebedarf zu decken [4]. Der Einsatz von Bio-
masse ist umwelttechnisch nur sinnvoll, wenn der Verbrauch und das Nachwachsen im
Gleichgewicht stehen und zudem keine Gefahrdung der Erndahrung sichergestellt ist. Mit
diesen Restriktionen sind lediglich biogene Reststoffe sinnvoll nutzbar, wo das ausbau-
bare Potential in Deutschland lediglich 3,2% vom aktuellen PEV betragt [5]. Somit wird
ein erheblicher Anteil der erzeugten Energie elektrisch sein und zudem erhebliche Fluk-
tuationen aufweisen. Diese Fluktuationen miissen durch Energiespeicher gepuffert wer-
den, um eine kontinuierliche Energieversorgung sicherzustellen. Schon heute kommt es
in Deutschland zu erheblichen Schwankungen in der Stromproduktion bei lediglich 13%
EE im Primarenergieverbrauch, was einem Anteil von 36% in der Stromproduktion ent-
spricht. Durch dies musste bereits in Zeiten der Uberproduktion Strom an Nachbarldnder

abgegeben werden, um das Stromnetz nicht zu Gberlasten, was bereits zu Abgabekosten

2



1.1 Hintergrund und Zielsetzung

fur die Energieerzeuger von bis zu 80 €/MWh geflihrt hat.[6] Zur Speicherung der Energie
waren Akkus aufgrund der geringen Energieverluste bei der Speicherung ideal. Allerdings
eignen sich diese aufgrund der schleichende Selbstentladung und Degradation lediglich
als Kurz- bzw. Mittelzeitspeicher [7]. Als Langzeitspeicher sind chemische Energietrager
und somit auch synthetisch hergestellte KWs deutlich mehr geeignet. Uber die PtX-Pro-
zesse kann die iberschissig erzeugte EE zunachst in Wasserstoff und mit einer anschlie-
Renden Synthese in KWs gespeichert werden. Die erzeugten KWs kénnten zur Reduktion
des Mineral6lverbrauchs oder als letztes Mittel zur Riickverstromung in Zeiten der Unter-
produktion verwendet werden. Vorteil hierfiir waren die groBen speicherbaren Energie-
mengen, die Langzeitspeichereigenschaften, die bereits vorhandene Infrastruktur und die
Kopplung des Stromsektors mit den Sektoren von Warme, Gas und Mobilitat. Dies wiirde
zu einer deutlichen Flexibilisierung des Energiesystems beitragen und somit helfen die

Versorgung in allen Bereichen zukinftig sicherzustellen.

Im Verkehrssektor werden auch mittelfristig flissige Kraftstoffe zur Sicherstellung der
Versorgung unabdingbar sein. Fir die synthetische Herstellung von flissigen Kraftstoffen
sind die Fischer-Tropsch-Synthese und das MTG (Methanol-to-Gasoline)-Verfahren zwei
mogliche Routen. Wahrend die Fischer-Tropsch-Synthese vorwiegend unverzweigte Koh-
lenwasserstoffe produziert, wird im MTG-Verfahren ein KW-Mix im Benzinbereich syn-
thetisiert. Das Fischer-Tropsch-Produkt eignet sich somit zur Dieselherstellung, wohinge-
gen das MTG-Verfahren fir die Benzinsynthese pradestiniert ist. In dieser Arbeit wird der

Fokus auf die Benzinsynthese Gber das MTG-Verfahren gelegt.

Im MTG-Verfahren ist Methanol (MeOH) der Ausgangsstoff, welches im ersten Schritt aus
Synthesegas an Kupfer-Zinkoxid-Aluminiumoxid Katalysatoren hergestellt wird (1) [9]. Die
eigentliche MTG-Reaktion setzt sich aus zwei Schritten zusammen: (2) MeOH reagiert in
einer Gleichgewichtsreaktion zu Dimethylether (DME) und Wasser und (3) dieses Ge-
misch wird an einem Zeolith-Katalysator zu KWs der Benzinfraktion umgesetzt [10]. Die
Schritte (1) und (2) kénnen hierbei durch das Verwenden von Kupfer-Zinkoxid-Alumini-
umoxid Katalysatoren in einem Prozessschritt durchgefiihrt werden, da Aluminiumoxid
ebenfalls die Dehydratisierung von MeOH zu DME katalysiert [11] (siehe Abbildung 1.2).
In Schritt (3), der sogenannten DMTG-Stufe, findet die Umsetzung von MeOH und DME
typischerweise an dem Zeolithen H-ZSM-5 statt. Hierbei handelt es sich um eine duRerst
komplexe autokatalytische Reaktion, in welcher unter bestimmten Bedingungen autoka-
talytisch wirksame Alkylaromaten im Zeolithen gebildet werden, welche in dessen Hohl-

raumsystem akkumulieren.[11]
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Bei einer direkten Kopplung der Benzinsynthese an die EE muss diese auf Lastschwankun-
gen reagieren konnen oder durch relativ kostenintensive Wasserstoffpufferspeicher er-
weitert werden [8], weshalb eine instationare Betriebsweise der Benzinsynthese attraktiv
sein konnte. Aus bereits durchgefiihrten Arbeiten am Institut fiir Chemische Verfahrens-
technik des Karlsruher Instituts fir Technologie ist bereits bekannt, dass es durch die im
Zeolith-Katalysator vorhandenen autokatalytisch wirksame Alkylaromaten nach Last-
wechseln zu langeren instationdaren Formierungsphasen kommen kann [12]. Dies legt
nahe, dass besonders in der DMTG (Dimethyether/Methanol-to-Gasoline)-Stufe mit ei-
nem komplexes Antwortverhalten auf fluktuierende EintrittsgrofRen gerechnet werden
muss. Flr einen instationdren Betrieb der Benzinsynthese ist es erforderlich, dass diese
auf Lastschwankungen mit schnellen und beherrschbaren Systemantworten reagieren
kann, um somit einen sicheren und effizienten Betrieb zu gewahrleisten. Aus diesem
Grund soll in dieser Arbeit die Benzinsynthese bei Lastwechseln, gerade im Hinblick auf
die instationdaren Formierungsphasen im Zeolithen, in allen relevanten ProzessgrofRen
(Verweilzeit, Feed-Konzentration und Temperatur) untersucht werden und somit die Eig-

nung der Benzinsynthese fiir eine instationdre Betriebsweise beurteilt werden.

& . 4x10°® MeOH/DME
S e 2x10°% Wﬁ?ﬂn—":
. ] E 4
H, ﬁ s - 0
sl o E 1x10°3
+ . (5 Bt = 4 R
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auto- 4
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| Dynamische Experimente | Zaltiach deth it il

Abbildung 1.2: Schematische Darstellung der instationdren Benzinsynthese (iber die DMTG-Route und
die geplante Vorgehensweise zur instationédren Untersuchung. Vervielféltigt von [143] Copyright ©
2019, mit Freigabe von Elsevier.

1.2 Herangehensweise

Zur Untersuchung der instationdren Betriebsweise der Benzinsynthese wurden definierte
sprunghafte Anderungen in relevanten ProzessgroRen (Verweilzeit, Feed-Konzentration
und Temperatur) auf das System aufgebracht. Diese Anderungen erfolgten sowohl mit

und ohne Katalyse, um den genauen Einfluss potentieller Formierungsphasen im
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Zeolithen auf die Systemantwort zu ermitteln. Durch eine modellgestiitzte Auswertung
der durchgefihrten Messungen konnten Riickschlisse auf den Einfluss der Katalyse bei
instationdrer Betriebsweise der Benzinsynthese gewonnen werden. Des Weiteren wurde
ein periodischer Betrieb durchgefiihrt, um somit einen realitatsnahen Betrieb zu simulie-

ren.

Fir die modellgestiitzte Auswertung der Ergebnisse wurde ein Anlagenmodell erstellt,
welches die reale Verweilzeitcharakteristik (RTD) der verwendeten Laboranlage wieder-
geben kann. Hierdurch wurden die Einfllsse der Riickvermischung auf die Systemantwort
berilcksichtigt. Durch die Entwicklung einer stationdren Kinetik und der Kopplung dieser
mit dem Anlagenmodell konnte eine Referenzantwort des Systems berechnet werden.
Diese Referenz bildet den Fall ab, dass die katalytischen Prozesse im Zeolithen ohne Ver-
z6gerungen auf die neuen Betriebsbedingungen reagieren. Durch den Vergleich der be-
rechneten Referenzen und den wirklich gemessenen Systemantworten auf
schnelle/sprunghafte Anderungen in relevanten ProzessgroRen konnten potenzielle ka-
talytische Formierungseffekte identifiziert werden. Zusatzlich zum isothermen Betrieb
wurde ebenfalls ein angenaherter adiabatischer Betrieb betrachtet, welcher fir die An-
wendung als realitdatsnaher angesehen wird. Hierflir musste das Anlagenmodell zusatzlich

um Energiebilanzen erganzt und die dafiir erforderlichen Stoffdaten bestimmt werden.

Modellierung + Experimentelle Untersuchung

stat.
Kinetik

Anlagenmodell Instat. Effekte? Instationdre Messungen

Abbildung 1.3: Vorgehensweise in dieser Arbeit zur Identifizierung potenzieller instationdrer katalyti-
scher Formierungsphasen






2 Grundlagen

2.1 Die MTH Reaktionen

Die Umsetzung von Methanol (MeOH) zu Kohlenwasserstoffen (KW) an Zeolithen wurde
zuerst von Forschern der Mobil im Jahr 1977 [10] entdeckt und wird allgemein als Metha-
nol-to-Hydrocarbons (MTH) bezeichnet. Je nach Reaktionsbedingungen, Zeolithgeomet-
rie, Anzahl und Starke der Sdurezentren und der Feedzusammensetzung kann das Pro-
duktspektrum an KWs so beeinflusst werden, dass vorwiegend Olefine (Methanol-to-
olefins, MTO) oder Aromaten (Methanol-to-Aromatics, MTA) oder ein KW-Spektrum im
Benzinbereich (Methanol-to-Gasoline, MTG) erhalten werden.[13] Der MTG-Prozess wird
typischerweise bei Temperaturen von 350-410°C und Driicken von 20 bar durchgefiihrt
[11]. Der MTO-Prozess, in dem die Produktselektivitat zu Ethen und Propen bei tiber 80%
liegen kann, findet hingegen tendenziell bei héheren Temperaturen (> 400°C) und gerin-
geren Driicken (< 5 bar) statt als der MTG-Prozess. Als Katalysator dient im MTG-Verfah-
ren in der Regel der Zeolith H-ZSM-5 [10,14], wohingegen im MTO-Verfahren lberwie-
gend der kleinporige Zeolith H-SAPO-34 zum Einsatz kommt [11].

Die MTH-Reaktionen umfassen sehr komplizierte Reaktionsmechanismen und bis heute
werden davon bis zu 20 verschiedene postuliert.[11,15-19] Die wesentlichen Reaktions-
schritte der MTH-Reaktionen kdnnen in zwei Schritte unterteilt werden. Der erste Schritt
(DME-Stufe) ist die Dehydratisierung der Ausgangskomponente MeOH zu einem Gleich-
gewichtsgemisch aus MeOH, Wasser und Dimethylether (DME). Die Gleichgewichtsein-
stellung findet an einem schwach sauren Katalysator (Aluminiumoxidbasis [11]) statt. Da-
bei greifen Methylkationen, welche durch Wasserabspaltung von MeOH an der
protonierten Katalysatoroberflache gebildet werden, MeOH-Molekile an und bilden
dadurch DME [20,21]. Im zweiten Schritt reagieren die Eduktspezies MeOH und DME in
der DMTG-Stufe am Zeolithen weiter zu kurzkettigen Olefinen, welche anschlieRend tGber
klassische Carbeniumionen und Hydridtransfer Mechanismen zu Paraffinen, Aromaten
(meist methylsubstituiert [22]), Cycloparaffinen und langkettigen Olefinen umgesetzt
werden [15,23].

Die meisten Diskussionen wurden dabei tiber die erste C-C-Bindungsbildung gefiihrt, wes-
sen Existenz erst vor kurzem bestatigt wurde [24-31]. Hunger und Mitarbeiter konnten

2006 durch 3C MAS NMR und UV/vis Spektroskopie zeigen, dass Verunreinigungen im
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Feed oder in den eingesetzten Katalysatoren weder die Produktverteilung noch die Bil-
dung der Kohlenwasserstoffpoolspezies bei der MTH-Reaktion malgeblich beeinflussen
[32]. Somit wurde die lange Jahre vermutete These von Haw und Mitarbeitern [33] wi-
derlegt, welche besagt, dass die direkte C-C-Bildung aufgrund der extrem langsamen Bil-
dungsgeschwindigkeit keine Rolle spielt und bereits kleinste organische Verunreinigun-
gen im Feed, Katalysator oder auch im Tragergas eine schnellere indirekte Bildung von
Alkenen im Sinne des KW-Pool-Mechanismus verursachen. Durch diese neue Erkenntnis
ist das Ablaufen der direkten C-C-Bindungsbildung aus den Edukten MeOH/DME zumin-
dest in der Induktionsphase der Reaktion moglich bzw. wahrscheinlich [29]. Die relative
Unreaktivitat von Ethen gegenliber Methylierungsreaktionen mit MeOH fiihrten Dahl und
Kolboe zu der These, dass kurzkettige Alkene mit bis zu vier Kohlenstoffatomen direkt aus
den Eduktspezies in Parallelreaktionen an einer sogenannten KW-Pool-Komponente ent-
stehen [34]. Aus dem KW-Pool-Mechanismus wurde dann anschlieBend fiir die Zeolithe
H-ZSM-5 und H-SAPO-34 das sogenannte Dualzyklenmodell entwickelt [35,36]. Auf diese
beiden Modelle soll noch im folgenden Abschnitt ndher eingegangen werden. Generell
kann heutzutage gesagt werden, dass der MTH-Prozess aus zwei wesentlichen Schritten
besteht: Der Induktionsphase mit der Bildung der ersten KW-Spezies und dem stationaren

Betrieb, in welchem der autokatalytische KW-Pool/Dualzyklen-Mechanismus dominiert.

Sowohl der DME- als auch der DMTG-Schritt sind exotherm und weisen Reaktionsenthal-
pien von -56 kJ/mol MeOH beziehungsweise -45 kJ/mol MeOH-DME-H,0 auf [11]. Die
beiden Schritte werden deshalb lblicherweise in getrennten Reaktoren durchgefihrt, um
die Warmeproduktion aufzuteilen und somit eine bessere Warmeabfuhr zu realisieren
[37]. Zudem erfolgt somit die Einstellung des MeOH/DME Gleichgewichtes bereits vor
dem Eintritt des Gemisches in den DMTG-Reaktor, welcher dadurch vollstandig fir die
Benzinsynthese zur Verfligung steht. Des Weiteren wurde in neueren Untersuchungen
festgestellt, dass aus MeOH wahrend der ersten C-C-Bindungsbildung Formaldehyd gebil-
det werden kann. Dieses reagiert in einer relativ schnellen Reaktion mit den gebildeten
Aromaten und bildet Koksvorlaufer [38]. Somit reduziert ein Feed aus DME zudem die

Koksbildung, da die MeOH-Konzentration in diesem Fall geringer ist.

2.2 Der Katalysator der MTG/DMTG-Reaktion

Im Folgenden wird der fiir die MTG-Reaktion verwendete Zeolithkatalysator naher erlau-
tert. Hierzu wird zunachst der generelle Aufbau der Zeolithe betrachtet, bevor der Auf-

bau, die Struktur und die Eigenschaften des ZSM-5 beschrieben werden.
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2.2 Der Katalysator der MTG/DMTG-Reaktion

2.2.1 Zeolithe

Zeolithe sind mikroporése und kristalline Aluminosilikate, welche sich aus AlOs- und SiOs-
Tetraedern zusammensetzen. Diese sind Uber gemeinsam genutzte Sauerstoffatome in
den Tetraederecken miteinander verbunden, woraus sich eine dreidimensionale Struktur
entwickelt. Da jedes Sauerstoffatom im Netzwerk von zwei Tetraedern geteilt wird, muss
der negative Ladungsiiberschuss an den AlO>-Gruppen von Kationen ausgeglichen wer-
den. Hieraus ergibt sich folgende Formel fiir das makroskopisch gesehene neutrale Netz-
werk [39]:

Kyml(Si0,) - (A103), | - Hy0 (2.1)
(K: Kation, m: Ladung des Kations, x+y: Anzahl der Tetraeder, x/y: Si/Al-Verhdltnis)

Zeolithe besitzen eine streng einheitliche Porenstruktur in molekularer Gréfenordnung.
Jeder Zeolith hat eine charakteristische Netzwerkstruktur aus regelmaRigen Kanalen und
Hohlrdaumen, in welchen sich neben den beweglichen Kationen ebenfalls Wassermolekiile
befinden, die durch Erhitzen entfernt werden konnen. Die Netzwerkstruktur der Zeolithe
unterscheidet sich durch die Verknlipfung der einzelnen Tetraeder (primare Baueinheit)
untereinander zu einer sekundaren Baueinheit. Durch die Verknlipfung der sekundaren
Baueinheiten entsteht eine dreidimensionale Porenstruktur, welche je nach Verknipfung

unterschiedlich ausfallt.

2.2.2 Aufbau und Struktur des Zeolith ZSM-5

Der synthetische Zeolith ZSM-5 (Zeolite Secony Mobil 5) ist der bisher effektivste Kataly-
sator fir den MTG-Prozess [40]. Beim ZSM-5 sind die primadren Baueinheiten zu soge-
nannten 5-1-Ringen (sekundare Baueinheit) verknlipft, weshalb sie zu der Zeolithklasse
der Pentasile gehoren. Acht sekundaren Einheiten zusammengesetzt ergeben dann an-
schlieRend das Grundgerist fiir das dreidimensionale Netzwerk [41]. Der ZSM-5 gehort
nach der IUPAC Definition zu der Strukturklasse MFI und das Si/Al-Verhiltnis liegt bei
Werten groRer 10 [11]. Die Porengeometrie des ZSM-5 besteht aus geraden ([010]-Ebene)
und sinusformigen ([100]-Ebene) Kandlen, welche sich untereinander senkrecht kreuzen
und somit Hohlrdume von einer GroRe von ca. 9,4 A erzeugen. Die Kanaleinginge bilden
sich aus jeweils 10 Atomen in ringférmiger Anordnung. Beide Kanale besitzen ellipsoidale
Offnungen, wobei die sinusférmigen Kanale eine GroRe von 5.1 A x 5.5 A und die geraden

Kanile von 5.3 A x 5.6 A besitzen.
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Abbildung 2.1: a) Die Porenstruktur des ZSM-5 mit den geraden und sinusférmigen Kandlen [40], b) 10-
Ring-Poreneingang des sinusférmigen Kanals in [100]-Ebene [42] und c) der 10-Ring-Poreneingang des
geraden Kanals in [010]-Ebene [42].

2.2.3 Katalytisch wichtige Eigenschaften des ZSM-5

Zeolithe besitzen fir die Katalyse wichtige Eigenschaften. Zum einen kénnen durch die
Porengeometrie lediglich Molekiile mit einer bestimmten Grél3e in die Poren gelangen
sowie wieder hinaus diffundieren. Zum anderen besitzen Zeolithe Bronsted- und Lewis-
saure-Zentren, welche ebenfalls Einfluss auf die Katalyse haben. Diese Eigenschaften der

Zeolithe werden im Folgenden anhand des ZSM-5 genauer erlautert.

Aziditat

Der ZSM-5 verfligt Gber Lewis- als auch Bronsted-saure-Zentren, wobei fiir den MTG-Pro-
zess die Bronsted-sauren-Zentren entscheidend sind. Diese Zentren entstehen durch den
Ladungsausgleich mit Protonen an den negativ geladenen Aluminiumatomen im Kristall-
gitter. Die protonierte Form des ZSM-5 wird auch als H-Form bezeichnet, weshalb dies
auch mit H-ZSM-5 gekennzeichnet wird. Die Anzahl der sauren Zentren ist variabel und
hangt vom Si/Al-Verhaltnis ab. Bei einem steigenden Si/Al-Verhaltnis nimmt die Saure-
zentrendichte aufgrund des geringeren Aluminiumanteils ab. Die Sdurestrarke korreliert
hierbei nicht eindeutig mit dem Si/Al-Verhaltnis und bewirkt lediglich eine Zunahme der
Saurestarke bis zum Si/Al-Verhéltnis von 10 [43,44]. Bei héheren Si/Al-Verhaltnissen
bleibt die Saurestarke nahezu unverandert und hangt maRgeblich vom Typ des Zeolithen
ab [45].

Formselektivitat
Aufgrund der molekularen Abmessungen der Zeolithporen beeinflussen die Zeolithe die

moglich ablaufenden chemischen Reaktionen und somit auch die Selektivitat. Dies ist
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2.3 Reaktionsmechanismus

allgemein als Formselektivitat bekannt und kann auf drei verschiedene Weisen erfolgen
[46]:

(1) Die Edukt—Formselektivitat, welche nur Molekiile als Edukte zuldsst, die in die Poren-
eingange diffundieren kénnen.

(2) Die Produkt-Formselektivitat, wodurch nur Produkte gewonnen werden, die aus den
Poren hinausdiffundieren kénnen.

(3) Die Ubergangszustand—Formselektivitit, welche besagt, dass nur Molekiile gebildet
werden kdnnen in deren Entstehung keine Ubergangszustinde auftreten deren Dimensi-

onen groler als die des Zeolithen sind.

Thermische Stabilitat

Zeolithe sind in der Regel bis mindestens 650°C thermisch stabil [47]. Die thermische Sta-
bilitdat nimmt mit zunehmendem Siliziumanteil zu, da die Wahrscheinlichkeit fiir Gitterde-
fekte mit abnehmender Hydroxylgruppendichte sinkt. Flir ZSM-5 mit Si/Al-Anteilen Giber
100 wird von einer Temperaturbestandigkeit bis Gber 1000°C berichtet [48].

2.3 Reaktionsmechanismus

Wie bereits in Abschnitt 2.1 erldutert wurde beinhaltet die KW-Synthese Uber Zeolithe
und MeOH zwei grundlegende Schritte. Die Bildung der ersten KWs Uber eine direkte C-
C-Bindungsbildung aus MeOH/DME und den anschlieBenden autokatalytischen Betrieb
nach dem KW-Pool/Dual-Zyklen-Mechanismus. Mit fortschreitendem Reaktionsverlauf
tritt zudem eine Deaktivierung des Zeolithen auf, welche je nach Art des Zeolithen unter-

schiedlich ablauft. Samtliche Phasen werden im Folgenden genauer erlautert.

2.3.1 Direkte C-C-Bindungsbildung aus MeOH/DME

Die Moglichkeit einer direkten C-C-Bindungsbildung wurde inzwischen wie bereits in Ab-
schnitt 2.1 erwahnt sowohl experimentell als auch theoretisch von einigen Forschergrup-
pen bewiesen [24—31]. Allerdings ist der genaue Mechanismus der Bildung nach wie vor
umstritten. Einigkeit herrscht dabei, dass bei der Adsorption von MeOH an den Brénsted-
sauren-Zentren eine Oberflaichen-Methoxy-Spezies gebildet wird, welche ein Zwischen-
produkt in der Umwandlung von MeOH darstellt [26,27,31,32]. Fir die Weiterreaktion
dieser Spezies gibt es unterschiedliche Ansatze. Hunger, Kondo und Weckhuysen liefern
Ansatze fir einen Carben-Mechanisumus, welcher mit Hilfe von NMR-, MAS NMR-, IR-

Spektroskopie und Carben-Trapping Experimenten gefunden wurde [24-26,31,49,50].
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Hierbei kann (iber eine C-H-Insertion eine C-C-Bindung entstehen. Zudem wurden der
Methan-Formaldehyd- [51], Methylenoxy- [27], Methoxymethyl-Kation- [52,53], Koch-
Karbonylierung- [26,29,54] und der Methan-Al/Oxonium-Mechanismus [30] von verschie-
denen Forschergruppen vorgeschlagen. Die Anzahl an vorgeschlagenen Mechanismen
zeigt, dass trotz der erreichten Fortschritte in diesem Bereich weitere Untersuchungen

notwendig sind, um dieses Feld aufzuklaren.

2.3.2 Kohlenwasserstoffpool-Mechanismus

In den 1980er Jahren stellte Dessau einen Mechanismus fir die MTH-Reaktionen auf, wel-
cher auf Methylierungsreaktionen ausgehend von Ethen und anschlieRenden Crackingre-
aktionen beruht [55]. Der Start der Methylierungsreaktionen von Ethen wurde in den
90er Jahren von Dahl und Kolboe angezweifelt, da sich im Feed zugefiihrtes Ethen als
ausgesprochen unreaktiv erwies und fast vollstandig im Produktgas wieder nachgewiesen
werden konnte. Die Mehrzahl der entstandenen Propen- und Butenmolekiile wurde di-
rekt aus MeOH gebildet, was der Idee des Kettenwachstums ausgehend von Ethen als
Primarprodukt widerspricht. Diese Erkenntnisse fihrten zu dem sogenannten KW-Pool-
Mechanismus, welcher in Abbildung 2.2 dargestellt ist.[34,56]

CoH,
Te «e—>
-n H,0
n CH;OH 2 p  (CH,),
T i k: gesattigte Kohlenwasserstoffe
CHg Aromaten

Abbildung 2.2: Kohlenwasserstoffpool-Mechanismus nach Dahl und Kolboe [34,56].

Bei diesem Mechanismus wird von einer parallelen Bildung der kurzkettigen Olefine aus-
gegangen, welche liber eine sogenannte Pool-Spezies gebildet werden. Die Stochiometrie
der Pool-Komponente, welche an der Katalysatoroberflache adsorbiert vorliegt, wird ver-
einfachend als (CHz)» angenommenen und weist koksdahnliche Eigenschaften auf. Inzwi-
schen wird davon ausgegangen, dass das H/C-Verhaltnis der Pool-Komponenten in Wirk-
lichkeit kleiner als zwei ist [11]. Die Pool-Komponente ist in diesem Mechanismus eine Art
Co-Katalysator, an welchem permanent Edukte angelagert und anschlieBend die Pro-

dukte abgespalten werden. Dies beschreibt somit auch den autokatalytischen Charakter
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der Reaktion. Der autokatalytische Charakter konnte schon friih von Chen und Reagan
festgestellt werden in dem sie den fur autokatalytische Reaktionen charakteristischen sig-
moidalen Kurvenverlauf im Umsatz-Verweilzeit-Diagramm erhielten [57]. Zudem wurde
in Versuchen durch die Zugabe von geringen Produktmengen im Feed eine schnellere Ein-
stellung des stationaren Zustandes nachgewiesen, was ebenfalls den autokatalytischen
Charakter der Reaktion unterstreicht [40,58]. Die genaue ldentifikation der Pool-Kompo-
nente erwies sich zunachst als auBerst schwierig und es wurden Aromaten und andere
ungesattigte cyclische Spezies als aktive Komponenten in der indirekten Alkenbildung an-
genommen [23,59,60]. Die Bildung der Alkene Uber die Pool-Komponenten kann hierbei
Uber das Abschal- und Seitenkettenmethylierungsmodell (paring and sidechain model)
beschrieben werden [61,62]. Beim Abschdalmodell entstehen Alkene aus der Abspaltung
von Methylgruppen durch Ringkontraktion des Methylbenzols [63]. Im Seitenkettenme-
thylierungsmodells werden Ethen, Propen und abhangig von den Platzverhaltnissen im
Zeolithen auch Isobuten infolge von Deprotonierungs- und Methylierungsschritten gebil-
det [11,59]. Durch neuste spektroskopische Methoden mit UV DRS und C** NMR konnten
in unterschiedlichen Zeolithstrukturen aktive Pool-Spezies identifiziert werden. Es konnte
gezeigt werden, dass je nach Zeolithstruktur und Aziditat die aktiven Pool-Spezies unter-
schiedlich sind. So wurden zum Beispiel fir den Zeolithen H-ZSM-5 die alkylierten Cyclo-
pentadienium-lonen als meist vorkommende aktive Pool Spezies identifiziert wahrend bei
den Zeolithen SAPO-34 und H-Beta die Hexa-/Hepta-methylbenzenium-Kationen als ak-
tive Pool-Spezies vorherrschend sind [16,26,64—68]. Dies verdeutlicht, dass je nach Po-
rengeometrie grolRere oder kleinere Molekile als aktive Pool-Spezies agieren und sich
somit auch in jedem Zeolithen unterscheiden konnen. Der KW-Pool-Mechanismus kann
jedoch den Reaktionsverlauf bei allen Zeolithstrukturen aufgrund seiner recht allgemei-
nen Formulierung beschreiben. Eine genauere Aufschlisselung des Reaktionsverlaufs
wurde gerade fir die beiden aus industrieller Sicht interessantesten Zeolithe durchge-
fhrt und fahrt zu dem sogenannten Dual-Zyklen-Mechanismus, welcher im Folgenden

detailliert erlautert wird.

2.3.3 Dual-Zyklen-Mechanismus

Zunachst soll, wie schon in Abschnitt 2.2.3 erlautert wurde, auf die Formselektivitat des
ZSM-5 in Bezug auf die MTH Reaktionen eingegangen werden. Am deutlichsten ist der
Einfluss der Formselektivitat in den Produktselektivitaten der Co- und Cio-Aromaten er-

kennbar. Obwohl 1,3,5-tri-Methylbenzol beziehungsweise 1,2,3,5-tetra—Methylbenzol
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die thermodynamisch praferierten Isomere sind, entstehen am H-ZSM-5 lberwiegend
1,2,4-tri-Methylbenzol und 1,2,4,5-tetra-Methylbenzol. Dies kann nach Chang durch die
geometrischen Abmessungen der Molekiile erklart werden, da 1,2,4-tri-Methylbenzol
und 1,2,4,5-tetra-Methylbenzol wesentlich kompakter als die anderen Isomere sind und
deshalb gerade noch das Kanalsystem des Zeolithen verlassen konnen [40,69]. Das Mole-
kil 1,2,4,5-tetra-Methylbenzol ist hierbei das grofSte Molekiil, welches noch aus dem Po-
rensystem diffundieren kann und stellt somit die obere Grenze des Produktspektrums dar
[23,70]. GrolRere Molekiile wie Penta- und Hexa-Methylbenzol kénnen in den Hohlrdu-
men des Zeolithen auch am Reaktionsgeschehen teilnehmen, diesen aber aufgrund ihrer

Abmessungen nicht verlassen und sind somit nicht im Produktspektrum detektierbar [36].

Im Jahr 2006 fanden Bjérgen und Mitarbeiter in transienten Isotopenwechsel-Experimen-
ten heraus, dass ein direkter Zusammenhang zwischen der Bildung von Ethen und den
mehrfach methylierten Benzolen existiert wie dies auch tiber den KW-Pool-Mechanismus
postuliert wird. Allerdings wird fiir die Bildung hoherer Alkene kein direkter Zusammen-
hang zu den mehrfach methylierten Benzolen gefunden, weshalb davon ausgegangen
wird, dass diese nur durch Methylierung- und Spaltreaktionen gebildet werden kdnnen.
Somit sind nach dieser Erkenntnis zwei unterschiedliche Bildungsmechanismen im Zeolit-
hen aktiv, welche das Produktspektrum beeinflussen. Hieraus wurde der sogenannte
Dual-Zyklen-Mechanismus entwickelt, welcher eine Weiterentwicklung des KW-Pool-Me-
chanismus darstellt.[35,36] Das im Dualzyklenmodell postulierte Reaktionsschema, wel-
ches in Abbildung 2.3 abgebildet ist, beinhaltet zwei miteinander verbundene Kreislaufe,
den Aromaten- und Alkenzyklus. Die darin ablaufenden Reaktionen kénnen anhand von
sechs Teilreaktionen beschrieben werden. Im Aromatenzyklus spalten alkylierte Benzole
in einer Dealkylierungreaktion vorwiegend Ethen und Propen ab und kénnen tber Me-
thylierungsreaktionen wieder zu alter MolekilgroBe heranwachsen. Im Alkenzyklus fin-
den Spalt- und Methylierungsreaktionen von Alkenen statt. Die hoheren Alkene kénnen
zudem Uber Ringschlussreaktionen in den Aromatenzyklus Uibergehen. An die Ring-
schlussreaktionen sind Hydridtransferreaktionen gekoppelt, welche die Bildung eines
aromatischen Rings ermoglichen. Hierdurch werden aus Alkenen Alkane gebildet, welche
aus dem Zyklus ausgeschieden werden und nicht weiter am Reaktionsverlauf teilnehmen.
[18]

Aufgrund des gefundenen direkten Zusammenhangs von Ethen und den mehrfach me-
thylierten Benzolen gehen Svelle und Mitarbeiter davon aus, dass Ethen hauptsachlich

aus dem Aromatenzyklus entsteht [35,36]. Sun konnte hingegen anhand von Co-Feeding
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Experimenten zeigen, dass beide Zyklen fiir die Propen- und Ethenbildung aktiv sind. Der
Aromatenzyklus besitzt bei der Abspaltung niederer Olefine in etwa dieselbe Selektivitat
zu Ethen und Propen, wohingegen im Alkenzyklus Propen wesentlich selektiver gebildet
wird als Ethen. Somit sind beide Zyklen fiir die Ethenbildung aktiv, allerdings wird der
groRte Anteil des gebildeten Ethens, aufgrund der Selektivitat der einzelnen Reaktionen,
Uber den Aromatenzyklus gebildet. [71,72] Durch die Entwicklung dieses Mechanismus
ist das generelle Verstandnis der MTH-Reaktionen stark gestiegen. Anhand der Identifi-
kation von zwei konkurrierend ablaufenden Zyklen kann versucht werden den gewiinsch-

ten Zyklus zu beschleunigen bzw. den unerwiinschten zu unterdricken [73].

HaU
H,0 \)\ n CH3OH
Z CHaOH
CH4OH s
héhere
2/ 2\ * Alkene ~ @{CH3)”

Alkenzyklus Aromatenzyklus H,0
Alkane
(CH3)ps2
=
2N

(CHE)nH

W

CH30H

Y

CH30H

Abbildung 2.3: Schematische Darstellung des Dual-Zyklen-Mechanismus nach Bjérgen [35,36].

2.3.4 Deaktivierung

Einen groRRen Einfluss auf die MTH-Reaktionen hat die Deaktivierung des Katalysators. Im
Verlauf der Reaktion kommt es zu kohlenstoffhaltigen Ablagerungen, welche den Zugang
zu mikropordsen Kanalen und aktiven Zentren im Zeolith-Katalysator blockieren oder die
Diffusion der Molekile beeinflussen. Somit ist es inzwischen weit anerkannt, dass in den
MTH-Reaktionen nicht nur klassischer Koks fiir die Deaktivierung sorgt, sondern ebenfalls
Molekile, welche aufgrund ihrer GroBe oder starker Adsorption an den aktiven Zentren
die Umsetzung von MeOH/DME hemmen. Wie bereits im vorherigen Abschnitt erlautert
wurde sind die aktiven Pool-Spezies je nach Zeolithstruktur unterschiedlich. Somit ist es
logisch, dass ebenfalls die Art der Molekile, welche fiir eine Deaktivierung sorgen kon-
nen, von der Art des Zeolithen abhangen.[16] Die unterschiedlichen Einfliisse auf die De-

aktivierung werden in den folgenden Unterpunkten erlautert.
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Einfluss der Zeolithstruktur

Je nach GroRe der Kanale und vor allem den Hohlrdumen in den Kreuzungspunkten des
Zeolithen ist die Deaktivierung unterschiedlich. Dies ergibt sich aus der Tatsache, dass ja
nach Abmessungen des Zeolithen auch nur Molekiile einer bestimmten Grofle gebildet
werden kdnnen. Die unterschiedlichen Molekiile kénnen einen starkeren oder schwache-
ren Einfluss auf die Deaktivierung besitzen. Generell sind polyzyklische Aromaten reakti-
ver als monozyklische Aromaten [74,75]. Dadurch sind Zeolithe mit relativ groRen Hohl-
raumen starker von der Deaktivierung betroffen, da in diesen vermehrt polyzyklische
Verbindungen gebildet werden kdnnen [76]. Fir den ZSM-5 konnte Weckhuysen anhand
von UV-VIS und Konfokal Spektroskopie feststellen, dass die Bildung von Koks bevorzugt
an der AuBenoberfliche der Offnungen der geraden Kanile entsteht. Zudem wird davon
ausgegangen, dass der Koks sich von auRen nach innen in den geraden Poren fortpflanzen
kann. In den sinusformigen Poren werden allerdings lediglich monozyklische Aromaten,
welche auch noch fir den KW-Pool aktiv sind, als deaktivierend vermutet. Somit pflanzt
sich die Koksbildung von auBen nach innen in den geraden Poren des H-ZSM-5 fort.[77,78]
Ahnliche Erkenntnisse liefert eine DFT-Berechnung, welche zeigt, dass ebenso polyzykli-
sche Aromaten in den Kreuzungspunkten des ZSM-5 entstehen kdnnen. Diese entstehen

dann vorwiegend in der Nahe der AuRenoberflache der Zeolithkristalle. [79]

Einfluss der Aziditdt und der PartikelgroBe des Zeolithen

Neben der Zeolithstruktur haben ebenfalls die Starke und die Dichte der Brénsted-sauren-
Zentren einen Einfluss auf die Deaktivierung. So kann mit einer steigenden Starke und
Dichte der sauren Zentren ebenfalls eine starkere Deaktivierung des Katalysators festge-
stellt werden. Ein weiterer Einflussfaktor stellt zudem die KristallgroRe der Zeolithpartikel
dar. Mit steigender Grol3e der Partikel steigt die Deaktivierung. Die Einfllsse der Partikel-
grofle, sowie der Starke und Dichte der sauren Zentren auf die Deaktivierung kdnnen ge-
nerell Gber die Lange des Diffusionswegs und den Reaktionsraten an den aktiven Zentren
erklart werden. So fuhrt eine hohere Anzahl an aktiven Zentren auf dem Diffusionsweg zu
einer relativ gesehenen hoheren Reaktionsrate genauso wie eine hohere Saurestarke die
Reaktionsrate an einem aktiven Zentrum erhoht. Hierdurch steigt die Anzahl der mogli-
chen Sekundarreaktionen an, welche Molekiile bilden, die einen deaktivierenden Charak-
ter aufweisen konnen. [15,78,80-85]

Temperatureinfluss
Flr den H-ZSM-5 wurden in einem weiten Temperaturbereich Untersuchungen zur Deak-

tivierung von Schulz und Mitarbeitern vorgenommen. Es konnte in diesen Arbeiten
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anhand von TPD- und TG-Messungen gezeigt werden, dass die Deaktivierungsmechanis-
men je nach Temperatur komplett unterschiedlich sind. Bei Temperaturen < 400°C wird
die Deaktivierung hauptsachlich durch grolle alkylierte Benzole verursacht (1-lsopro-
pyl,2,4-Dimethylbenzol, 1-Ethyl,2,3,5-Trimethylbenzol). Bei hohen Temperaturen ist
hauptsachlich die wirkliche Koksbildung auf der Oberflache der Zeolithkristalle fiir die De-
aktivierung verantwortlich. Der flur die MTG-Reaktion interessante Temperaturbereich
von 350°C - 400°C befindet sich hierbei in der sogenannten Reaktivierungsphase, in wel-
cher die Deaktivierung durch Temperaturerh6hung teilweise wieder riickgangig gemacht
werden kann. Dies wird von Schulz und Mitarbeitern (iber das Dealkylierungsgleichge-
wicht der Aromaten erklart. Dieses wird bei Erh6hung der Temperatur hin zum Abspalten
von niederen Olefinen verschoben, was zu einer geringeren GroRRe der Aromaten fiihrt.
Somit wird mit steigender Temperatur die Bildung von groRen alkylierten Benzolen ver-

ringert, welche als deaktivierend angenommen werden. [19,86-91]

Einfluss der Eduktkonzentration

Lercher und Mitarbeiter haben die Deaktivierung des ZSM-5 bei 450°C sowohl in einem
CSTR als auch in einem PFR untersucht. Hierbei konnten wesentlich geringere Deaktivie-
rungsraten im CSTR als im PFR festgestellt werden. Dies flihrte zu der Vermutung, dass
MeOH einen Einfluss auf die Deaktivierung besitzt, da im CSTR aufgrund der idealen Riick-
vermischung immer geringere MeOH-Konzentrationen vorliegen. Es wird davon ausge-
gangen, dass MeOH in einer Redox-Reaktion unter der Bildung von Methan koksartige
Ablagerungen bildet. [92] Durch den Einsatz von reinem MeOH und reinem DME als Feed
konnte festgestellt werden, dass die auf die Kohlenstoffmenge bezogenen Umsetzungs-
kapazitat mit DME um das 16 fache gesteigert werden kann im Vergleich zu reinem
MeOH. Dies wird damit begriindet, dass DME inaktiv flr die Bildung von Formaldehyd ist,
welches als Koksvorlaufer bekannt ist. [93] Somit besitzt ebenfalls die Art des Edukts und
dessen Konzentration einen Einfluss auf die Deaktivierung. Der Einsatz eines DME-Vorre-
aktors scheint aus diesen Griinden vorteilhaft zu sein, da zum einen die MeOH-Konzent-
ration geringer ist und zum anderen die freigesetzte Warmemenge im zweiten Reaktor
reduziert werden kann. Zudem konnten Guisnet und Mitarbeiter friih feststellen, dass
Wasserstoff einen positiven Einfluss auf die Deaktivierung bei der Umsetzung von MeOH
Uber Zeolithen hat [94]. Somit konnte auch der Einsatz von Wasserstoff interessant sein,

um die Standzeit der Katalysatoren in den MTH-Reaktionen zu erhdhen.

Neben den oben diskutierten allgemeinen Einfliissen auf die Deaktivierung der Zeolithe

bei der Umsetzung von MeOH wurden auch gezielte Untersuchungen am ZSM-5
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vorgenommen. Untersuchungen von Bleken haben gezeigt, dass die fortschreitende De-
aktivierung die Produktselektivitaten nur geringfligig beeinflusst [95]. Aufgrund dieser Er-
kenntnis wurde in einer weiteren Arbeit der Aktivitatsverlust vereinfachend als Verringe-
rung der aktiven Katalysatormasse angesehen und nur als Funktion des MeOH-Umsatzes
modelliert [96]. Im Kontrast hierzu stehen die Beobachtungen von Guisnet, welcher die
Zeolith-Katalysatoren hinsichtlich der katalytischen Aktivitat des Koks untersucht hat. Es
konnte festgestellt werden, dass im Allgemeinen bei jeder Verkokung der Koks die Reak-
tion aktiv beeinflusst. Die Beeinflussung der Reaktion durch den Koks konnte zudem ort-
lich auf das Innere des Zeolithen beschrankt werden.[97] Diese Erkenntnisse deuten so-
mit daraufhin, dass die Pool-Spezies mehr oder weniger aktiv sein kann und somit auch

deaktivierend wirken kann.

2.4 Reaktionskinetik

In der Literatur sind bereits einige kinetische Modelle vorgestellt worden. Zum einen sind
dies detailgetreue mechanistische Modelle, welche einzelne Reaktionsschritte exakt be-
schreiben. Dies erfordert einen immensen experimentellen Aufwand und es werden mit-
unter experimentell nicht nachweisbare Ubergangszustidnde postuliert.[98-100] Andere
Modelle hingegen fassen mehrere Produkte zu Produktgruppen zusammen. Diese Mo-
delle stellen einen Kompromiss zwischen Vereinfachung und detailgetreuer Wiedergabe
des Produktspektrums dar. Das erste Modell dieser Art wurde von Chen und Reagan ent-
wickelt und umfasst lediglich drei Stoffgruppen (Oxygenate, Olefine, Produkte). Anhand
dieser drei Stoffgruppen schlugen sie ein autokatalytisches Reaktionsnetz mit drei Reak-
tionsschritten vor: Oxygenate reagieren zu Olefinen, Olefine reagieren mit den Oxygena-
ten zu weiteren Olefinen und die Olefine kdnnen weiterreagieren zu den Produkten.[57]
Mit diesem relativ einfachen Ansatz konnten Messergebnisse verschiedener Forscher-
gruppen in einem weiten Temperatur- und Verweilzeitbereich gut beschrieben werden
[101-103]. Schipper und Krambeck verwendeten dieselbe Einteilung der Stoffgruppen
legten aber ein anderes Reaktionsnetz zugrunde. Das Reaktionsnetz beinhaltet vier Reak-
tionsschritte: Die Reaktion von Oxygenaten zu Olefinen, die Oligomerisierung der Olefine
zu Produkten, die Reaktion von den Oxygenaten mit den Produkten zu Produkten und die
Reaktion von den Olefinen mit den Produkten zu den Produkten.[104] In einer weiteren
Arbeit von Sedran und Mitarbeitern wurde an die vorherigen Netzwerkmodelle ange-
knlpft, allerdings mit einer genaueren Aufschlisselung der leichten Olefine. Die Olefine

wurden zusatzlich in Ethen, Propen und Buten unterteilt. [105] Die Berlicksichtigung der
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Deaktivierung im kinetischen Modell wurde von Aguayo untersucht. Ausgehend von ei-
nem Kinetikansatz nach Schipper und Krambeck wurde ein Deaktivierungsfaktor einge-
fuhrt, der unter anderem von den Konzentrationen der einzelnen Komponenten sowie
von der produzierten KW-Menge pro Katalysatormasse abhangig ist. [106] Ein weiteres
Modell zur Beschreibung der Deaktivierung des MTH-Prozesses erstellte Janssens. In die-
sem Modell wurde die Deaktivierung liber eine reine Abnahme der aktiven Katalysator-
masse modelliert. Dies wurde zum einen mit einem Ansatz erster Ordnung fir
MeOH/DME durchgefiihrt und zum anderen mit einem autokatalytischen Ansatz in wel-
chem alle Teilordnungen ebenfalls als erste Ordnung angenommen wurden.[96] In einer
Weiterentwicklung des Kinetikmodells hat Janssens ein Reaktionsnetz, das an den Dual-
Zyklus angelegt ist, erstellt. Es enthalt flinf Spezies: Edukte, Alkene, Aromaten, Alkane und
Koks. Dabei werden vereinfachend die Alkene als Propen, die Aromaten als Trimethylben-
zole und der Koks als Cio-Aromaten angesehen. Des Weiteren werden die Spezies im ad-
sorbierten Zustand modelliert. Hierzu wird angenommen, dass die Anzahl an adsorbierter
Spezies direkt proportional zu der Gasphasenkonzentration ist. Uber eine maximale An-
zahl an Adsorptionsplatzen werden die KW-Pool-Spezies begrenzt. Zudem wird angenom-
men, dass Koks nicht desorbieren kann, was zu einer Deaktivierung in diesem Modell
fihrt.[107] Ein weiteres kinetisches Modell, welches auf der Grundlage des Dual-Zyklus
erstellt wurde ist erst vor kurzem veroéffentlicht worden. Es wurde fiir einen Feed aus rei-
nem DME aufgestellt und besitzt 7 verschiedene Stoffgruppen. Die Aufschlisselung ist
hierbei gerade bei den niederen Olefinen erh6ht, wohingegen die hoheren Olefine und
die Aromaten nur sehr vereinfachend dargestellt sind. Die Deaktivierung des Katalysators
wird in dieser Arbeit nicht berticksichtigt.[108]

Bei samtlichen vorgestellten Kinetikmodellen wurde vereinfachend die Reaktionsordnung
von eins in allen Reaktionspfaden angenommen. Dies hangt auch mit der Tatsache zu-
sammen, dass in diesen Arbeiten die Eintrittskonzentration von MeOH ebenfalls nicht va-
riiert wurde. [57,96,104-108]

2.5 Industrielle MTG Prozesse

Kommerziell wurde die alternative Kraftstoffherstellung zum ersten Mal in den Jahren der
beiden Energiekrisen 1973 und 1979 interessant. Durch die Entdeckung der MTH Reakti-
onen Uber Zeolithkatalysatoren im Jahr 1977 sah Mobil die Mdéglichkeit diesen Bedarf zu
decken. Hierfiir wurden in den Jahren 1981-1984 zunachst zwei Demonstrationsanlagen
in den USA und in Deutschland aufgebaut und erfolgreich betrieben [37,109]. Nach der

19



2 Grundlagen

erfolgreichen Demonstration der alternativen Kraftstoffherstellung baute die Regierung
von Neuseeland gemeinsam mit Mobil im Jahre 1985 die weltweit erste industrielle An-
lage fir die Herstellung von synthetischem Benzin aus MeOH, um unabhéangiger vom
Rohol-Weltmarkt zu werden. Die Anlage wurde in zwei separaten Einheiten betrieben: (1)
der MeOH-Synthese aus Erdgas und (2) der Benzinsynthese aus MeOH. Der verwendete
Katalysator fur die MTG-Stufe war hierbei der von Mobil entwickelte ZSM-5 [110]. Auf-
grund der Deaktivierung des ZSM-5 wurde der MTG-Reaktor im Wechselbetrieb mit meh-
reren parallelen Festbettreaktoren betrieben. Die Produktionskapazitat der Anlage be-
trug hierbei 570.000 Tonnen Benzin pro Jahr.[111] Das im MTG-Prozess gewonnene
schwefelfreie Benzin weist Researchoktanzahlen von 90-100 auf und kann direkt in exis-
tierenden Verbrennungsmotoren eingesetzt werden [110]. 1987 stellte Haldor Topsge ei-
nen modifizierten Prozess vor, welcher die MeOH- und Benzinsynthese im TIGAS-Prozess
direkt koppelt [112]. Durch die Kopplung der beiden Stufen bei ca. 20 bar wird die Ab-
trennung von MeOH als Intermediar vermieden. Die Effizienz konnte im Vergleich zum
Mobil-Verfahren verbessert werden, da energieintensive Schritte, wie das Uberfiihren
des MeOH in den gasformigen Zustand oder die Komprimierung des Synthesegases auf
die bei der klassischen MeOH-Herstellung tiblichen 50-100 bar, umgangen werden. Durch
die geringeren Investitions- und Betriebskosten eignet sich hierflir besonders der dezent-

rale Betrieb in abgelegenen Gebieten mit hohem Erdgasvorkommen [113].

Lange Zeit wurden keine neuen kommerziellen Anlagen fiir die MTH-Reaktionen gebaut.
Allerdings ist in den letzten 10 Jahren die Anzahl der neu gebauten beziehungsweise der
angekiindigten kommerziellen Anlagen wieder stark gestiegen. Die Ursache liegt vor al-
lem in den steigenden Olpreisen und der Umstrukturierung des Energiesektors. Neben
neuen Anlagen zur Kraftstoffgewinnung steigt vor allem die Anzahl der Anlagen zur Pro-
duktion von niederen Olefinen tGber den MTO Prozess. UOP erstellt mit dem advanced
MTO-Prozess 4 neue Anlagen in China, welche eine Produktionskapazitat von 295-833 kt
pro Jahr aufweisen. Die groRte Anlage zur alternativen Kraftstoffherstellung, welche auf
der Mobil-Technologie basiert, wird von dem amerikanischen Unternehmen Sundrop
Fuels gebaut und soll 3.500 Barrel Benzin pro Tag produzieren.[114] Die steigende Anzahl
der neuen kommerziellen Anlagen zeigt deutlich das wieder steigende Interesse an der
synthetischen KW-Herstellung Gber die MTH-Reaktion.
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2.6 Instationdre Betriebsweise

In der Zeit von 1980 bis 1990 fanden einige Untersuchungen zur instationaren Prozess-
fihrung statt. Ziel dieser Untersuchungen war es maligeblich die zeitlich gemittelte Se-
lektivitat oder Umsatz verschiedener Prozesse zu steigern. Darliber hinaus wurde eben-
falls versucht Uber eine Umkehr der Flussrichtung eine bessere Warmeverteilung in
Festbettreaktoren zu bekommen. [115-117]

Neuste Untersuchungen beziglich einer instationdaren Prozessfiihrung beziehen sich
maRgeblich auf die Methanisierung [118—-121] und die Fischer-Tropsch-Synthese [122—
125]. Hier befindet sich die Triebkraft vor allem in der Speicherung von EE in chemischen
Energietrigern. Untersuchungsmethoden sind vorwiegend sprunghafte Anderungen der
Verweilzeit und der Edukt-Konzentration. Diese werden in den meisten Fallen periodisch
mit unterschiedlichen Zyklendauern wiederholt. Diese Arbeiten liefern somit eine gute
methodische Grundlage zur generellen Untersuchung instationarer Betriebsweisen sowie

dem Einfluss auf die Katalyse.
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3.1 Herstellung der Katalysatoren

In den reaktionstechnischen Messungen kommen zwei verschiedene Katalysatoren zum
Einsatz, welche durch Extrusion nach einer am Institut flir Chemischen Verfahrenstechnik
entwickelten Vorschrift hergestellt wurden [126]. Zur Umsetzung von MeOH in ein Gleich-
gewichtsgemisch aus MeOH, DME und Wasser wird ein reiner y-Al,0s-Katalysator ver-
wendet. Im Reaktor fiir die Benzinsynthese, dem sogenannten DMTG-Reaktor, wird als
Katalysator ein Gemisch aus dem Zeolithen H-ZSM-5 (ZSM 5 Zeolite, Exxon Chemical) und
v-Aluminiumoxid (AO) eingesetzt. Dieser Katalysator wird im Folgenden mit der Bezeich-
nung AO-32-50 aufgefiihrt. Hierbei steht das AO fir die Art des Binders, die 32 fiir das
Si/Al-Verhaltnis des Zeolithen und die 50 fiir den Massenanteil des Zeolithen im trocke-
nen Zustand. Der keramische Binder y-Al,03 entsteht durch die Umwandlung des einge-
setzten Pseudobohmit (AIO(OH), Pural SB-1, Sasol) bei der Kalzinierung der Kontakte und
verleiht diesen mechanische Stabilitdt. Die Herstellung der Katalysatorkontakte erfolgt
zunachst durch die Vermengung der pulverformigen Ausgangsstoffe mit einem Plastifi-
zierhilfsmittel bei Raumtemperatur. Durch den Einsatz einer wassrigen 8,5 wt% HEC-Lo-
sung (Hydroxyethylcellulose, Sigma) als Plastifizierhilfsmittel wird eine extrudierfahige
Masse erhalten. Die vorvermischten Komponenten werden 60 min (AO-32-50) bezie-
hungsweise 20 min (y-Al,03) bei Raumtemperatur geknetet (Haake Polydrive), wobei die
Umdrehungsgeschwindigkeit der Nockenrotoren konstant 40 rpm betragt. Nach dem
Knetvorgang wird die Masse mit einem hydraulisch betriebenen Kolbenextruder zu zylin-
derférmigen Extrudatstrangen (de = 2 mm) verarbeitet. Die Extrudatstrange werden zu-
nachst fir mindestens 12 h bei Raumtemperatur getrocknet bevor sie in 5 mm lange
Formkorper gebrochen werden. Anschliefend werden die Formkorper in einem Muffel-
ofen (Nabertherm) kalziniert. Hierzu wird der Ofen mit einer Temperaturrampe von 2
°C/min von Raumtemperatur auf 550°C aufgeheizt und nach dreistiindigem Halten dieser
Temperatur wieder auf Raumtemperatur abgekihlt. Beim Kalzinieren wird das Pseu-
dobdhmit unter H,O-Abspaltung zu y-Al,03 umgewandelt. Zudem werden das Plastifizier-
hilfsmittel sowie weitere organische Verunreinigungen an Luftsauerstoff riickstandslos
aus den Kontakten entfernt und zu CO; und H;O oxidiert. Die einzuwiegenden Massen,

die den Massenverlust beim Kalzinieren beriicksichtigen, sind in Tabelle 3.1 angegeben.
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Tabelle 3.1: Zusammensetzung der eingesetzten Katalysatoren unter Berlicksichtigung des Massenver-
lustes durch das Kalzinieren [126].

AO-32-50 v-Al203
einzuwiegende Massenverlust einzuwiegende Massenver-
Masse (g) (%) Masse (g) lust (%)
H-ZSM-5 19,8 9,4 - -
Pseudobdhmit 24,2 26 35 26
HEC-Losung 32,4 100 30 100

3.2 Reaktionstechnische Messungen

Zur instationdren Untersuchung der Benzinsynthese wurden reaktionstechnische Mes-
sungen mit einer Laboranlage durchgefiihrt. Hierbei ist die Laboranlage so ausgestattet,
dass sowohl stationdre als auch instationdare Untersuchungen durchgefiihrt werden kon-
nen. Im Folgenden wird der genaue Aufbau der Laboranlage und der verwendeten Ana-
lytik erldutert. Die Analytik ist mit eine speziell entwickelten Probenspeichertechnik
ausgestattet, um eine hohe zeitliche Messauflésung des kompletten Produktspektrums

zu ermoglichen.

3.2.1 Aufbau der Versuchsanlage

Die verwendete Laboranlage besteht hauptsachlich aus vier Bereichen: Der Gas- und Flis-
sigdosierung, dem Reaktorsystem, der Analytik und der katalytischen Abgasnachbehand-
lung. Hierbei besitzt die Dosierung die Besonderheit einen sprunghaften Wechsel in der
Eduktkonzentration und/oder des Gesamtvolumenstroms durchfuhren zu kénnen. Zu-
sammen mit dem in der Analytik verwendeten Probenspeichersystem kénnen mit der

verwendeten Anlage instationare Untersuchungen durchgefihrt werden.

Gas- und Fliissigdosierung

Die gasformigen Komponenten Stickstoff (99,999%, AirLiquide), Druckluft (Hausversor-
gung CVT) und das interne Standardgas (0,5 vol% Neopentan in Stickstoff, Basi) werden
der Anlage tiber Massendurchflussregler (MFC, Bronkhorst EL-Flow F-201AV, Brooks 5850
E) zu dosiert. Das bei Raumtemperatur flissig vorliegende MeOH (99,5%, Roth) wird aus
zwei Vorlagebehaltern mit Hochleistungsflissigkeitschromatographie-Pumpen (HPLC;
Knauer Smartline Pump 1000, Knauer P4.1S) den zwei Totalverdampfern zu dosiert. Die

beiden verwendeten Verdampfer (L =250 mm, di= 13 mm) konnen komplett unabhangig
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voneinander betrieben werden und besitzen jeweils eine eigene Stickstoff- und MeOH-
Dosierung. MeOH und Stickstoff werden den Verdampfern am Kopf zugegeben und im
Gleichstrom (iber eine inerte SiO,-Kugelschittung geleitet. Hierbei wird das MeOH bei
einer Manteltemperatur von 136-140°C komplett in den Stickstoffstrom verdampft. Um
eine sprunghafte Anderung der Feedeinstellungen realisieren zu kénnen, befinden sich
direkt nach den Verdampfern 3-2-Wege-Hahne. Durch diese kann der austretende
Gasstrom Uber die beiden Reaktoren oder liber den Anlagenbypass geleitet werden
(siehe Abbildung 3.1). Um bei sprunghaften Wechseln der Feedeinstellungen einen kon-
stanten Druck beizubehalten, wird ein zusatzlicher Stickstoffstrom vor den Nadelventilen
in der Reaktorstrecke und im Anlagenbypass verwendet. Diese werden (iber einen Lei-
tungsdruckminderer (Swagelok, KCP-1LRF2A2P20000) druckgeregelt zugegeben und ge-
wahrleisten ein gleichbleibender Druck in den Anlagenbereichen vor den Nadelventilen.
Aufgrund des sehr dynamischen Ansprechens des Leitungsdruckminderers auf Druckan-
derungen kdnnen auch groRe Anderungen im Volumenstrom ohne signifikante Druck-
schwankungen durchgefiihrt werden. Durch die Zugabe der Stickstoffstrome (iber den-
selben Leitungsdruckminderer wird sichergestellt, dass im Anlagenbypass sowie in der
Reaktorstrecke derselbe Druck herrscht und es somit beim Umschalten der Verdampfer
zu keinen Druckspringen kommt. Die beiden Verdampfer-Schaltzustande sind in Abbild-

ung 3.1 durch die gestrichelte und die kompakte Linie dargestellt.

Reaktorsystem

Die verwendete Laboranlage verfligt Gber zwei in Serie geschaltete kontinuierlich betreib-
bare Rohrreaktoren aus Edelstahl (L = 350 mm, dr = 16 mm), welche beide durch eine
Reaktor-Bypassschaltung umgangen werden kdnnen. Im ersten Reaktor (DME-Reaktor)
wird die Gleichgewichtseinstellung zwischen MeOH, DME und Wasser an reinen y-Al,03-
Kontakten durchgefiihrt. Der Reaktor wird bei 300°C isotherm betrieben. Uber eine aus-
reichend hohe Katalysatormasse von 10 g wird in allen durchgefiihrten Versuchen der
MeOH-Gleichgewichtsumsatz von 86,6% im DME-Reaktor sichergestellt. Im zweiten Re-
aktor (DMTG-Reaktor) wird das aus dem DME-Reaktor austretende Gleichgewichtsge-
misch am Zeolithkatalysator AO-32- 50 zu KWs im Benzinbereich umgesetzt. Im Gegen-
satz zum DME-Reaktor wird der DMTG-Reaktor nicht ausschlieRlich isotherm, sondern
auch annahernd adiabat betrieben. Hierauf wird im Abschnitt 3.2.2.2 genauer eingegan-
gen. Beide Reaktoren werden jeweils tGber drei elektrische Widerstandsheizungen (Horst,
Tmax = 900°C) beheizt, welche auf ein dickwandiges Edelstahlrohr spiralformig gewickelt

sind. In die dickwandigen Edelstahlrohre konnen die Reaktoren eingefihrt und somit
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beheizt werden. Durch die Verwendung von drei unabhangigen Heizzonen pro Reaktor
konnen isotherme (AT = +/- 1°C) Betriebsbedingungen gewaéhrleistet werden. In Abbild-
ung 3.2 sind die in dieser Arbeit verwendeten unterschiedlichen Befiillungen der Reakto-
ren dargestellt. Hierbei wird immer ober und unterhalb des Katalysatorbettes eine Ein-
und Auslaufzone aus feinen (dp = 0,2 mm) und groben (de = 1 mm) Siliziumkarbidpartikeln
(SiC; ESK-SiC GmbH) angebracht. Dies dient der Einstellung einer ideale Kolbenstromung
und dem Aufheizen des Gasstroms auf Reaktionstemperatur vor dem Eintritt in die Reak-

tionszone.
MeOH, DME, H,0, N,
(M > 7 3)
MeoH 1 ..lll-ll.ll..l.'.
: :  MPV .
N ~ ! : .
’ & | (2.1) 2.2) \[/2. i
Q 1 T :
£ ' Q -
s N :
4 < S :
: b (4] =
1 o ~ .
Am = o .|< [
MeOH » DX | “ i E
1 :0 E
N2 ‘g L---q :..ll amn l.l.l:
“g- :
3 E (4)
= : »Total-
; HC,HO,N, $ Toxidation
v "

Abbildung 3.1: Schematischer Aufbau der verwendeten Laboranlage sowie Untergliederung in die vier
charakteristischen Anlagenbereiche: (1) Gas- und Fliissigdosierung, Reaktorsystem mit (2.1) DME- und
(2.2) DMTG-Reaktor, (3) Analytik mit Probenspeichertechnik anhand MPV (Multipositionsventil) sowie
(4) katalytischen Abgasnachbehandlung.
Das Katalysatorbett wird je nach verwendetem Katalysator und der Betriebsweise des
Reaktors unterschiedlich befillt. Im DME-Reaktor wird keine effektive Verdliinnung des
Katalysatorbettes vorgenommen und es werden lediglich die Hohlraume zwischen den
Extrudaten mit feinen SiC-Partikeln (dp = 0,2 mm) befiillt. Das Katalysatorbett des DMTG-
Reaktors wird bei isothermer Betriebsweise mit feinen SiC-Partikeln verdiinnt, um eine
bessere Temperaturkontrolle in der Reaktionszone zu ermdglichen. Dies ist aufgrund der
Versuche mit sprunghaften Feedwechseln notwendig, da in diesen Fallen ansonsten keine
isothermen Bedingungen gewahrleistet werden kénnten. Die Verdiinnung wird hierbei
nach einem genau vorgeschriebenen Ablauf durchgefiihrt, um die Reproduzierbarkeit si-

cherzustellen. Durch das abwechselnde Fillen des Reaktors mit 0,5 mL feinem SiC und
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3.2 Reaktionstechnische Messungen

vier AO-32-50 Extrudaten ergibt sich eine Bettldnge von 8 cm. Am Ein- und Austritt der
Reaktionszone wird jeweils eine Schicht aus 0,5 mL feinem SiC angebracht, um samtliche
Extrudate in SiC einzubetten. Fir die angendherte adiabate Betriebsweise des DMTG-Re-
aktors wird sowohl ein verdiinntes als auch unverdiinntes Katalysatorbett eingesetzt,
wodurch bei letzterem ein hoherer Temperaturanstieg im Betrieb erreicht wird. Zwischen
allen beschriebenen Zonen wird eine diinne Schicht aus Glaswolle angebracht, um eine
Vermischung der einzelnen Zonen zu verhindern. Die Temperatur in der Reaktionszone
kann anhand eines axial verschiebbaren Thermoelements (NiCr-Ni, Typ K, Horst) gemes-

sen werden (siehe Abbildung 3.2).
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Abbildung 3.2: Unterschiedliche Befiillungen der verwendeten Reaktoren: DME-Reaktor mit 10 g y-
Al>0;s (links), DMTG-Reaktor gefiillt mit 1,2 g AO-32-50 mit unverdiinntem (mitte) und verdiinntem
Katalysatorbett (rechts).
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Analytik

Zur Analyse des Gasstroms wird ein Gaschromatograph (GC; Agilent Technologies 7820A)
mit einem Probenspeichersystem eingesetzt. Die Trennung der verschiedenen Kompo-
nenten im Gasstrom wird anhand von vier Trennsadulen, einem Flammenionisationsdetek-
tor (FID) sowie einem Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) durchgefiihrt. Die Verschaltung
der Trennsaulen und der Detektoren ist im Anhang in Abbildung A.3.1 abgebildet. Die zu
analysierende Probe wird durch das Probennahme Ventil V3 aufgegeben und mit dem
Tragergas Argon (99,999%, Air-Liquide) Uber die Saulen transportiert. Hierbei passiert die
Probe zunachst die Kapillarsaulen PoraBondU (Agilent J&W CP7381, 25m x 320um x 7um)
und PoraBondQ (Agilent J&W CP7354, 25m x 530um x 10um), welche fir die Auftrennung
der KWs sorgen. Durch die leicht polare Sdule PoraBondU kann eine bessere Auftrennung
der Oxygenate MeOH und DME erzielt werden. Die PoraBondQ ist unpolar und eignet sich
sehr gut zum Auftrennen von unpolaren KWs. Nachdem die Permanentgase und Methan
diese beiden Saulen aufgrund der geringen Wechselwirkung zuerst passiert haben, wird
das Ventil V3 geschalten. Hierdurch werden alle restlichen KW Komponenten zum FID
geleitet und dort detektiert. Die Permanentgase werden hingegen Uber die beiden ge-
packten Sdulen HayesepQ (Agilent J&W CP1305, 1.5m x 1mm, mesh size 80/100) und das
Molsieb5A (Agilent J&W CP1306, 1.5m x 1mm, mesh size 80/100) geleitet und anschlie-
Rend mit dem WLD detektiert. Die HayesepQ halt Wasser und Kohlenstoffdioxid zuriick,
da diese das Molsieb beschadigen wirden. Durch das Schalten des Ventils V4 kann die
Reihenfolge der HayesepQ und des Molsiebs getauscht werden, wodurch Wasser und
Kohlenstoffdioxid den WLD erreichen, ohne das Molsieb passiert zu haben. Das Molsieb
dient hierbei zur Trennung von Stickstoff und Methan. Der aus dem WLD austretende
Gasstrom wird ebenfalls in den FID geleitet. Durch die wesentlich hdhere Nachweisgrenze
des FID fur KWs ist auch Methan in relativ geringen Mengen detektierbar. Zur quantitati-
ven Analyse aller Komponenten wird eine definierte Menge an Standardgas (0,5 % Neo-

pentan in Stickstoff, Basi) dem Gasstrom vor dem GC zugegeben.

Aufgrund der relativ langen Analysedauer von ca. 40 min ist der GC mit einem Proben-
speichersystem gekoppelt, um trotzdem eine hohe zeitliche Messauflésung zu gewahr-
leisten. Dies ist flir die instationdare Untersuchung des DMTG-Prozesses unabdingbar. Zur
Probenspeicherung ist ein Multipositionsventil (MPV; Trapping-Path, Vici) mit 16 Proben-
schleifen der konventionellen Probenschleife nachgeschaltet. Somit wird das MPV eben-
falls permanent mit dem zu analysierenden Gasstrom durchstréomt. Hierbei kann lediglich

eine der 16 Probenschleifen durchstromt werden, wahrend alle anderen Probenschleifen
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3.2 Reaktionstechnische Messungen

verschlossen sind. Durch eine externe Steuereinheit (GC-Multi-Tec, Teckso) kann die
durchstromte Probenschleife gewechselt werden und eine zeitlich beliebige Probenent-
nahme erfolgen. Die Analyse der gespeicherten Proben ist durch das Schalten der Ventile
V1 und V2 moglich. Das Ventil V1 kann die Analytik und die Laboranlage voneinander ent-
koppeln und liber einen druckgesteuerten Argonstrom (PCM 2) samtliche Leitungen vor
dem Aufgeben der Probe spiilen. Das Spilen der Leitungen ist erforderlich, um beim
Schalten von V2 keine KWs auf die HayesepQ und das Molsieb aufzugeben. Durch die
Ventile V2 und V3 kénnen die gespeicherten Proben des MPV auf die Kapillarsaulen Por-
aBond U und Q aufgegeben und somit analysiert werden. Die jeweiligen Schaltzeitpunkte
der Ventile sowie die Druck- und Temperaturrampen der unterschiedlich durchgefiihrten
Methoden sind im Anhang A.3 aufgefiihrt. Die Einstellung der GC Betriebsbedingungen
sowie die Aufzeichnung und Auswertung der Chromatogramme erfolgt mittels der Soft-

ware ChemStation (Agilent).

Katalytische Abgasnachbehandlung

Samtliche Gase, die die Anlage durchlaufen, werden zusammen mit einem Druckluftstrom
Uber einen katalytischen Nachverbrenner (KNV) geleitet. Bei einer Temperatur von 420°C
bis 460°C werden an einem Cr/MnO-Katalysator samtliche KWs zu Kohlenstoffdioxid und
Wasser oxidiert. Anhand eines Infrarotspektrometers (Binos 100, Leybold-Heraeus) kann
eine kontinuierliche online-CO2-Messung im Abgas vorgenommen werden. Hierdurch
kann die Kohlenstoffbilanz um die komplette Anlage zu jedem Zeitpunkt Gberprift wer-
den. Des Weiteren erméglicht die online-CO>-Messung eine Uberpriifung der Dosierung
auf Stationaritat. Vor dem Infrarotspektrometer wird samtliches Wasser aus dem Abgas

entfernt, um eine Beschadigung der darin verbauten Messzelle zu verhindern.

3.2.2 Versuchsdurchfiihrung

Im Folgenden wird die Vorgehensweise bei der Durchfliihrung der reaktionstechnischen
Messungen erlautert. Hierbei gibt es Unterschiede zwischen stationdrer und instationarer
Betriebsweise. Bei allen stationdren Versuchen werden die verwendeten Reaktoren unter
isothermen Bedingungen betrieben. Bei der instationdren Betriebsweise werden sowohl
isotherme als auch angenaherte adiabate Bedingungen im DMTG-Reaktor eingestellt. Der

DME-Reaktor wird hierbei allerdings ebenfalls isotherm betrieben.
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3.2.2.1 Stationare Versuche

Das stationdre Verhalten des DMTG-Prozesses wurde in 9 Messreihen untersucht. Zur
Identifizierung der Konzentrations- und Temperaturabhangigkeit der Benzinsynthese
wurden jeweils drei unterschiedliche Temperaturen im DMTG-Reaktor (Tomrs = 340°C,
350°C, 360°C) sowie MeOH-Anteile im Feed (ymeon,0= 10,8 %, 21,5 %, 32,3 %) eingestellt.
In allen Messreihen wurde zudem der Umsatz Uber die modifizierte Verweilzeit variiert.
Der Gesamtdruck in der Anlage war bei allen Versuchen 10 bar. Weitere Betriebsparame-
ter und Einstellungen, welche in der Versuchsdurchfiihrung entweder konstant gehalten
oder variiert wurden, kdnnen Tabelle 3.2 entnommen werden. Die Durchfiihrung eines

stationdaren Messpunkts wird im Folgenden erlautert.

Anfahren der Anlage

Der DME- und DMTG-Reaktor werden zu Beginn der Messreihen, wie in Abschnitt 3.2.1
beschrieben, befillt. Aufgrund der geringen Deaktivierung der y-Al,03-Kontakte mussen
diese lediglich alle 6 Monate getauscht werden. Das Erreichen des Gleichgewichtumsat-
zes im DME-Reaktor wurde regelmaRig bei der kiirzesten Verweilzeit und der hochsten
Eduktkonzentration Gberprift. Somit war die Gleichgewichtseinstellung am Austritt des
DME-Reaktors immer sichergestellt. Der Zeolithkatalysator AO-32-50 muss vor jedem
Versuchstag getauscht werden und mit frischen Extrudaten befiillt werden. Nachdem Ein-
bau des DMTG-Reaktors wird die Anlage auf Dichtigkeit geprift. Hierfiir wird der kom-
plette Bereich vor dem Nadelventil, inklusive den beiden Reaktoren, mit 10 bar Stickstoff
beaufschlagt. Uber die Drucksensoren kann der Druckverlauf aufgenommen werden. Bei
einem Druckverlust von weniger als 50 mbar/h wird die Anlage als leckagefrei angesehen.
AnschlieBend werden beide Reaktoren in den Bypass geschalten. Dabei wird darauf ge-
achtet, dass beide Reaktoren beim Erreichen ihrer jeweiligen Endtemperatur den Ver-
suchsdruck von 10 bar besitzen missen. Der DME-Reaktor muss im Normalfall nicht ge-
tauscht werden und befindet sich somit schon auf Versuchstemperatur. Dadurch wird
dieser bei 10 bar in den Bypass geschalten. Der DMTG-Reaktor befindet sich zu Beginn
jedes Versuchstages aufgrund des Reaktorwechsels auf Umgebungstemperatur. Aus die-
sem Grund wird der DMTG-Reaktor bei ca. 4 bar in den Bypass geschalten und besitzt
somit beim Erreichen der Betriebstemperatur ebenfalls einen Druck von 10 bar. Wahrend
sich die Reaktoren im Bypass befinden, kann mit den Verdampfern der jeweilige Betriebs-
punkt eingestellt werden. Hierzu wird der erforderliche Sickstoffstrom und anschlieSend
der Druckluftstrom fiir den KNV eingestellt. Die Druckluft wird immer im Uberschuss zu

dosiert, sodass sich bei dem jeweiligen Betriebspunkt kein explosionsfahiges Gemisch im
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KNV bilden kann. AnschlieRend wird iber das Nadelventil ein Druck von 6 bar eingestellt.
Uber die HPLC-Pumpe kann das MeOH in den Verdampfer dosiert werden. Nachdem eine
stationdre Forderung des MeOH anhand der CO»-Konzentration im Abgas festgestellt
werden kann, wird der Druck mit Hilfe des Nadelventils auf 8 bar erh6ht. Die restliche
Erhohung des Betriebsdrucks auf 10 bar wird anhand der Zugabe des zusatzlichen Stick-
stoffstroms Uber den Leitungsdruckminderer erreicht. Parallel zur Einstellung der Edukt-
dosierung wird der DMTG-Reaktor in ca. 3 h auf Betriebstemperatur gebracht.

Bestimmung der Eduktzusammensetzung

Die Eduktzusammensetzung wird durch mindestens drei GC-Messungen bestimmt, bei
denen sich die Reaktoren noch in Bypassstellung befinden. Zur quantitativen Analyse wird
hierfiir ebenfalls die Dosierung des Standardgases Neopentan gestartet, welches kurz vor
der Analytik eingespeist wird. Die GC-Methode fiir die Bypassmessung ist im Anhang A.3

beschrieben.

Tabelle 3.2: Ubersicht der konstanten und variierten Parameter bei stationdrer Versuchsdurchfiihrung.

Konstante Parameter Variierte Parameter

p =10 bar Tmod = 43 - 891 kg-s/m3

Tome = 300°C Tomte = 340 - 360°C

Tverdampfer,1 = 136 - 140°C Tknv = 420 - 460°C

Tverdampfer,2 = 136 - 140°C Mkatomte = 0,6 - 2,4 g

Mkat,ome = 10 g Ymeon,0 = 0,108 - 0,323

Wzeo = 0,5 Mpeon,0 = 0,0334 - 0,835 g/min

Vstandara = 49,95 - 79,95 mLy/min
Vy, =121,9 - 1605,6 mLy/min

Bestimmung der Produktzusammensetzung

Nachdem die stationdre Dosierung sichergestellt ist werden die beiden Reaktoren nach-
einander zugeschaltet. Mit Hilfe der drei Heizzonen je Reaktor wird ein isothermes Tem-
peraturprofil im Katalysatorbett (AT = +/- 1°C) eingestellt. Dies wird durch permanentes
Aufnehmen des axialen Temperaturprofils und dem entsprechenden Nachregeln der drei
Heizzonen erreicht. Nach Erreichen des isothermen Betriebszustandes wird die erste GC-
Messung des Produktgases gestartet. Pro Messpunkt werden mindestens fiinf gaschro-

matographische Analysen durchgefiihrt. Die GC-Methode ist im Anhang A.3 beschrieben.
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Abfahren der Anlage

Nachdem Starten der letzten GC-Messung wird die Dosierung von MeOH und des Stan-
dardgases gestoppt. Erst nachdem samtliche KWs die Anlage passiert haben, was mithilfe
des CO;-Signals Uberpriift werden kann, wird das Druckhaltegas stufenweise reduziert.
AnschlieBend wird ebenfalls der Stickstoffstrom schrittweise auf den Standby-Wert redu-
ziert. Zuletzt werden die DMTG-Reaktorheizungen abgeschaltet, damit der Reaktor am

nachsten Versuchstag bei Raumtemperatur ausgebaut werden kann.

3.2.2.2 Instationare Versuche

Die Versuchsdurchflihrung bei instationaren Messpunkten erfolgt im Wesentlichen ana-
log zum Vorgehen bei stationaren Messpunkten. Allerdings werden bei den instationaren
Versuchen zwei unterschiedliche Betriebspunkte eingestellt, um durch das simultane Um-
schalten der Verdampfer eine sprunghafte Anderung zu erzeugen. Die Vorgehensweise
ist bis zum Einstellen der Eduktdosierung dieselbe wie bei den stationdaren Messungen im
vorangegangenen Abschnitt. Durch die zwei unterschiedlichen Betriebspunkte miissen
die Nadelventilstellungen in der Reaktorstrecke und im Anlagenbypass so eingestellt wer-
den, dass mit dem grolReren der beiden Stickstoffstrome ein Druck von 6 bar erreicht
wird. Danach wird Giber den Leitungsdruckminderer ein Druck von 10 bar eingestellt. Der
Bezug auf den groReren Stickstoffstrom bei der Nadelventileinstellung ist notwendig, da-
mit immer ein zusatzlicher Stickstoffstrom Giber den Druckminderer zugegeben wird, um
den gewtinschten Druck von 10 bar zu erreichen. Hierliber wird eine permanente Druck-
regelung sichergestellt. Anschliefend wird die jeweilige MeOH-Dosierung tiber die beiden
HPLC-Pumpen gestartet. Die Dosierung wird hierbei nacheinander gestartet, um eine
schwankende Dosierung den beiden Verdampfern zuordnen zu kdnnen. Analog zur stati-
onaren Vorgehensweise werden die Eduktzusammensetzungen von beiden Betriebs-
punkten Uber GC-Bypassmessungen bestimmt und die beiden Reaktoren anschlieRend
zugeschalten. Eine sprunghafte Anderung der Feedeinstellung wird anhand des simulta-
nen Umschaltens der beiden Verdampfer durchgefiihrt. Uber das MPV kdnnen 15 Proben

in beliebigen zeitlichen Abstidnden nach der sprunghaften Anderung entnommen werden.

Die Anderung kann einzeln oder auch zyklisch mit einer bestimmten Zyklendauer, wie dies
in Abbildung 3.3 dargestellt ist, durchgefiihrt werden. Bei einem einzelnen Sprung wer-
den sobald sich der stationare Zustand des zweiten Betriebspunktes eingestellt hat zwei
bis drei weitere online-GC-Messungen durchgefiihrt, um den zweiten Betriebspunkt sta-
tionar zu messen. Nach dem Beenden des Versuchs werden die im MPV eingespeicherten

Proben automatisch tiber Nacht im GC analysiert.
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Abbildung 3.3: Schematische Darstellung der instationdir durchgefiihrten Versuche zwischen den zwei Be-

triebspunkten BP1 und BP2: Einzelsprungdnderung (oben) und zyklische Sprungdnderung (unten).
Isotherme Betriebsweise

Mit Hilfe der drei Heizzonen an jedem Reaktor wird ein isothermes Temperaturprofil im
Katalysatorbett (AT = +/- 1°C) hergestellt. Dies wird durch permanentes Aufnehmen des
axialen Temperaturprofils und dem entsprechenden Nachregeln der drei Heizzonen er-
reicht. Durch den sprungartig wechselnden Feedstrom verandert sich ebenfalls die War-
mefreisetzung am Katalysator. Es tritt somit eine Anderung der mittleren Temperatur im
DMTG-Reaktor auf, welche allerdings maximal 2°C aufgrund der Verdiinnung mit feinen
SiC-Partikeln und der Heizungsregelung in der mittleren Heizzone (HK 15, siehe Anhang
Abbildung A.1.1) war. Das axiale Temperaturprofil blieb zudem weiterhin isotherm. Somit
traten durch den Betriebspunktwechsel nur leichte Anderungen in der Temperatur auf,
welche fiir die Aussagen zum instationdren Verhalten des DMTG-Prozesses als vernach-

|assigbar angesehen werden.

Schnelle Temperaturanderung mit isothermer Betriebsweise
Die schnelle Temperaturanderung im DMTG-Reaktor erfolgt iber direktes ansteuern des
mittleren Heizkreises (HK 15, siehe Anhang Abbildung A.1.1). Hierfir wird die maximale

Heizleistung Uber das Programm TwinCat in diesem Heizkreis eingestellt. Diese wird
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solange gehalten bis die Sollwerttemperatur etwa 8°C liber dem Wert des zu erreichen-
den stationaren Wertes liegt. Die beiden duReren Heizzonen (HK7 und HK8, siehe Anhang
Abbildung A.1.1) werden gleichzeitig auf ihre jeweiligen Endsollwertstemperaturen ein-
gestellt. Die Sollwerte fiir die Mantelheizungen waren hierbei durch die zuvor durchge-
fihrten stationaren Messungen bekannt. Bei einer Verringerung der Temperatur wird
zum Erreichen der Temperaturanderung die Heizung ausgeschaltet und erst wieder an-

gestellt, wenn die Sollwerttemperatur des neuen stationaren Punktes erreicht ist.

Angendherte adiabate Betriebsweise

Um diesen Betrieb zu realisieren wird bei einer reinen Stickstoffdurchstromung des
DMTG-Reaktors ein isothermes Temperaturprofil von 340°C Uber die komplette Lange
des Reaktors eingestellt. Hierflir werden die Sollwerte der DMTG-Reaktorheizungen fol-
gendermalien eingestellt: Thk,7 = 350°C, Thk,e = 330°C, Thk,15 = 335°C. Der Heizkreis 15 ist
hierbei kontinuierlich regelbar, weshalb eine definierte Heizleistung liber das Programm
TwinCat festgelegt werden kann. Die bei reiner Stickstoffdurchstrémung im stationaren
Zustand eingebrachte Heizleistung entspricht hierbei den Warmeverlusten an die Umge-
bung in diesem Bereich. Durch das Festlegen der Heizleistung kdnnen somit die Warme-
verluste an die Umgebung ausgeglichen und somit ein adiabater Betrieb angendhert wer-
den. Die Heizkreise 7 und 8 sind nicht kontinuierlich regelbar, weshalb keine konkrete
Heizleistung fixiert werden kann. Aus diesem Grund werden die bereits oben genannten
Sollwerte fir die Temperatur in diesen Heizzonen Uber die komplette Versuchsdauer bei-

behalten.

3.2.3 Versuchsauswertung

Die zur Versuchsauswertung benotigten Stoffstrome konnen mithilfe der vom GC aufge-
nommenen Chromatogramme berechnet werden. Die Berechnung erfolgt liber die aus
den Chromatogrammen erhaltenen Peakflachen der einzelnen Komponenten A;, welche
sich proportional zu deren Stoffstromen verhalten. Der Proportionalitatsfaktor f; ist je
nach Komponente und Detektor unterschiedlich. Durch den Bezug auf eine Standardsub-
stanz, von welcher der genaue Stoffstrom bekannt ist, kann eine quantitative Bestim-
mung des Stoffstroms erfolgen (siehe Gleichung (3.1)). Diese Standardsubstanz ist in die-
ser Arbeit Neopentan, da es im DMTG-Prozess nicht als Produkt gebildet wird. Der auf
den Standard Neopentan bezogene Korrekturfaktor fineo flr die Komponente i wurde teil-
weise experimentell und teilweise theoretisch nach Ackman [127] bestimmt. Die Vorge-

hensweise und die dariiber bestimmten Werte fir fineo Sind im Anhang A.3 aufgefiihrt.
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Ab einer Kohlenstoffzahl von vier kann mit der verwendeten Analytik lediglich eine Un-
terscheidung zwischen Aliphaten und Aromaten mit gleicher C-Zahl vorgenommen wer-
den. Aus diesem Grund werden alle Molekiile mit gleicher Kohlenstoffzahl zu einer alipha-
tischen und einer aromatischen Spezies zusammengefasst und hierfiir jeweils ein
Korrekturfaktor bestimmt. Die einzelnen Komponenten/Spezies werden anhand ihrer Re-

tentionszeiten (siehe Anhang A.3), welche experimentell bestimmt wurden, identifiziert.

Zur Beurteilung des Konzentrations- und Temperatureinflusses auf den DMTG Prozess
unter stationaren Bedingungen, sowie fiir die Kinetikmodellierung wird das Verhalten des
frischen Katalysators ohne Deaktivierung verwendet. Hierzu werden die aus den GC-Mes-
sungen ermittelten Stoffstrome fir jeden Versuch und jede Komponente/Produktgruppe

nach Gleichung (3.2) auf den Zeitpunkt tos = 0 linear extrapoliert.
n;(tos) = a-tos + n; (3.2)

Hierbei kennzeichnet (*) am Stoffstrom den extrapolierten Wert auf tos = 0. Der Anpas-
sungsparameter a liefert Erkenntnisse Gber den zeitlichen Verlauf der Produktgruppen,

welche sich durch die Deaktivierung andern.

Im Folgenden werden die GroBen zur Bewertung der Messergebnisse unterschieden zwi-
schen auf den frischen Katalysator (*) oder auf den gebrauchten Katalysator (ohne Mar-

kierung) bezogen.

Die einzelnen gemessenen Spezies kdnnen zur Vereinfachung und besseren Ubersicht-
lichkeit ebenfalls zu weiteren Produktgruppen mit einer mittleren Kohlenstoffkettenlange
zusammengefasst werden. Hierflir werden alle einzelnen Stoffstrome der Komponenten
iin der Gruppe j mit ihrer jeweiligen C-Zahl z; multipliziert und dann aufsummiert. Durch
den Bezug auf den Gesamtstoffstrom der Gruppe j ergeben sich die mittleren Kohlenstoff-

kettenlangen.

L _ LNz (3.3)

In dieser Arbeit werden MeOH und DME als eine Eduktspezies angesehen, da im DME-
Reaktor bei allen Messungen der Gleichgewichtsumsatz von 86,6% durch eine ausrei-
chend hohe Katalysatormasse sichergestellt werden konnte. Hierdurch befindet sich am
Eintritt des DMTG-Reaktors stets ein konstantes MeOH/DME-Verhaltnis. Zur Berechnung

35
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des Umsatzes der beiden Edukte werden diese zu einer Produktspezies mit der C-Zahl eins
zusammengefasst. Hierflir wird DME entsprechend seiner C-Zahl doppelt gewichtet und
der kohlenstoffnormierte MeOH/DME-Summenumsatz berechnet sich dann wie folgt:

_ (nMeoH,0~"\MeOH ) ZMeOH—DME'ZDME

X = : 3.4
MeOH/DME NMeOH,0'ZMeOH (3.4)

x* _ ("MeoH,0~"MeoH ) ZMeOH~T\DME ZDME (3.5)
MeOH/DME — . .
OH/ NMeOH,0'2ZMeOH

Zur Feststellung, welche Produkte bevorzugt aus den umgesetzten Eduktspezies gebildet
werden, kann die kohlenstoffnormierte Reaktorselektivitat herangezogen werden. An-
hand der initiellen Selektivitat, bei Xmeorn/ome = 0, kann erkannt werden ob es sich bei dem
Produkt um ein Primar- oder Sekundarprodukt handelt. Liegt die initielle Selektivitat bei
einem Wert groBer null kann auf ein Primarprodukt riickgeschlossen werden. Gibt es
mehrere Produkte, welche eine initielle Selektivitat zwischen null und eins aufweisen,
lasst dies auf eine parallele Bildung dieser Produkte riickschliefen. Weist ein Produkt eine
Selektivitat bei Xmeon/ome = 0 von null auf handelt es sich hierbei um ein Sekundarprodukt.
Bei Betrachtung der Selektivitat bei Xveon/ome 2 1 kann zudem erkannt werden, ob es sich
um ein intermedidres Produkt handelt. In diesem Fall sinkt die Selektivitat auf den Wert
null ab. [128] Die Summe der Selektivitaten aller Spezies muss hierbei definitionsgemal

dem Wert eins entsprechen.

RG — (Mi—"i0)Zi
' (iMeoH,0~T'MeOH)ZMeOH—DME"ZDME (3.6)

Rg* — (1 —1i0)zi
S; (3.7)

- . .k .k
(nMeOH,o _nMeOH)'ZMeOH_nDME'ZDME

Uber die Variation der modifizierten Verweilzeit wird bei den Versuchen ein breiter Um-
satzbereich untersucht. Die modifizierte Verweilzeit ist dabei definiert als die Zeolith-
masse im DMTG-Reaktor bezogen auf den Gesamtvolumenstrom am Reaktoreintritt bei

Reaktionsbedingungen.

T - Mzeolith
mod Vo(pw Tr) (3.8)

Zur Bestimmung der Kinetikparameter werden die experimentellen Konzentrationen der

einzelnen Produktgruppen benotigt. Diese kdnnen anhand der mit Gleichung (3.2)
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ermittelten linearen Anpassungsparameter a und 7;, sowie dem Volumenstrom bei Re-

aktionsbedingungen fiir jeden Zeitpunkt nach Gleichung (3.9) berechnet werden.

Z(a-tos+hl.*) (3.9)

ci(tos)= —
j (105) V(pg, Tr)

3.3 Untersuchung gebrauchter Zeolithkontakte mittels TG
und TPD Messungen

Aufgrund der Deaktivierung des Zeolithkatalysators AO-32-50 werden zusatzlich zu den
reaktionstechnischen Messungen Untersuchungen mittels Thermogravimetrie (TG) und
temperaturprogrammierter-Desorption (TPD) durchgefiihrt. Hierliber sollen weitere
Rickschlisse auf die genaue Deaktivierungsursache gezogen werden. Es werden hierfir
wie in Abschnitt 3.2.2 bereits vorgestellt, Versuche stationar wie auch instationar durch-
gefiihrt. Zur besseren Vergleichbarkeit der einzelnen Proben bei unterschiedlichen Bedin-
gungen werden die Katalysatoren mit derselben umgesetzten MeOH/DME Masse belas-
tet und danach mittels TG und/oder TPD untersucht.

3.3.1 Definierte Katalysatorbelastung

Der Zeolithkatalysator wird zundachst mit der gewinschten umgesetzten Masse an
MeOH/DME belastet. Wenn die gewlinschte Masse erreicht ist, wird die MeOH-Zufuhr
gestoppt. Die Probe wird dann fiir 30 min mit dem flr diesen Betriebspunkt eingestellten
Stickstoffstrom gespilt. Nach 30 min wird der Druck in der Reaktionszone langsam auf
Umgebungsdruck reduziert und der Reaktor fiir weitere 30 min mit Stickstoff gespilt. An-
schlieRend wird der Reaktor aus der Versuchsanlage ausgebaut, verschlossen und auf
Umgebungstemperatur abgekihlt. Nachdem der Reaktor abgekinhlt ist, kann die Unter-

suchung mit der TG oder TPD gestartet werden.

Mymg.= ((l'XMeOH,VR) '”MeOH,o‘”MeOH) ‘Mpjeontos

XmeoH,VRY . . _
+| \ =) ‘"meon,0-Nome | -Mpme-tos

V4
DME (3.10)
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3.3.2 Versuchsdurchfiihrung der TG-Messung

Fir die Analyse mittels TG wird der Zeolithkatalysator zunachst aus dem abgekiihlten Re-
aktor ausgebaut und anschlieBend in die TG (Rubotherm, DynTherm HP-ST) Uberflhrt.
Die Messungen an der TG konnten nicht am CVT durchgefiihrt werden und wurden am
EBI-CEB des KIT durchgefiihrt. Mit der TG kdnnen die Gase Argon und synthetische Luft
exakt zu dosiert werden. Die Probe wird hierbei von den zu dosierten Gasen tiberstromt
und kann mittels eines Ofens mit einer exakten Temperaturrampe aufgeheizt werden.
Beim Aufheizen der Probe auf 600°C wird diese zunachst lediglich mit inertem Argon
Uberstromt und nach einer Haltezeit von 30 min bei 600°C auf eine Luftiberstromung
umgeschaltet. Das Umschalten auf Luft soll die restlichen Molekiile durch die Zugabe von
Sauerstoff abbrennen und somit samtliche auf dem AO-32-50 abgelagerten Komponen-
ten entfernen. Wahrend der kompletten Versuchszeit wird die Probe mittels einer Fein-
waage gewogen, wodurch tber die komplette Versuchsdauer ein Massenverlust ermittelt
werden kann. Um die Einflliisse des Aufheizens und der Gasliberstromung auf die Mes-
sung der Masse zu berticksichtigen wird unter denselben Bedingungen eine Referenzmes-
sung ohne Katalysatorprobe durchgefiihrt. Die Referenzmessung wird von der eigentli-
chen Messung subtrahiert, wodurch lediglich der Massenverlust der Katalysatorprobe
Uber der Analysezeit erhalten wird. Das verwendete Messprogramm fur die TG-Messung

ist in Tabelle 3.3 aufgelistet.

3.3.3 Versuchsdurchfiihrung der TPD-Messung

Fir die TPD-Messung wird der mit MeOH/DME belastete Katalysator nicht aus dem Re-
aktor ausgebaut, sondern mit dem Reaktor wieder in die Laboranlage eingebaut. Dies
wird zur besseren Vergleichbarkeit mit der TG-Messung nach derselben Prozedur durch-
gefihrt. Der Katalysator wird somit ebenfalls mit denselben Stickstoffstromen beauf-
schlagt wie bei der TG-Messung. Anhand der Reaktorheizungen des DMTG-Reaktors kann
die Probe aufgeheizt werden. Die Temperaturrampe wird ebenfalls wie in den TG-Versu-
chen gewahlt und durch eine definierte Heizleistung der mittleren Heizzone (HK 15, siehe
Abbildung A.1.1) erreicht. Wahrend der kompletten Versuchsdauer wird die Temperatur
im Katalysatorbett mittels des Thermoelements und dem Programm LabView aufgezeich-
net. Das den Reaktor verlassende Abgas kann mit der vorhandenen GC-Analytik in belie-
big kurzen Abstianden mithilfe des Probenspeichersystems analysiert werden. Hierfir
wird ab dem Erreichen der Temperatur im Katalysatorbett von 300°C alle 4 min eine Probe

mittels des MPV entnommen. Mit der verwendeten Analytik kann das komplette
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Produktspektrum aufgelost werden. Somit kann die TPD-Messung dazu genutzt werden,

um neben dem reinen Massenverlust auch Rilickschliisse auf die Art der Moleklle zu

schlieRen, welche den Katalysator verlassen.

Tabelle 3.3: Versuchsprogramm fiir die TG und die TPD-Messungen. Vervielfiltigt von [143] Copyright
© 2019, mit Freigabe von Elsevier.

TG

Heizraterate, Haltezeit bei Vy, » Vit s

°C/min Temperatur mL/min mL/min
TPD 10 30 min bei 150 °C

10 30 min bei 300 °C 100 0

5 30 min bei 600 °C

- 60 min bei 600 °C 0 100
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4 Stationare reaktionstechnische Messungen

Im folgenden Abschnitt wird die Untersuchung des DMTG-Prozesses bei stationdren Be-
dingungen vorgestellt, welche in dieser Arbeit als Referenz zu den instationdaren Messun-
gen dient. Aufgrund der vorhandenen Deaktivierung des Zeolithkatalysators AO-32-50
werden flr die Betrachtung der Konzentrations- und Temperatureinfliisse in den Ab-
schnitten 4.1 und 4.2 Stoffstrome verwendet, welche auf den Zeitpunkt tos = 0 extrapo-
liert sind und somit den frischen Katalysator charakterisieren. Bei allen extrapolierten
Stoffstromen konnte ein gutes Bestimmtheitsmald der linearen Regression erzielt werden,
welches in der Regel deutlich Giber dem Wert 0,9 lag. Bei samtlichen Versuchen in dieser
Arbeit konnte ein breites Spektrum an KWs im Bereich von C1-Cio detektiert werden. Im
Folgenden werden mehrere Produktkomponenten aus Darstellungsgriinden zu Gruppen
zusammengefasst, da aus den Selektivitatsverlaufen der Einzelkomponenten ein qualita-
tiv identischer Trend gemessen werden konnte. Die Selektivitatsverlaufe der einzelnen
Komponenten sind im Anhang in Abbildung A.10.1 und Abbildung A.10.2 exemplarisch flr
drei verschiedene MeOH-Anteile im Feed und fir eine DMTG-Reaktortemperatur von
340°C aufgetragen. Die Bildung von Methan war in den durchgefiihrten Messungen sehr
gering und besaR lediglich eine Selektivitat von kleiner 0,5%, weshalb diese Komponente

im Folgenden nicht dargestellt wird.

4.1 Konzentrationsabhangigkeit

Zur Betrachtung der Konzentrationsabhangigkeit der DMTG-Reaktionen wurden drei ver-
schiedene MeOH-Anteile im Feed angewandt. Die Ergebnisse sind fir eine DMTG-Reak-
tortemperatur von 340°C in Abbildung 4.1 dargestellt. Anhand der Auftragung des Um-
satzes Uber der Verweilzeit kann festgestellt werden, dass mit sinkender Konzentration
und steigender Verweilzeit der Umsatz zunimmt. Dieser Einfluss kann ebenfalls bei den
DMTG-Reaktortemperaturen von 350°C und 360°C im Anhang in Abbildung A.10.3 und
Abbildung A.10.4 beobachtet werden. Durch Berechnungen der Abreaktionsgeschwindig-
keit der Edukte aus den gezeigten Daten (siehe Anhang A.11) kann geschlossen werden,
dass die Reaktionsordnung in MeOH/DME zwischen null und eins liegen muss. Hierbei
werden allerdings keine mehreren Abreaktionspfade von MeOH/DME beriicksichtigt,
weshalb diese Abschatzung lediglich einen mittleren Wert fir die Reaktionsordnungen in
MeOH/DME aller Teilpfade, in den MeOH/DME abreagiert, liefert.
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Abbildung 4.1: MeOH/DME Umsdtze bei unterschiedlichen modifizierten Verweilzeiten und MeOH-An-
teilen im Feed (links oben) sowie die kohlenstoffnormierten Selektivititen liber dem Umsatz von
MeOH/DME bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen im Feed und einer DMTG-Reaktortemperatur von
340°C. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
Aufgrund des autokatalytischen Charakters der DMTG-Reaktion ware ein sigmoidaler Ver-
lauf der Umsatzkurve zu erwarten gewesen, welcher allerdings in unseren Messungen
nicht erkannt werden kann. Dies kdnnte darin begrindet sein, dass der charakteristische

Verlauf sich erst bei kleineren Verweilzeiten ausbildet, bei welchen allerdings aufgrund
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des Anlagenaufbaus nicht gemessen werden konnte. Daraus lasst sich schliel3en, dass mit
dem verwendeten Katalysator sowie Versuchsaufbau bereits bei niedrigen Verweilzeiten
autokatalytische KWs gebildet werden und somit die Bildung der ersten KWs bei den
durchgefiihrten Bedingungen sehr schnell ablaufen muss. Dies konnte sowohl durch den
verwendeten Katalysator als auch durch den verwendeten DME-Vorreaktor begriindet
sein, welcher bereits vor dem Eintritt in den DMTG-Reaktor fiir die Gleichgewichtseinstel-

lung von MeOH/DME sorgt, welche der eigentlichen KW-Synthese vorgeschalten ist [10].

Die Selektivitatsverlaufe weisen eine relativ schwache Umsatzabhangigkeit auf. Die initi-
elle Selektivitat (vgl. Abschnitt 3.2.3) kann aufgrund der fehlenden Messpunkte bei Um-
satzen unter 20% nicht eindeutig identifiziert werden. Allerdings kann bei den Produkten
Ethen/Propen davon ausgegangen werden, dass diese direkt aus den Edukten gebildet
werden, da diese die hochsten Selektivitaten bei niedrigen Umsatzen aufweisen und mit
steigendem Umsatz stetig abfallen. Diese Beobachtung kann ebenso mit dem in der Lite-
ratur bekannten KW-Pool Mechanismus [34,56] sowie mit dem fur den H-ZSM-5 entwi-
ckelten Dualzyklenkonzept [35,36] erklart werden. In diesen beiden Mechanismen wird
die KW-Bildung darliber beschrieben, dass zunachst niedere Olefine aus den Edukten ge-
bildet werden und dann als Intermediare stufenweise durch MeOH/DME aufmethyliert
werden. Alle anderen gemessenen Produktgruppen weisen einen steigenden Verlauf der
Selektivitat mit steigendem Umsatz auf, was auf eine Bildung aus den Methylierungsre-
aktionen schlielRen lasst. Wenn man samtliche Selektivitaten der einzelnen Produktgrup-
pen gegen den Umsatz null extrapoliert, scheinen allerdings weitere Produkte parallel aus
den Edukten initiell gebildet werden zu kénnen. Vor allem die Produktgruppen der Alipha-

ten von Cs-Cyo deuten auf eine hohere initielle Selektivitat als null hin.

Interessant ist ebenfalls der Bereich gegen Vollumsatz. Hier zeigen sich in einigen Pro-
duktgruppen signifikante Anderungen in den Selektivititen, welche auf den Mangel von
MeOH/DME zurickzufiihren sind. Durch das Fehlen von MeOH/DME werden die Methy-
lierungsreaktionen stark verlangsamt und alle Reaktionspfade ohne die Beteiligung der
Edukte gewinnen an Einfluss. Der abfallende Verlauf der Cs.10-Aliphaten und der dabei
gleichzeitige Anstieg der Ce.o-Aromaten lassen auf einen verhaltnismaRig vermehrten
Ringschluss verglichen zur Bildung der Aliphaten aus Methylierungsreaktionen schlieBen.
Der gleichzeitig stattfindende Anstieg der Cs-Aliphaten konnte auf vermehrte Crackreak-
tionen zurlickzufiihren sein. Aufgrund der an den Ringschluss gekoppelten Hydridtrans-
ferreaktionen steigt auch die Selektivitat der Alkane an, was in unseren Messungen an-

hand der Selektivitat von Ethan/Propan gesehen werden kann. Der Hydridtransfer konnte
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auch zu Alkanen mit einer C-Zahl grol3er von drei fihren, was allerdings aufgrund der ver-
wendeten Analytik nicht separat aufgeschlisselt werden konnte. Somit kénnte der An-
stieg der Cs-Aliphaten wie bereits vermutet durch Crackreaktionen aber auch liber den
verhaltnismaRig vermehrten Ringschluss erfolgen, da Cs-Alkane ebenfalls tiber die Hyd-
ridtransferreaktionen gebildet werden kénnten.

Die im vorherigen Abschnitt getroffenen Aussagen zum Selektivitatsverlauf treffen auf
alle gemessenen Konzentrationen zu und sind in erster Linie vom Umsatz abhangig. Aller-
dings gibt es auch weitere Erkenntnisse aus den durchgefliihrten Messungen, welche
Rlckschlisse auf den Einfluss der Konzentration zulassen. So weisen die Produktgruppen
der Cs-Aliphaten, der Cs.10-Aliphaten, der Ce.o-Aromaten und der Cio-Aromaten eine Kon-
zentrationsabhangigkeit auf. Hierbei konnen zum Teil die bereits im vorherigen Abschnitt
erlauterten Erkenntnisse herangezogen werden, welche aus dem Selektivitatsverlauf ge-
gen Vollumsatz hervorgegangen sind. Sobald die Eduktkonzentration limitierend wirkt,
also bei einer niedrigeren Eintrittskonzentration an MeOH und/oder hohen Umsétzen,
steigt der Einfluss der Reaktionen ohne Eduktbeteiligung an. Dies wirkt sich somit auf alle
Komponenten aus, welche mit Ringschluss- und Spaltreaktionen direkt verknlpft sind.
Dadurch ergeben sich bei niedrigeren Konzentrationen fallende Selektivitaten bei glei-
chem Umesatz fir die Cs.10-Aliphaten, da die Bildung durch Methylierungsreaktionen ver-
ringert wird und die Abreaktion durch Ringschluss und Spaltreaktionen nahezu unbeein-
flusst bleiben. Analog hierzu steigen die Selektivitaten bei gleichem Umsatz fir die Ce.o-
Aromaten und die Cs-Aliphaten an, welche aus Ringschluss- und Spaltreaktionen gebildet
werden. Ein weiterer Konzentrationseinfluss, welcher im Vollumsatzverhalten nicht fest-
gestellt wird, ist bei den Cio-Aromaten deutlich zu erkennen. Mit sinkender Eintrittskon-
zentration von MeOH fillt ebenso die Selektivitat der Cio-Aromaten bei gleichem Umsatz
ab. Somit besitzen die Cio-Aromaten einen gegenlaufigen Trend zu den restlichen gemes-
senen Aromaten. Dies deutet darauf hin, dass die Cio-Aromaten nicht direkt Gber die Ring-
schlussreaktion hoherer Olefine gebildet werden, sondern Uber die anschlieBende Me-
thylierung der niederen Aromaten. Somit ware deren Bildung auch an die

Eduktkonzentration geknlipft und wiirde das beschriebene Verhalten erklaren.

4.2 Temperaturabhangigkeit

Anhand der Verweilzeitvariation, welche in Abbildung 4.2 aufgetragen ist, kann erwar-
tungsgemald festgestellt werden, dass mit zunehmender Reaktionstemperatur im DMTG-

Reaktor der Umsatz ebenfalls zunimmt. Dabei ist die Zunahme vor allem im Bereich
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zwischen 340°C und 350°C stark ausgepragt. Interessanter ist in diesem Fall jedoch der

Einfluss der Temperatur auf die Produktverteilung. Hierfir werden erneut die Selektivita-

ten der einzelnen Produktgruppen tber dem Umsatz aufgetragen.
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Abbildung 4.2: MeOH/DME Umsdtze bei unterschiedlichen modifizierten Verweilzeiten und DMTG-Re-
aktortemperaturen (links oben) sowie die kohlenstoffnormierten Selektivitéten (iber dem Umsatz von
MeOH/DME bei unterschiedlichen DMTG-Reaktortemperaturen und einem MeOH-Anteil im Feed von

0,323. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
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Die in dieser Arbeit durchgefiihrten Temperaturvariationen fiihrten zu relativ geringen
Anderungen in der Produktzusammensetzung. Anhand der Selektivititsverldufe kann
festgestellt werden, dass gerade Komponenten, welche an Reaktionen ohne MeOH/DME
Beteiligung geknlpft sind, durch die Reaktionstemperatur beeinflusst werden. So fiihrt
ein Erhohen der Temperatur zu einem verstarkten Ablaufen der Spaltreaktionen, welche
einen Anstieg der Cs-Aliphaten und eine Verringerung der Cs.10-Aliphaten verursachen.
Bei den Aromaten kann ein gegenlaufiger Trend mit steigender Temperatur zwischen den
Cs-o-Aromaten und den Cio-Aromaten festgestellt werden. Mit steigender Temperatur
fallt die Selektivitat der Cio-Aromaten ab und die der Cs.o-Aromaten steigt an. Entspre-
chend des Dualzyklenmodells kénnte diese Tendenz durch ein verstarktes Ablaufen der

Abspaltung von Ethen und Propen aus dem Aromatenzyklus verursacht werden.

4.3 Katalysatordeaktivierung

Bei samtlichen durchgefihrten Versuchen konnte eine Deaktivierung des Zeolithkataly-
sators AO-32-50 in der DMTG-Stufe festgestellt werden. Der y-Al,Os-Katalysator, welcher
in der DME-Stufe eingesetzt wurde, zeigte hingegen wahrend der kompletten Versuche
keine merkliche Deaktivierung, was anhand regelmaRigen Referenzmessungen im reinen
DME-Betrieb Uiberprift wurde.

Exemplarische Deaktivierungsverlaufe des Zeolithkatalysators AO-32-50 sind in Abbild-
ung 4.3 aufgetragen, welche in Form eines normierten Umsatzes lber der umgesetzten
Masse an MeOH/DME dargestellt sind. Der normierte Umsatz wurde hierbei auf den Star-
tumsatz bei t = t* bezogen und zeigt somit die relative Umsatzabnahme mit der Umset-
zung von MeOH/DME. Hieraus kann erkannt werden, dass mit unterschiedlicher Edukt-
konzentration, DMTG-Reaktortemperatur und Verweilzeit der Umsatz unterschiedlich
stark abfallt. Hierbei beeinflussen die Eduktkonzentration und die Temperatur die Deak-
tivierung deutlich starker als die Anderung der Verweilzeit. Es ist hierbei erstaunlich, dass
die Deaktivierung mit steigender Temperatur abnimmt, da der Temperatureinfluss auf
die Deaktivierung bei Verkokung gerade umgekehrt ist. Dies wird von Schulz anhand des
Dealyklierungsgleichgewichts der Aromaten begriindet, welches sich mit steigender Tem-
peratur hin zur Abspaltung von niederen Olefinen verschiebt (siehe Kapitel 2.3.4). Hierbei
liegt die Vermutung zugrunde, dass die Deaktivierung bei relativ niedrigen Temperaturen
nicht durch Koksbildung, sondern durch grol3e reaktionstrage Molekiile verursacht wird.

Diese sind vorwiegend grolRe Aromaten mit Alkylgruppen, welche eine C-Zahl von 11-12
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besitzen. Durch die vermehrte Abspaltung von niederen Olefinen sinkt ebenso die Anzahl
dieser Molekile und sorgt fir eine geringere Deaktivierung. Diese Charakteristik wird von
Schulz als Reaktivierung bezeichnet undistin den durchgefiihrten Messungen gut erkenn-

bar.
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Abbildung 4.3: Deaktivierung des AO-32-50 bej verschiedenen MeOH-Anteilen im Feed (oben), DMTG-
Reaktortemperaturen (mitte) und modifizierten Verweilzeiten (unten) anhand der Auftragung des nor-
mierten Umsatzes iber der umgesetzten Masse an MeOH/DME.
Mittels Thermogravimetrischer (TG) Messungen wurde der Massenverlust der mit
MeOH/DME belasteten AO-32-50-Kontakte beim Aufheizen auf 600°C untersucht (siehe
Tabelle 4.1). Hierbei wurden die Katalysatorproben beim Aufheizen zunachst lediglich mit

inertem Gas Uberspllt, weshalb ein Massenverlust lediglich auf Desorption von

47



4 Stationdre reaktionstechnische Messungen

Molekilen zurlickzuflihren ist, was im Folgenden anhand der durchgefiihrten TPD-Mes-
sungen genauer erldautert werden soll. Nach Erreichen der 600°C wurde nach 30 min Hal-
tedauer die Uberspiilung des Katalysators von inertem Gas auf Luft umgestellt, wodurch
eine Reaktion der auf dem Katalysator befindlichen KWs mit O, méglich wurde und somit
nicht desorbierte Molekiile vom Katalysator abgebrannt wurden. Die Molekiile, welche
lediglich mit der Zugabe von O, vom Katalysator entfernt werden konnten, werden im
Folgenden als Koks bezeichnet. Anhand der Ergebnisse der TG-Messung konnte bestatigt
werden, dass Koks im Vergleich zu den restlichen im Zeolithen verbliebenen Molekilen
relativ gering gebildet wird (Verhaltnis ca. 3:1). Zudem unterscheidet sich die gebildete
Koksmenge bei den mit unterschiedlich Eduktkonzentrationen belasteten Katalysatoren
nur geringfligig. Im Gegensatz hierzu ist bei den ohne O,-Zugabe desorbierten Molekiilen
ein deutlicher Unterschied zu erkennen. Somit besitzt die Koksbildung eine geringere Ab-
hangigkeit von der Eduktkonzentration als die Bildung von grol3en reaktionstragen Mole-
kalen.

Tabelle 4.1: Versuchsbedingungen der definierten Belastung der AO-32-50-Kontakte mit MeOH/DME

bei MeOH-Anteilen im Feed von 0,108 und 0,323 (oben) sowie die Ergebnisse der nach Ausbau der Ka-

talysatoren durchgefiihrten Thermogravimetrischen-Messungen (TG) (unten). Vervielféltigt von [143]
Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier

Bedingungen der definierten Belastung der AO-32-50-Kontakte

Umgesetzte Masse an MeOH/DME, g 7,5 7,5
MeOH-Anteil im Feed, - 0,108 0,323
DMTG-Reaktortemperatur, °C 340 340

Ergebnisse der TG-Messung nach Ausbau der AO-32-50-Kontakte

Gesamter Massenverlust, 103 g 26,6 33,3
Massenverlust ohne Zugabe von 0,, 103 g 19,8 26,1
Massenverlust mit Zugabe von Oy, 103 g 6,8 7,2

Anhand von TPD-Messungen wurde dieser Sachverhalt genauer untersucht. Durch eine
gleichmaBige Temperaturerh6hung auf 600°C in einer reinen Stickstoffatmosphere konn-
ten Molekiile vom Katalysator desorbiert werden. Hierbei wurden hauptsachlich Aroma-
ten von C7-Cyo und die Olefine Ethen und Propen detektiert. Zudem konnte ein geringer
Anteil an Paraffinen gefunden werden, welche aus Methan und Propan bestehen. Die Er-
gebnisse in Abbildung 4.4 und Abbildung 4.5 bestatigen deutlich die Vermutung, dass das
Verschieben des Dealkylierungsgleichgewichts hin zur Abspaltung von niederen Olefinen

eine wichtige Rolle einnimmt. Durch die Abspaltung erlangen die Aromaten eine GroRe,
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4.3 Katalysatordeaktivierung

mit der sie den Zeolithen verlassen, d.h. desorbieren kénnen. In Abbildung 4.4 sind die
Ergebnisse der TPD-Messungen fir Katalysatoren, welche bei 340°C und 360°C mit
MeOH/DME belastet wurden dargestellt. Hierin ist zu erkennen, dass die Gesamtdesorp-
tionsrate bei einer niedrigeren Temperatur deutlich hoher ist. Somit befinden sich in die-
sem Fall mehr sperrige Molekile im Zeolithen. Dies erklart die damit verbundene deutlich
hohere Deaktivierungsrate bei einer geringeren Temperatur, wie dies in Abbildung 4.3
festgestellt wurde.
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Abbildung 4.4: TPD-Ergebnisse der mit 7,5 g MeOH/DME bei tmos = 334/324 kg-s-m3, ymeon,o = 0,323,
Tomre = 340°C (hellgrau) und Tpmrs = 360°C (schwarz) belasteten AO-32-50-Kontakte. Die Kohlenwas-
serstoff-Desorptionsraten sind als Massenstrom Kohlenstoff (g C/min) fiir die einzelnen desorbierten
Spezies sowie fiir die Summe aller Spezies (links oben) liber der entsprechenden Desorptionstempera-
tur aufgetragen.
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Katalysatoren, die mit unterschiedlichen Konzentrationen belastet wurden, sind ebenfalls
mittels TPD analysiert worden und in Abbildung 4.5 dargestellt. Die Ergebnisse zeigen,
dass die Unterschiede in den Desorptionsraten zwischen den unterschiedlich belasteten
Katalysatoren sehr dhnlich zu den Unterschieden in Abbildung 4.4 sind. Somit kénnen
auch in diesem Fall die Deaktivierungsraten durch die Mengen an sperrigen Molekiilen
im Zeolithen erklart werden. Im Vergleich zum Konzentrations- und Temperatureinfluss
zeigt die Verweilzeit lediglich einen geringen Einfluss auf die Deaktivierung. Dies zeigt sich
ebenso in den TPD-Messungen, welche in Abbildung A.12.1 dargestellt ist. Der Unter-
schied in der Gesamtdesorptionsmenge bei allen Verweilzeiten ist bei sonst gleicher Tem-
peratur und Eduktkonzentration deutlich geringer als bei der Konzentrations- und Tem-

peraturvariation.

Die Konzentrations- und/oder Temperaturanderung haben einen dhnlichen Einfluss auf
den KW-Pool und somit auf das Deaktivierungsverhalten. Dies ergibt auch im Hinblick auf
die These, dass das Dealkylierungsgleichgewicht der Aromaten fir dieses Verhalten ver-
antwortlich ist, Sinn. Denn sowohl die Konzentration bzw. die Partialdriicke als auch die
Temperatur beeinflussen das thermodynamische Gleichgewicht stark. Eine Verringerung
der Partialdriicke sowie eine Erhéhung der Temperatur verschieben das Gleichgewicht
hin zur Abspaltung von niederen Olefinen. Neben der Gesamtmenge an eingeschlosse-
nem Kohlenstoff kann erkannt werden, dass gerade die Desorptionsrate von Propen ver-
glichen zu Ethen groRe Unterschiede bei den beiden verglichenen Bedingungen aufweist.
Nach Schulz besitzen gerade Aromaten mit Propyl-Gruppen einen grol3en Einfluss auf die
Deaktivierung, da diese als besonders reaktionstrage angenommen werden. Die Veran-
derung in den Aromaten hingegen scheint auf alle Aromatenspezies in etwa gleich aufge-

teilt zu sein.

Erstaunlich im Verlauf der Deaktivierung sind zudem die Selektivitatsverlaufe einiger Pro-
duktgruppen. Hierzu sind in Abbildung 4.6 die Selektivitats-Umsatzverlaufe aus Abbildung
4.1 als Linien eingezeichnet. Die Selektivitaten der Messpunkte, welche durch die Deakti-
vierung ebenfalls ihren Umsatz andern, sind als Punkte eingezeichnet. Bei einem reinen
Verlust an aktiver Katalysatormasse missten sich die Selektivitatsverlaufe durch fort-
schreitende Deaktivierung genau wie bei einer Verweilzeitvariation verhalten. In Abbild-
ung 4.6 ist allerdings zu erkennen, dass die Selektivitatsverlaufe mit fortschreitender De-
aktivierung bei einer niedrigen Eduktkonzentration hiervon abweichen. Besonders
ausgepragt ist dies bei den Cio-Aromaten zu erkennen, welche mit fallendem Umsatz

ebenfalls abfallen miissten. Somit kann die Deaktivierung in diesem Fall nicht durch einen
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4.3 Katalysatordeaktivierung

reinen Verlust an aktiver Katalysatormasse erklart werden. Die Ursache muss in einem
veranderten aktiven Zentrum und somit in der autokatalytischen Pool Spezies vorliegen.
Dieser Sachverhalt zeigt sich ebenso bei einer hoheren Eduktkonzentration sowie Reakti-
onstemperatur (siehe Abbildung A 12.2), wo die Abweichungen zum Umsatz-Selektivitats-
verlauf des frischen Katalysators allerdings nicht so stark ausgepragt sind. In der Literatur
wird berichtet, dass die Produktverteilung nahezu unabhangig von der Deaktivierung ist
und sich gemaR dem Umsatz andert [95]. Dies kann anhand der in dieser Arbeit durchge-
fihrten Messungen nicht bestatigt werden.
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Abbildung 4.5: TPD-Ergebnisse der mit 7,5 g MeOH/DME bei tmoqd = 334 kg-s:m™3, Tomre = 340°C, Ymeon,0
= 0,108 (hellgrau) und ymeor,0 = 0,323 (schwarz) belasteten AO-32-50-Kontakte. Die Kohlenwasserstoff-
Desorptionsraten sind als Massenstrom Kohlenstoff (g C/min) fiir die einzelnen desorbierten Spezies
sowie fiir die Summe aller Spezies (links oben) liber der entsprechenden Desorptionstemperatur aufge-
tragen.
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Abbildung 4.6: Umsatzverlauf iiber der Standzeit und Selektivitétsverldufe iber dem Umsatz. Die Um-
satzvariationen wurden durch Verweilzeitdnderung (Linien) oder durch fortschreitende Deaktivierung
(Punkte) bei yumeon,0=0,108 (hellgrau) bzw. yueorn,0=0,323 (schwarz) bei tmod = 334 kg-s-m™3 und Tpurs =
340°C hervorgerufen.
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5 Stationare Reaktionskinetik mit
Beschreibung der
Katalysatordeaktivierung

Mit Hilfe einer kinetischen Modellierung der DMTG-Reaktionen soll in dieser Arbeit die
instationdre Betriebsweise der Benzinsynthese hinsichtlich Formierungsphasen im auto-
katalytischen KW-Pool und deren Einfluss auf die Systemantwort untersucht werden (vgl.
Abschnitt 1.2). Das stationare Kinetikmodell soll hierfiir sowohl die Abreaktion der Edukte
MeOH/DME als auch die Bildung der Produkte beschreiben kénnen. Dafiir wird aus den
in Kapitel 2 und 4 gewonnenen Erkenntnissen aus der Literatur und den rektionstechni-
schen Messungen ein Reaktionsnetz entwickelt, mit welchem eine mathematische Be-
schreibung moglich ist. Durch die Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeiten anhand
von Potenzansatzen und der Bestimmung der stochiometrischen Koeffizienten in allen
Reaktionspfaden ergibt sich ein gewdhnliches Differentialgleichungssystem, welches nu-
merisch gelost wird. Die kinetischen Parameter werden anhand einer Optimierungsfunk-
tion in MATLAB (MathWorks©) angepasst. Durch die Verwendung der auf den Zeitpunkt
tos = 0 extrapolierten Messdaten (vgl. Abschnitte 4.1 und 4.2) kann zunachst die Kinetik
der DMTG-Reaktionen ohne Deaktivierungseinfluss modelliert werden. AnschlieBend
wird durch eine Erweiterung des Reaktionsnetzes und der Berlicksichtigung einer Veran-
derung des KW-Pools mit der Laufzeit die Deaktivierung des AO-32-50 modelliert. Hierzu
werden die Deaktivierungsparameter an die zeitlichen Verlaufe der einzelnen Mess-

punkte (vgl. Abschnitt 4.3) mittels einer Optimierungsfunktion in MATLAB angepasst.

5.1 Modellierung der Reaktionskinetik ohne
Katalysatordeaktivierung

5.1.1 Ableitung eines Reaktionsnetzes

Fir das Aufstellen des Reaktionsnetzes werden dieselben Produktgruppen wie in Kapitel
4 verwendet, da die Einzelkomponenten dieser Produktgruppen identische Trends in den
Selektivitatsverlaufen zeigen und somit aus dhnlichen Pfaden gebildet werden (vgl. Ab-
bildung A.10.1 und Abbildung A.10.2). Hierdurch wird ein Kompromiss zwischen der Kom-

plexitat des Reaktionsnetzes und der Auflésung des Produktspektrums getroffen. Ethen

53



5 Stationdre Reaktionskinetik mit Beschreibung der Katalysatordeaktivierung

und Propen werden trotz der aus der Literatur bekannten unterschiedlichen Reaktivitat
sowie Bildungswege (Vgl. 2.3.2) zu einer Produktgruppe zusammengefasst, da beide Kom-
ponenten bei unseren Bedingungen identische Trends aufzeigen. Zudem liegt der Fokus
in diesem Modell auf dem DMTG-Produktspektrum. Die Hauptprodukte der Benzinsyn-
these sind langkettige Aliphaten und Aromaten, welche aus diesem Grund im Vergleich
zur Literatur [57,104,105,107,108,129,130] hoher aufgelost betrachtet werden. Diese
beiden Hauptgruppen werden gemal} den beobachteten Tendenzen aus Kapitel 4 weiter
unterteilt. Die Cs-Aliphaten werden getrennt von den Cs.10-Aliphaten betrachtet, da diese
als Hauptspaltprodukte aus Spaltreaktionen der héheren Aliphaten vermutet werden. Die
Aromaten werden gemalR dem gegensatzlichen Verhalten der Cio-Aromaten und der Ce.o-
Aromaten in diese beide Produktgruppen unterteilt. Die Alkane Ethan und Propan, wel-
che gekoppelt zur Ringschlussreaktion gebildet werden stellen ebenfalls eine eigene Pro-
duktgruppe dar. Die Edukte MeOH/DME werden im Kinetik-Modell als eine gemeinsame
Eduktspezies mit der C-Zahl eins betrachtet. Fiir die 7 zu modellierenden Gruppen kénnen
anhand der stationaren Versuchsdaten mittlere Kohlenstoffkettenldngen z; anhand von
Gleichung (3.3) bestimmt werden. Gleichung (3.3) wird dementsprechend fiir jeden
durchgefihrten Versuch gelést und aus den erhaltenen Werten ein Mittelwert fiir jede
Modellgruppe j gebildet. Hierbei ergeben sich fiir die mittleren Kohlenstoffkettenlangen
bei der Mittelung der 57 durchgefiihrten Versuche nur sehr geringe Abweichungen zwi-
schen den verschiedenen Versuchsbedingungen. Dies spiegelt sich in einer sehr geringen
Standardabweichung von maximal 1,98% wider. Das deutet darauf hin, dass sich trotz
veranderter Versuchsbedingungen die Produktverteilung innerhalb einer Modellgruppe
nur geringfligig andert. Die Gruppeneinteilung kann somit als schliissig betrachtet wer-
den. Die ermittelten Werte fir die mittleren Kohlenstoffkettenlangen der einzelnen Mo-

dellgruppen sind in Tabelle 5.1 aufgefiihrt.

In Abbildung 5.1 ist das entwickelte Reaktionsnetz dargestellt. Das Dualzyklenkonzept
dient hierbei als Grundlage fiir die Bildung der KWs im Benzinbereich. Reaktionspfad 1
beschreibt die direkte Bildung von Ethen/Propen aus den Edukten MeOH/DME. Diese di-
rekte C-C-Bindungsbildung ist laut der Literatur bei einem ausgebildeten autokatalyti-
schen KW-Pool vernachladssigbar. In unserem Modell ist dieser Pfad zwingend notwendig,
da ansonsten keine initielle KW-Bildung stattfinden wirde, da der KW-Pool nicht explizit
enthalten ist. Dies liegt daran, dass die adsorbierte Pool-Spezies zum Teil aufgrund ihrer
MolekilgroBe und der Porengeometrie des Zeolithen, im Abgas nicht detektiert werden

konnen. Die Pfade 2 und 3 stellen die Methylierungspfade von niederen Olefinen zu
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héheren Olefinen dar. Reaktionspfad 4 stellt die Ringschlussreaktion, die gekoppelte Hyd-
ridtransferreaktion und einen nichtgeschwindigkeitsbestimmenden Methylierungsschritt
dar. Anhand der Methylierung in Pfad 4 kann die Kohlenstoffbilanz in diesem Reaktions-
pfad geschlossen werden, indem die Unterschiede der mittleren Kohlenstoffkettenlangen
der Cs.io-Aliphaten und der Cs.o-Aromaten durch MeOH/DME ausgeglichen werden.
Durch die Hydridtransferreaktionen werden bevorzugt kurzkettigen Olefinen zu Alkane
gewandelt. In Pfad 4 wird davon ausgegangen, dass nur Ethan/Propan durch Hydridtrans-
ferreaktionen gebildet werden. Dies ist der verwendeten Analytik geschuldet, mit welcher
lediglich diese beiden Alkane aufgetrennt werden konnten. Reaktionspfad 5 beschreibt
die Methylierung nieder alkylierter Aromaten zu den Cio-Aromaten. In Pfad 6 wird die
gerade bei héheren Temperaturen vermehrt eintretende Spaltreaktion der hoheren
Aliphaten zu Cs-Aliphaten und Ethen/Propen beriicksichtigt [131]. Pfad 7 beschreibt die
Dealkylierung der hoher alkylierten Aromaten, welche unter Abspaltung von Ethen/Pro-
pen zu nieder alkylierten Aromaten reagieren. Reaktionspfad 8 beschreibt die moglichen
Oligomerisierungsreaktionen von Ethen/Propen, wie dies von Vandichel [65] beschrieben
wird. Die Oligomerisierungsreaktionen werden auch deshalb berlicksichtigt, da
Ethen/Propen gegen Vollumsatz und somit ohne das Vorhandensein von MeOH/DME
weiter einen fallenden Verlauf besitzen. Somit missen Ethen/Propen in einem Reaktions-
pfad ohne die Beteiligung von MeOH/DME weiterreagieren konnen, was am wahrschein-
lichsten Gber Oligomerisierungsreaktionen moglich ist. Die den einzelnen Reaktionspfa-
den zu Grunde liegenden Reaktionsgleichungen sind in Tabelle 5.2 aufgelistet. Die
Vorgehensweise zur Bestimmung der stochiometrischen Koeffizienten wird im Abschnitt
5.1.3 erlautert.

Olefinzyklus | Aromatenzyklus |

+ MeOH/
DME

C, Ahphaten
+ MeOH/ + MeOH/ T
DME ['r, DME 5
+ MeOH/
MeOH/ Ethen/
—V ——> C oAl haten C, ,-Aromaten
DME Propen P C,,-Aromaten
(1=9 ) 1+ MeOH/
Ethan/ e
U Propan fs . PME
Ethen/ ,gro3e Aromaten “
Propen /Koks

Abbildung 5.1: Vereinfachtes Reaktionsnetz fiir die Modellierung der Reaktionskinetik der DMTG-Reak-
tionen an ZSM-5/y-Al,0s-Extrudaten. Vervielfdltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Else-
vier.
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Tabelle 5.1: Mittlere Kohlenstoffkettenlidngen Z; der Modellgruppen und die Standardabweichungen.
Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

j Modellgruppen Z
1 MeOH/DME 1
2 Ethen/Propen 2.36 +/- 0.05
3 Cs-Aliphaten 4
4 Cs.10-Aliphaten 6.10 +/- 0.09
5 Cs.o-Aromaten 8.36 +/- 0.04
6 Cio-Aromaten 10
7 Ethan/Propan 2.95+/-0.01

5.1.2 Reaktormodellierung

Fir die Modellierung der Konzentrationsverlaufe tGber der modifizierten Verweilzeit wird
der verwendete Laborreaktor als isothermer Festbettreaktor mit idealer Pfropfenstro-
mung modelliert. Alle fir das Reaktormodell getroffenen Annahmen sind im Folgenden

aufgefihrt:

- Die axiale Dispersion kann vernachlassigt werden, da in allen durchgefiihrten Versu-
chen die Bodensteinzahl in der Einlaufzone grél3er als 100 und zudem das Mears-

Kriterium in der Katalysatorschittung erfiillt war (siehe Anhang A.7).

- Die Randgangigkeit kann durch das Verwenden von feinen Siliziumkarbid-Partikeln
in der Reaktionszone vernachlassigt werden, da durch das Siliziumkarbid das Ver-
héaltnis von Rohr- und Partikeldurchmesser deutlich groRer 10 gewahrleistet ist
(dr/dp>>10).

- Die Temperatur in der Reaktionszone ist durch die Einstellung der drei Reaktorhei-
zungen bei allen stationdren Versuchen nahezu konstant (Tomre +/- 1°C) und wurde

mittels des axial verschiebbaren Thermoelements bei jedem Versuch Giberpruift.

- Die Volumenstromanderung durch chemische Reaktion wird aufgrund einer maxi-
malen Anderung von ca. 6 % vernachlassigt. Die Volumenstrominderung wurde so-
wohl theoretisch berechnet als auch experimentell bestimmt und wird in Anhang

A.6 erlautert.

- AuBere Stofftransportlimitierung kann durch das Abschitzen des maximal auftre-

tenden Konzentrationsgradienten im Film ausgeschlossen werden (Anhang A.8).
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- Dieinnere Stofftransportlimitierung wurde sowohl durch rechnerische Abschatzung
als auch durch experimentelle Versuche mit Helium als Tragergas untersucht. Hier-
bei kann ein leichter Einfluss des inneren Stofftransports auf die Messpunkte bei
niedrigen Konzentrationen und hohen Temperaturen festgestellt werden (Anhang
A.9). Somit ist das erstellte Modell eine effektive Kinetik.

Ein idealer PFR, bei dem axiale Dispersion sowie radiale Gradienten vernachladssigt wer-
den kénnen, kann anhand der in Gleichung (5.1) aufgestellten differentielle Bilanz einer
Komponente um ein infinitesimales Volumenelement modelliert werden.
%z(hj)z‘(hj)ydz* Y Vjp'Ty,p-Ar-dz (5.1)
Der Term auf der linken Seite stellt den Akkumulationsterm dar, welcher bei stationaren
Versuchsbedingungen den Wert null annimmt. Auf der rechten Seite werden die in das
Volumen ein- und austretenden Stoffstrome bilanziert und liber die Reaktionsgeschwin-
digkeit der einzelnen Reaktionspfade die Bildung oder Abreaktion der Modellgruppe j be-
ricksichtigt. Da die Volumenstromanderung in dieser Arbeit als vernachlassigbar angese-
hen werden kann, kann zusatzlich noch die modifizierte Verweilzeit (siehe Gleichung
(3.8)) eingefiihrt werden und somit die Differentialgleichung in Gleichung (5.2) erlangt
werden. Mit dieser gewdhnlichen Differentialgleichung kann der Konzentrationsverlauf
der Modellgruppe j als Funktion der modifizierten Verweilzeit bestimmt werden.
i=Zp Vip Tp

dTmod (5.2)

Die zum Losen der Differentialgleichung bendétigten stochiometrischen Koeffizienten und
die Ansatze fur die Reaktionsgeschwindigkeiten werden in den folgenden Abschnitten er-

lautert.

5.1.3 Bestimmung der stochiometrischen Koeffizienten

Ausgehend von dem entwickelten Reaktionsnetz in Abbildung 5.1 konnen Modell-Reakti-
onsgleichungen fir die einzelnen Reaktionspfade aufgestellt werden, mit welchen die sto-
chiometrischen Koeffizienten v;, bestimmt werden kénnen. Hierbei werden die Reakti-
onsgleichungen entsprechend ihrer beteiligten Produktgruppen und den jeweiligen
mittleren Kohlenstoffkettenlangen so aufgestellt, dass die Kohlenstoffbilanz immer erfiillt
ist. Sdmtliche Reaktionsgleichungen und stéchiometrischen Koeffizienten, welche durch

die mittleren Kohlenstoffkettenlangen dargestellt sind, sind in Tabelle 5.2 aufgelistet. Bei
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5 Stationdre Reaktionskinetik mit Beschreibung der Katalysatordeaktivierung

allen Methylierungsreaktionen wird die Kohlenstoffbilanz in den Reaktionsgleichungen
durch MeOH/DME ausgeglichen. Bei den Spaltreaktionen wird die Kohlenstoffbilanz
durch die Koeffizienten vor den entstehenden Produkten geschlossen. Eine Ausnahme
bildet der Reaktionspfad 4 bei dem die Ringschlussreaktion gekoppelt mit den Hydrid-
transferreaktionen stattfindet. Die aus den Hydridtransferreaktionen gebildeten Alkane,
Ethan/Propan, kdnnen nur aus Ethen/Propen gebildet werden, weshalb diese beiden Pro-
duktgruppen in dieser Reaktionsgleichung untereinander so angepasst werden, dass die
Kohlenstoffbilanz erfiillt ist. Die restlichen Produktgruppen in diesem Reaktionspfad wer-
den wie bereits zuvor beschrieben durch die Anzahl an Eduktspezies angepasst.
Tabelle 5.2: Reaktionsgleichungen von allen Reaktionspfaden mit den stéchiometrischen Koeffizienten,

welche aus den mittleren Kohlenstoffkettenldngen berechnet werden. Vervielfiltigt von [143] Copy-
right © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

Pfad Reaktionsgleichungen

1 22 l\/leOH/DIVIE - Ethen/PrOpen + Zz' (LZDME 'XMeOH,VR+1) HZO

Zpme

(Z3-Z,) MeOH/DME + Ethen/Propen

2 . ~ = 1-Zppe

9 C4—A|Iphaten + (23'22)' (N_ 'XMeOH PR+1) HZO

ZpME !

(2;-Z3) MeOH/DME + C4-Aliphaten
3 s = 1-Zpme

—> Cs.10-Aliphaten + (Z,-Z3)- ( —— XMeOH VR+1) H.0

ZDME !

(Z5-Z4) MeOH/DME + Cs.1o-Aliphaten + Ethen/Propen = Cso-Aromaten + (Z,/7Z;)
4 ~ = 1-Zppe

Ethan/Propan + (Z5-Z,)- ( —— XMeOH VR+1)H20

ZpME !

(Z4-Z5) MeOH/DME + Cs.o-Aromaten
5 s s 1-Zpme

9 ClO'Aromaten + (ZG-ZS)' (_,_ 'XMeOH VR+1) HzO

ZDME !

6 Cs-10-Aliphaten - Z,/(Z,+Z3) (Ethen/Propen + Cs-Aliphaten)
7 Cio-Aromaten = Z¢/(Z,+Z5) (Ethen/Propen + Cs.o-Aromaten)
8 Z4/Z, Ethen/Propen = Cs.io-Aliphaten

(12-Z;) MeOH/DME + Cio-Aromaten
9

- groRe Aromaten/Koks + (12-Zg)- (HDME -XMeoH’VR+1) H.0

IpmE

Neben dem Ausgleich der Kohlenstoffbilanz wird ebenso die Sauerstoffbilanz in den ein-
zelnen Reaktionsgleichungen durch die Bildung von Wasser geschlossen. Dabei wird an-
genommen, dass die einzigen Molekiile, die Sauerstoff beinhalten die Edukte MeOH/DME
sind. Dies ist gerechtfertigt, da aus der Literatur [90] und aus unseren eigenen Messungen

bekannt ist, dass andere Oxygenate beim DMTG-Prozess nur in sehr geringen Mengen
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5.1 Modellierung der Reaktionskinetik ohne Katalysatordeaktivierung

gebildet werden. Somit ist ein Ausgleich der Sauerstoffbilanz lediglich in den Methylie-
rungsreaktionen notwendig, da lediglich dort die Edukte MeOH/DME enthalten sind. Auf-
grund der Betrachtung der Komponenten MeOH und DME als eine Eduktspezies mit der
Kohlenstoffzahl von 1, muss der Sauerstoffanteil pro Eduktspezies bestimmt werden, um
die Sauerstoffbilanz ausgleichen zu koénnen. Aufgrund des immer sichergestellten
MeOH/DME Gleichgewichts im Vorreaktor kann anhand des Gleichgewichtsumsatzes
(Xmeon,vr = 86,6 %) der Sauerstoffgehalt pro Mol Eduktspezies berechnet werden und so-
mit das gebildete Wasser in jedem Reaktionspfad bestimmt werden.

5.1.4 Ansatze fiir die Reaktionsgeschwindigkeiten

Die Reaktionsgeschwindigkeiten r, werden in dieser Arbeit bei samtlichen Reaktionspfa-
den p mittels Potenzansatzen gebildet (siehe Gleichungen (5.3) und (5.4)). Alle Ansatze
der Methylierungsreaktionen (Pfade 2-5) enthalten die Konzentrationen der zu methylie-
renden Produktgruppe und der Edukte MeOH/DME, womit auch der autokatalytische
Charakter der Reaktion ausgedriickt wird. Die Reaktionspfade 1,6,7 und 8 besitzen in den
gewahlten Reaktionsgeschwindigkeitsansatzen lediglich eine Konzentrationsabhdngigkeit
in dem jeweiligen Edukt der Reaktion. Alle Teilordnungen in den Edukten MeOH/DME

werden mit a, und alle Teilordnungen in den restlichen Produktgruppen werden mit B

bezeichnet.
— % By
rp=k, I1; ¢ -6, (5.3)
ap, B
ro=ko Ilyc,” *-(1-6,) (5.4)

Neben der Konzentrationsabhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit wird die Tempera-
turabhangigkeit tUber die Funktion k, in den Ansatzen beriicksichtigt, welche anhand der

Arrhenius-Gleichung (Gleichung (5.5)) berechnet werden kann.

k,=ky, oo-€XP {- FAp } (5.5)

R-Tpmte

Um unterschiedliche KW-Pool-Zusammensetzungen bei unterschiedlichen Reaktionsbe-
dingungen zu berticksichtigen wird ein sogenannter Aromatenfliligrad ©: definiert. Die
Berechnung dieses Fiillgrads basiert auf der Annahme, dass der Aromatengehalt im auto-
katalytischen KW-Pool abhangig vom thermodynamischen Gleichgewicht der Dealkylie-
rungsreaktion der Aromaten ist. Liegt das Gleichgewicht eher auf der Seite der hoher al-

kylierten Aromaten, so diffundieren die Aromaten im Mittel auf Grund ihrer
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MolekilgroBe langsamer durch den Zeolithen. Somit erhoht sich die mittlere Verweilzeit
der Aromaten im Zeolithen und der verhaltnismaRige Anteil der Aromaten nimmt zu.
Diese Theorie wird anhand der in Kapitel 4.3 diskutierten Ergebnisse der TPD-Messungen
ebenfalls gestiitzt. Somit wird der Aromatenfiillgrad @; in direkte Korrelation zum ther-
modynamischen Gleichgewicht der Dealkylierungsreaktion in Reaktionspfad 7 gesetzt

und mit dem Proportionalitatsfaktor A; multipliziert (siehe Gleichungen (5.6) und (5.7)).

0,=A;-exp {%;} . Hj ((yj)Vj,7,(pR)Vj,7)

In Gleichung (5.6) ist die allgemeine Form des Ansatzes des Aromatenfiillgrades darge-

(5.6)

stellt, welcher die Berechnung des thermodynamischen Gleichgewichts beinhalt. Die An-
wendung auf Reaktionspfad 7, wie sie letztlich im Kinetikmodell verwendet wird, ist in
Gleichung (5.7) dargestellt.

5 N3 27
) Z6/(Z2+Z5) <726 _
Yc6-9-Aromaten 6/22+2s Zy+Zg 1

R

Zg/(22+25)

A YEthen/Propen
0,=A;-exp {—2} :
R-Tg

Yc10-Aromaten (5. 7)

Hierbei kann der Aromatenfuillgrad lediglich Werte zwischen 0 und 1 annehmen, da dieser
den relativen Anteil der Aromaten an der Gesamtanzahl im KW-Pool vorhandenen auto-
katalytischen Spezies darstellt. Da davon ausgegangen wird, dass autokatalytische Spe-
zies im KW-Pool lediglich Aromaten und Olefine sind, ist der Fillgrad an Olefinen direkt
Uber den Aromatenfiiligrad definiert und betragt (1-0:). Der Fullgrad ist somit ein Mal}
fir den relativen Einfluss des Aromaten- und des Olefinzyklus auf das Gesamtreaktions-
geschehen. Um dies im Modell zu beriicksichtigen werden samtliche Reaktionsgeschwin-
digkeiten der Reaktionspfade im Olefinzyklus (Pfade 1-4,6,8, Gleichung (5.4)) mit dem An-
teil der Olefine (1-0:) und im Aromatenzyklus (Gleichung (5.3)) mit ©: multipliziert.
Hierdurch wird das unterschiedlich starke Ablaufen dieser beiden Zyklen beriicksichtigt.
Samtliche Reaktionsgeschwindigkeitsansatze fiir alle Reaktionspfade sind in Tabelle 5.3

aufgelistet.

Damit ergeben sich die folgenden Grolien als Modellparameter der numerischen Anpas-
sung: die Teilordnungen a, und Bp, die Frequenzfaktoren k), .., die Aktivierungsenergien
Eap aller Pfade, sowie die Parameter A; und A; zur Beschreibung der KW-Pool Zusammen-
setzung. Die Anzahl der Parameter fir die stationdre Kinetik ohne Deaktivierungseinfluss

betragt somit 30.
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Tabelle 5.3: Potenzansditze fiir die Reaktionsgeschwindigkeiten in sémtlichen Pfaden p mit den Ge-
schwindigkeitskoeffizienten k,, den Reaktionsordnungen in den Edukten MeOH/DME ay, den Reakti-
onsordnungen in den Produktgruppen 8, sowie dem Fiillgrad an Aromaten ©; sowie an Olefinen (1-
0,). Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

Pfad Reaktionsgeschwindigkeitsansatz
1 r = kyocgts(1—6y)

2 rzzkz-cfz-cfz-(l—Hl)

3 r3=k3-cf3-c§3-(1—91)

4 r4=k4-cf4-cf4-(1—91)

> rs = ks c;° 655 04

6 7”6=k6'cf6 (1-06,)

7 r7—k7-c£7-91

8 r8:k8-cf"-(1—91)

9 rgzkg-cf"-cgg-el

5.1.5 Anpassung der Modellparameter

Mit dem Einsetzten der stochiometrischen Koeffizienten (Tabelle 5.2) und der Reaktions-
geschwindigkeiten (Tabelle 5.3) in die Stoffbilanz (Gleichung (5.2)) ergibt sich ein System
aus gewohnlichen Differentialgleichungen. Dieses System kann mit Hilfe von MATLAB und
dem Solver ode45 geldst werden. Hierzu werden den Modellparametern zunachst Start-
werte zugewiesen. Diese werden anhand der in MATLAB implementierten Funktion
Isgnonlin (Least-Square-Schatzer) durch eine nicht-lineare Regression angepasst, indem
die Funktion F mit dem trust-region-reflective-Algorithmus minimiert wird. Die Funktion
F ist die Summe der relativen quadratischen Fehler zwischen den gemessenen und simu-

lierten Konzentrationen.

N
F=Yha Zf:l(ej,n)z =Y Zf:l (%?«ﬂ) (5.8)
j,exp n
N steht hierbei fiir die Anzahl an ausgewerteten Messpunkten und J fir die Anzahl an
Stoffgruppen im Modell. Die zur Anpassung der kinetischen Parameter bend6tigten gemes-
senen Konzentrationsverlaufe Giber der modifizierten Verweilzeit kdnnen nach den Glei-
chungen (3.8) und (3.9) berechnet werden. Durch diese Optimierung werden die Kinetik-
parameter ermittelt, welche das Verhalten des frischen Katalysators am besten

beschreiben kdnnen. Zur Bewertung der Giite der Anpassung wird zudem der mittlere
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relative Fehler nach Gleichung (5.9) berechnet. Dieser Wert zeigt um welchen relativen

Betrag sich die simulierten und gemessenen Konzentrationen im Mittel unterscheiden.

* *
%, sim S, exp
*

N J
En:l Zj:]_

(5.9)

Sexp

N-J

Der Aufbau des MATLAB-Programmes ist in Abbildung 5.2 in Form eines Programmab-

laufplans dargestellt.

Start
optimReactionParameters Startwerte
< fur Modell-
parameter

DGL-System a—
deoncdt und s DGL-System l&sen <

ArrheniusRate odedS

r
modellierte
Konzentrationsverlaufe

Cj,sim = f(Tmod)

berechnen
emessene 4
8 . Wert der
Konzentrations- . .
verlaufe Zielfunktion
. — f(ta) berechnen Modell;?.arameter
j.exp mod. relErrorConct variieren
Data n=n+1
Isgnonlin
-

Iteration

N < Ny ?

Zielfunktion nein

F < F,p?

ja

Modellparameter und -giite

/ ausgeben und speichern

outfun und evalfun

y

Stop
optimReactionParameters

Abbildung 5.2: Programmablaufplan des MATLAB-Programmes zur Optimierung der kinetischen Para-
meter der DMTG-Reaktion ohne Deaktivierungseinfluss.

5.2 Beschreibung der Katalysatordeaktivierung

Aufgrund der Deaktivierung des Zeolithkatalysators AO-32-50 wird die fiir den frischen
Katalysator entwickelte Kinetik erweitert, um auch das sich zeitlich andernde Verhalten

mit dem Kinetikmodell abbilden zu kénnen. Hierzu werden zwei zeitliche Veranderungen
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bericksichtigt. Die effektive Abnahme aller Reaktionsgeschwindigkeiten durch die Bil-
dung von nahezu inerten sperrigen Ci1-12-Aromaten sowie Koks [21,86—89]. Zum anderen
die Anderung der Art der autokatalytischen Pool Spezies mit der Standzeit des Katalysa-
tors [36,88]. Die Implementierung dieser beiden Anderungen in das bestehende Kinetik-
modell wird in den folgenden Abschnitten vorgestellt.

5.2.1 Erweiterung des Reaktionsnetzes

Um die effektive Abnahme aller Reaktionsgeschwindigkeiten durch die Bildung von na-
hezu inerten Ci1-12-Aromaten oder Koks zu bericksichtigen wird ein weiterer Reaktions-
pfad in das Reaktionsnetz eingefiihrt. Dieser ist in Abbildung 5.1 als Reaktionspfad 9 ab-
gebildet und stellt die Methylierung der Cip-Aromaten zu sperrigen Cii-12-Aromaten oder
Koks dar. Zur Ermittlung der stochiometrischen Koeffizienten in diesem Reaktionspfad
wird eine mittlere Kohlenstoffkettenlange der deaktivierenden Spezies von 12 angenom-
men (siehe Tabelle 5.2). Der Ansatz fiir die Reaktionsgeschwindigkeit bildet sich analog
zu den restlichen Reaktionsgeschwindigkeiten der Methylierungsreaktionen und ist

ebenso in Tabelle 5.3 aufgelistet.

Die effektive Dampfung der Reaktionsgeschwindigkeiten durch die Bildung dieser unre-
aktiven Spezies wird Gber einen weiteren Fullgrad O, beschrieben.
6= [, rydt (5.10)

Dieser Fullgrad kann ebenfalls nur die Werte zwischen 0 und 1 annehmen. Er stellt das
Verhaltnis zwischen der gebildeten Anzahl an unreaktiven Spezies und der volumetrisch
maximal aufnehmbaren Anzahl dieser Molekiile im Zeolithen dar. Die maximale Anzahl
an deaktivierender Spezies pro Zeolithmasse wird durch nmax(4,314 mol-kgzeot) ausge-
driickt. Fur die Berechnung von nmex werden die Dichte von 1-Isopropyl-2,4-Dimethylben-
zol [88] und das Gesamtporenvolumen der Zeolithextrudate, welches mittels Stickstoff
Sorptionsmessung ermittelt wurde, verwendet. Das Molekil 1-Isopropyl-2,4-Dimethyl-
benzol wurde als deaktivierende Spezies gewahlt, da dies in der Literatur von Schulz als

stark deaktivierend vermutet wird.

Da mit steigendem Fillgrad auch die Anzahl an unreaktiver Spezies im Zeolithen und so-
mit auch die Deaktivierung steigt, wird der Dampfungsfaktor (1- @,) mit simtlichen Reak-
tionsgeschwindigkeiten multipliziert. Damit wird durch jedes gebildete sperrige Molekdil

die Reaktionsgeschwindigkeit in allen Pfaden verringert und somit eine Deaktivierung des

63



5 Stationdre Reaktionskinetik mit Beschreibung der Katalysatordeaktivierung

Katalysators simuliert. Wie Tabelle 5.3 zu entnehmen ist ergeben sich aus diesem Reakti-
onspfad die Parameter kg o, @9, Bs und Ea s, welche zur Beschreibung der Deaktivierung

angepasst werden missen.

5.2.2 Anderung der autokatalytischen Spezies mit der Standzeit

Aus der Literatur und den in dieser Arbeit durchgefiihrten Messungen (Vgl. Abbildung 4.6)
ist bekannt, dass sich ebenfalls die Zusammensetzung der autokatalytischen Pool-Spezies
mit der Standzeit andert. Diese wird laut Schulz mit der Zeit immer homogener und die
Anzahl an Alkylgruppen der Aromaten steigt vermutlich an [88]. Diese Veranderung be-
einflusst das thermodynamische Gleichgewicht der Dealkylierung der Aromaten und so-
mit ebenfalls den Fiillgrad ©;, welcher bereits in Kapitel 5.1 vorgestellt wurde. Durch die
vermehrte Anzahl und/oder Lange der Alkylgruppen am Aromaten steigt der Einfluss der
sterischen Hinderung dieser Molekiile im Zeolithen an. In dem erstellten Modell wird da-
von ausgegangen, dass durch eine verstarkte sterische Hinderung des Aromaten ebenfalls
die freie Reaktionsenthalpie aus Gleichung (5.6) steigt. Dieser Anstieg bewirkt ein Ver-
schieben des Gleichgewichts auf die Seite der Cio-Aromaten und fiihrt somit zu einem
Anstieg des Aromatengehalts im KW-Pool. Somit simuliert der beschriebene Sachverhalt
das erschwerte Abspalten von niederen Olefinen vom Aromaten durch die vermehrte ste-
rische Hinderung, was zu einem Anstieg der Aromaten im KW-Pool fliihrt. Um diese Ver-
anderung ebenfalls im Kinetikmodell zu bericksichtigen wird ein Alkylierungsgrad einge-

fihrt, welcher eine Kohlenstoffbilanz fiir die Alkylgruppen der Aromaten darstellt.

,36r4 +1,64:r5-1,64:r7-4-rg

AG:f(tos)zfotos [Z

(5.11)

-dtos
rg-rg

In Gleichung (5.11) ist die Definition des Alkylierungsgrads dargestellt. Im Zahler wird die
effektive Anderung der C-Zahl in den Seitenketten der Aromaten durch Methylierungs-
und Abspaltreaktionen bilanziert. Diese Anderung bezieht sich auf die Anderung der Ge-
samtanzahl an Aromaten. Aromaten kénnen dabei den Aromatenzyklus nur Giber Reakti-
onspfad 9 verlassen. Durch die Integration dieses Terms wird die zeitliche Anderung des
Alkylierungsgrads aufsummiert und bildet somit die zum aktuellen Zeitpunkt tos vorlie-
gende Anderung des Alkylierungsgrads im Vergleich zum frischen Katalysator ab. Da der
Parameter A; fiir den frischen Katalysator fiir eine bestimmte KW-Pool Zusammensetzung
bestimmt wird, muss sich dieser mit der Veranderung der Pool-Zusammensetzung eben-
falls andern. Die Anderung des Parameters A, mit der Anderung des Alkylierungsgrads

wird wie in Gleichung (5.12) dargestellt angenommen.
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A,(tos)= A,(0)-(1+A;-AG) (5.12)

Durch die Beriicksichtigung der zeitlichen Anderung des KW-Pool muss zusétzlich der Pa-

rameter Az angepasst werden.

5.2.3 Anpassung der Deaktivierungsparameter

Die Deaktivierungsparameter kg, 9, Bs, Eas und A3 werden analog zu Abschnitt 5.1.5
durch das Optimieren einer Zielfunktion Gber eine nicht-lineare Regression angepasst. Die
Modellparameter fiir den frischen Katalysator werden dabei nicht verandert. Der Unter-
schied ist, dass die Zielfunktion, welche in Gleichung (5.14) dargestellt ist, ebenfalls Kon-
zentrationen bei tos > 0 enthalt. Dies ist notwendig, um das zeitliche Verhalten des Kata-
lysators Uber die genannten Deaktivierungsparameter wiedergeben zu kénnen. Bei der
Zielfunktion werden aufgrund des Rechenaufwands lediglich alle 30 min die Konzentrati-
onen ermittelt und der mittlere relative Fehler berechnet. Um die Konzentrationen fir
einen Zeitpunkt tos > 0 zu simulieren ist eine instationare Modellierung des PFR notwen-
dig, da durch die eingefiihrten Deaktivierungsparameter die Kinetik ebenfalls Zeitabhan-
gigkeiten besitzt. Der in dieser Arbeit verwendete PFR kann wie bereits in Abschnitt 5.1.2
als idealer isothermer PFR angenommen werden. Die instationare Modellierung wird da-
bei anhand des sogenannten Kaskadenmodells durchgefiihrt. Dafliir werden mehrere
CSTR (Kaskaden) in Serie geschalten, was einer Diskretisierung des PFR entspricht. Die
Anzahl der Kaskaden wird auf 100 Elemente festgelegt, um das PFR Verhalten mit ausrei-
chender Genauigkeit abzubilden.

Vs de/k

_ y Mzeolith
Ng dt _(Cj,k-l_cj,k)‘v(pkl Tk)+ ,3; : Zp Vj,p 'rp (5.13)

In Gleichung (5.13) ist die Bilanz fiir eine Stoffgruppe j und eine Kaskade k dargestellt. Die
Kaskadenanzahl ist hierbei als Ns bezeichnet und betragt fiir den Reaktor 100 sowie Vs
das Volumen des Reaktors angibt. Die Losung dieses Differentialgleichungssystems wird
anhand der MATLAB-Solver ode45 oder odel5s durchgefiihrt. In MATLAB wird zur Be-
rechnung der einzelnen Kaskaden eine Schleifenwiederholung verwendet. Dabei werden
die berechneten Ausgangskonzentrationen einer Kaskade als die Eintrittskonzentrationen
der darauffolgenden Kaskade gesetzt. Durch die Verwendung dieses Modells konnen die
bendtigten Konzentrationen ermittelt und die Deaktivierungsparameter angepasst wer-

den. Um den Fehler der Kinetik fir den frischen Katalysator, welcher durch die
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Deaktivierungsparameter nicht geandert werden kann, nicht mit zu bericksichtigen, wird

der relative Fehler zum Zeitpunkt tos = 0 abgezogen.

2 * * 2
_\"210 N J [ CisimCjexp N J [ Cisim™Cexp
Fi= 2520 ( n=1 Zj:l (—c ) - lin=1 ijl (—* (5.14)

J,exp Ciexp

5.3 Diskussion der Ergebnisse

Im Folgenden sind die Ergebnisse der Kinetikmodellierung dargestellt. Es werden dabei

die angepassten Parameter und die daraus resultierende Gite der Kinetik diskutiert.

5.3.1 Ergebnisse der Parameteranpassung

Die Parameter, welche die besten Ergebnisse fiir die Beschreibung der stationdaren Mes-
sungen ergeben, sind in Tabelle 5.4 und Tabelle 5.5 aufgelistet. Alle angepassten Parame-
ter liegen in einem physikalisch sinnvollen Bereich und besitzen keine systematische Kor-
relation untereinander, was anhand der Cross-Correlation Matrix untersucht wurde
(siehe Anhang A.14). Die Konfidenzintervalle der bestimmten Parameter sind sehr gering,
was ebenso die Gite der Anpassung widerspiegelt.

Tabelle 5.4: Ergebnisse aller angepassten Reaktionsordnungen mit den 95% Konfidenzintervallen. Vervie
tigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

Reaktionspfad Reaktionsordnung o, Reaktionsordnung Be

1 1,70 +2,2:1073

2 1,42 49,710 0,27 +1,1:10°3

3 1,57 #9,2-10 0,20 +8,1-10™

4 1,32 +3,8:10 0,29 +8,0-10™

5 0,49 +9,9-10* 0,31 £9,5:10

6 0,65 £9,6:10*

7 0,08 £8,2:10

8 1,55 +1,8-10°

9 2,17 0.02 0,05 +0,03

Die in der Literatur beschriebenen Kinetikmodelle (siehe Abschnitt 2.4) verwenden haupt-
sachlich Reaktionsgeschwindigkeitsansatze, die eine Konzentrationsabhangigkeit erster
Ordnung haben. Somit berticksichtigen diese Modelle keine unterschiedliche Konzentra-

tionsabhangigkeit in den einzelnen Reaktionsschritten, welche bei den in dieser Arbeit
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durchgefiihrten stationaren Messungen allerdings sehr wohl zu erkennen sind. Dies lasst
sich ebenso in den Reaktionsordnungen der angepassten Kinetikparameter erkennen,
welche allesamt einen Wert ungleich eins besitzen. Bei der Betrachtung der Reaktions-
ordnungen der Olefinmethylierungen kann festgestellt werden, dass diese in den Edukten
MeOH/DME wesentlich héher sind als die Ordnungen in den beteiligten KW-Gruppen. Die
Methylierung der niederen Aromaten in Reaktionspfad 5 weist im Gegensatz hierzu eine
deutlich geringere Ordnung in MeOH/DME auf und ist in etwa im selben GréRenbereich
wie die Ordnung in den Aromaten. Die Methylierung der Cio-Aromaten besitzt eine Reak-
tionsordnung in MeOH/DME von gréRer zwei. Generell ist die Ordnung in den Edukten in

dem in dieser Arbeit erstellten Modell grof3er als die Ordnung in den beteiligten KWs.

Wie in Kapitel 4.1 bereits beschrieben wurde, konnte fiir die Gesamtabreaktion von
MeOH/DME eine Reaktionsordnung zwischen null und eins in den Edukten festgestellt
werden. Der Unterschied zu den angepassten Ordnungen kann dadurch erklart werden,
dass der Aromatenfiillgrad, welcher mit jeder Reaktionsgleichung multipliziert wird,
ebenfalls eine Konzentrationsabhangigkeit besitzt. Der Aromatenflillgrad wird durch eine
steigende Konzentration ebenfalls groRer, was zu einem geringeren Olefinflllgrad fihrt.
Unter Berlcksichtigung dieses Sachverhalts besitzen die Olefinreaktionen eine effektive
Reaktionsordnung von kleiner eins und sind somit in Ubereinstimmung mit unseren Mes-
sergebnissen. Dies erklart ebenso den relativ groen Unterschied zur Methylierungsreak-
tion der Cs.9-Aromaten, welche durch den Aromatenfiillgrad eine effektiv steigende Ord-

nung erhalt.

Bei der Betrachtung der Aktivierungsenergien kann ein Trend in den Methylierungsreak-
tionen der Olefine festgestellt werden. Mit steigender Kettenlange der Olefine sinkt die
Aktivierungsenergie fur die Methylierung. Generell sind die ermittelten Aktivierungsener-
gien relativ hoch. Besonders die Crackingreaktion 6 weist einen sehr hohen Wert von 130
kJ/mol auf, was die starke Beschleunigung dieses Reaktionspfads mit steigender Reakti-
onstemperatur zeigt. Dies ist in guter Ubereinstimmung zum allgemeinen Verhalten von
Spaltreaktionen. Reaktionspfad 4, welcher die gekoppelte Ringschluss-, Hydridtransfer-
und Methylierungsreaktion darstellt, besitzt ebenfalls eine relativ hohe Aktivierungsener-
gie von nahezu 100 kJ/mol. Somit wird der Ringschluss mit steigender Temperatur eben-
falls stark beschleunigt, allerdings weniger stark als die Crackingreaktion. Darum werden
mit steigenden Temperaturen trotzdem vermehrt niedere Olefine gebildet, wie dies all-

gemein fiir die MTH-Reaktionen bekannt ist.
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5 Stationdre Reaktionskinetik mit Beschreibung der Katalysatordeaktivierung

Tabelle 5.5: Ergebnisse der angepassten Frequenzfaktoren, Aktivierungsenergien und den Parametern
Az mit den 95% Vertrauensintervallen. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von
Elsevier.

k1,0/ m>! mol®7 kgls? 9242,4 +11,7

k2,0 / M>% mol 0% kgl sl 6873,9 £2,9

k3o / M>3 mol®77 kgt st 387,1+0,3

ka0 / M*8 mol 06! kgl st 73751,5 +77,0

Ks,o / m24 mol®2 kgts? 474,9 +0,6

Ke,o / M2 mol®3> kgls? 49951864,8 +40977,7
k7,00 / M%2* mol®92 kgl st 969,8 0,9

ks,o / M*®> mol > kgt st 1551,4 +1,5

ko,co/ M®6 mol 122 kgl st 6,36:10°46,53-10°

Ea1/ k) mol™ 81,88 +0,07

Ea2/ k) mol™ 79,24 +0,07

Eas/ k) mol™ 67,31 0,07

Eas/ k) mol™ 97,23 +0,08

Eas/ k) mol™ 73,06 +0,07

Eas/ k) mol™ 130,81 +0,11

Ea 7/ kl mol? 81,29 +0,07

Eas/ kI mol? 70,64 +0,07

Eas/ ki mol™ 15,76 +0,39

A1/ Pa08% 4,510% +1,1-10°

A>(0)/ kJ mol?

39,96 0,05

As/ st 6,58-107+0,40-10°
f (%) 12,1

F 12,08

F, 8,6

Der Parameter A;, welcher die freie Reaktionsenergie der Dealkylierung widerspiegelt,
besitzt einen Wert von 40 kl/mol. Der berechnete Wert fir die Modellreaktion 7 liegt bei
nur 27 kJ/mol. Fiir die Berechnung wurden typische Produktzusammensetzungen der Pro-
duktgruppen Ethen/Propen und den Ces.o-Aromaten, welche aus den durchgefihrten Mes-
sungen bekannt sind, verwendet. Die Stoffdaten fiir die Komponenten wurden von Yaws
[132] entnommen. Die vorhandene Abweichung kdnnte daraus resultieren, dass Aroma-

ten mit einer C-Zahl groBer als 10 ebenfalls die Pool-Zusammensetzung durch ihr
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5.3 Diskussion der Ergebnisse

Dealkylierungsgleichgewicht beeinflussen. Wie bereits im Deaktivierungsmodell in Kapi-
tel 5.2 erwahnt wurde kénnte eine sterische Hinderung die freie Reaktionsenthalpie er-
héhen. Darum kann der angepasste Wert héher sein, da bei der Berechnung lediglich die

Modellreaktion ohne die Cio+-Aromaten bericksichtigt wird.

Die Parameter zur Beschreibung der Deaktivierung zeigen in den Reaktionsordnungen des
Reaktionspfads 9 interessante Ergebnisse. Hier ist die Ordnung in den Edukten mit einem
Wert grolRer als zwei verhaltnismallig hoch, wohingegen die Abhangigkeit in den Cio-Aro-
maten nahezu nicht vorhanden ist. Somit scheint die Bildung von sperrigen Aroma-
ten/Koks lediglich von der Eduktkonzentration abzuhdngen. Aus diesem Grund fiihrt eine
hohe Eintrittskonzentration an MeOH/DME zu einer starkeren Deaktivierung als bei einer
niedrigen. Zudem ist die Aktivierungsenergie im Reaktionspfad 9 sehr niedrig und besitzt
einen Wert von ca. 16 kJ/mol. Dies zeigt, dass dieser Reaktionspfad mit steigender Tem-
peratur nur verhaltnismaRig langsam beschleunigt wird. Der Parameter As zeigt, dass
durch die Anderung des Alkylierungsgrads die freie Reaktionsenthalpie lediglich geringfu-
gig geandert wird. Allerdings ist durch den exponentiellen Charakter des Gleichgewichts
ebenfalls nur eine kleine Anderung in der freien Reaktionsenthalpie notwendig, um den

Aromatenfillgrad signifikant zu beeinflussen.

5.3.2 Bewertung der Giite der Anpassung

Zur Bewertung des Kinetikmodells wird im Folgenden zunachst die Anpassung ohne und

anschlieRend mit dem Einfluss der Katalysatordeaktivierung betrachtet.

Die in den Abschnitten 4.1 und 4.2 vorgestellten Ergebnisse, welche den Katalysator ohne
den Einfluss der Deaktivierung charakterisieren, kdonnen mit dem erstellten Kinetikmodell
sehr gut beschrieben werden. Der mittlere relative Fehler zwischen den gemessenen und
simulierten Konzentrationen von allen Komponenten betragt lediglich 12,1 %. In Abbild-
ung 5.3 sind die Konzentrationsverlaufe tiber der modifizierten Verweilzeit bei einer Tem-
peratur von 340°C und fir drei verschiedene MeOH-Anteile im Feed dargestellt. Durch
den Vergleich der Messpunkte und den simulierten Kurven kann erkannt werden, dass
sowohl die Bildung der Produkte als auch die Abreaktion der Edukte MeOH/DME qualita-
tiv sowie quantitativ sehr gut beschrieben werden kénnen. Somit kann mit den angepass-
ten Parametern die Konzentrationsabhangigkeit der DMTG-Reaktion Uber einen weiten
Umsatzbereich (20-100%) beschrieben werden.
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Abbildung 5.3: Gemessene und simulierte Konzentrationsverlédufe (iber der modifizierten Verweilzeit

fiir alle Produktgruppen bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen im Feed von 0,108; 0,215, 0,323 sowie
einer DMTG-Reaktortemperatur von 340°C. Vervielféltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe

von Elsevier.

In Abbildung 5.3 ist besonders der Konzentrationsverlauf von Ethen/Propen erwahnens-
wert, welcher ein deutliches Maximum aufzeigt. Dieser Verlauf kann vom Kinetikmodell
ebenfalls sehr gut beschrieben werden, da mit Reaktionspfad 8 die Oligomerisierung be-
ricksichtigt wird. Die Oligomerisierungsreaktion ist hierbei entscheidend, da Ethen/Pro-
pen auch gegen Vollumsatz noch einen fallenden Verlauf besitzen und somit auch ohne
die Anwesenheit von MeOH/DME weiterreagieren mussen. Bei den restlichen Produkten
werden lediglich die Cs.10-Alipahten bei hohen Konzentrationen tberschatzt und die Edu-
kte werden hierfiir unterschatzt. Die Anpassungen bei den beiden anderen Temperaturen

sind im Anhang A.13 abgebildet.
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Abbildung 5.4: Gemessene und simulierte Konzentrationsverldufe iiber der modifizierten Verweilzeit

fiir alle Produktgruppen bei unterschiedlichen DMTG-Reaktortemperaturen von 340°C; 350°C; 360°C
sowie bei einem MeOH-Anteil im Feed von 0,323.

In Abbildung 5.4 sind die Konzentrationsverlaufe iber der modifizierten Verweilzeit fir
drei verschiedene DMTG-Reaktortemperaturen und einen MeOH-Anteil im Feed von
0,323 aufgetragen. Die Auftragung zeigt, dass auch die Temperaturabhangigkeit der
DMTG-Reaktion sehr gut beschrieben werden kann. Die komplexen Verlaufe von
Ethen/Propen sowie den Cs.10-Aliphaten, welche beide kreuzende Verldufe mit steigender
Verweilzeit aufzeigen, kdnnen qualitativ gut wiedergegeben werden. Die kreuzenden Ver-
laufe resultieren daraus, dass bei einer hoheren Temperatur bereits bei einer geringeren
Verweilzeit ein MeOH/DME Mangel eintritt, welcher einen Wechsel hin zu Reaktionspfa-
den ohne MeOH/DME Beteiligung verursacht. Die Verlaufe fur die beiden anderen Kon-

zentrationen sind im Anhang A.13 abgebildet.
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5 Stationdre Reaktionskinetik mit Beschreibung der Katalysatordeaktivierung

Um die Anpassung der Kinetik in allen 57 Messpunkten und allen Produktgruppen bewer-
ten zu kénnen sind in Abbildung 5.5 samtliche gemessenen und simulierten Konzentrati-
onen in Form eines Parity-Plots dargestellt. Hieraus wird deutlich, dass Gber den komplet-
ten Messbereich eine gute Anpassung des Kinetikmodells fiir den frischen Katalysator
erreicht wurde. Erwahnenswert ist, dass durch die Einfiihrung des Aromatenfuillgrads eine
erhebliche Verbesserung der Anpassung gefunden werden konnte. Der mittlere relative
Fehler reduzierte sich hierdurch von 16,2% auf 12,1%, was vor allem bei einer Temperatur

von 340°C fir eine deutliche Verbesserung sorgte.
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Abbildung 5.5: Gemessene und simulierte Konzentrationen aller Produktgruppen fiir alle stationéiren

Messpunkte in Form eines Parity-Plots. Vervielfiiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von
Elsevier.
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In Abbildung 5.6 sind die gemessenen und simulierten Umsatz- und Selektivitatsverlaufe
fir zwei unterschiedliche MeOH-Anteile im Feed liber der Standzeit des Zeolithkatalysa-
tors AO-32-50 aufgetragen. Anhand der Verlaufe kann erkannt werden, dass das entwi-
ckelte Deaktivierungsmodell den zeitlichen Deaktivierungsverlauf bei diesen Bedingun-
gen sehr gut beschreiben kann. Dies trifft ebenso bei anderen Verweilzeiten,
Konzentrationen und Temperaturen zu. Ein weiterer exemplarischer Verlauf bei 360°C ist
im Anhang in Abbildung A.13.5 abgebildet.
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Abbildung 5.6: Gemessene und simulierte kohlenstoffnormierte Selektivitét aller Produktgruppen und
der Umsatz der Edukte MeOH/DME (iber der time-on-stream fiir einen MeOH-Anteil im Feed von 0,108
(hellgrau) und 0,323 (schwarz) bei der modifizierten Verweilzeit von 334 kg-s-m™3 und einer DMTG-Re-
aktortemperatur von 340°C. Vervielfdltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
Der in Kapitel 4 festgestellte gegensatzliche Verlauf der Cio-Aromaten bei niedrigen Kon-
zentrationen kann ebenfalls mit dem Deaktivierungsansatz beschrieben werden. Im Mo-

dell wird bei hoheren Konzentrationen von MeOH/DME die Methylierung der Cio-
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5 Stationdre Reaktionskinetik mit Beschreibung der Katalysatordeaktivierung

Aromaten zu den groRen Aromaten/Koks im Vergleich zu niedrigeren MeOH/DME-Kon-
zentrationen stark beschleunigt. Die starke Abhangigkeit zeigt hierbei die Reaktionsord-
nung in MeOH/DME in Pfad 9, welche groRer als 2 ist. Somit dominiert bei hohen Kon-
zentrationen die Deaktivierung durch groBe Aromaten/Koks. Eine Anderung des KW-
Pools findet in diesem Fall allerdings nahezu nicht statt, da der Alkylierungsgrad durch
Reaktionspfad 9, welcher eine relativ grofle Anzahl an Alkylgruppen dem Aromatenzyklus
entzieht, gleichbleibt. Bei niedrigen Konzentrationen findet im Modell die Bildung der
hoch alkylierten Aromaten/Koks hingegen nahezu nicht statt. Hier dominiert der Einfluss
der Anderung des KW-Pools, welcher mit der Zeit vermehrt Alkylgruppen an den Aroma-
ten bildet. Dies bewirkt eine Erhohung der freien Reaktionsenergie der Dealkylierung,
welche wiederum einen héheren Fillgrad an Aromaten bewirkt. Somit kommt es zu ei-
nem vermehrten Ablaufen des Aromatenzyklus. Aufgrund der geringeren Reaktionsraten
der Aromatenmethylierungen im Vergleich zu denen der Olefine sinkt der Umsatz von
MeOH/DME. Infolgedessen steigen die Konzentrationen von MeOH/DME an, wodurch die
Methylierung der Cs.o-Aromaten im Vergleich zur Dealkylierung in Pfad 7 starker be-
schleunigt wird. Dies bewirkt wiederum ein steigenden Selektivitatsverlauf in den Cio-

Aromaten bei niedrigen Konzentrationen.

5.3.3 Bewertung der Kinetikmodellierung

Das erstellte Kinetikmodell liefert eine sehr gute Beschreibung der Abreaktion der Edukte
MeOH/DME sowie der Bildung der sechs erstellten Produktgruppen. Hierflir wurde zu-
nachst ein Kinetikmodell fir den frischen Katalysator entwickelt, welches durch eine spa-
tere Erweiterung auch die zeitliche Deaktivierung beschreiben kann. Im Vergleich zu an-
deren Kinetikmodellen aus der Literatur kann mit diesem Modell eine detaillierte
Auflosung des Produktspektrums realisiert werden. Hierbei wurde zur Erstellung des Re-
aktionsnetzes das Dual-Zyklenmodell verwendet [36], welches fiir den Zeolithen H-ZSM-
5 weit anerkannt ist. Es kann gezeigt werden, dass mit Hilfe dieser Modellvorstellung eine
sehr gute Beschreibung des DMTG-Prozesses in dem von uns durchgefiihrten Messbe-
reich moglich ist. Zudem wird die Konzentrationsabhangigkeit aller Reaktionswege be-
ricksichtigt, was die meisten anderen kinetischen Modelle in der Literatur nicht bertick-
sichtigen (siehe Abschnitt 2.4). Ein vollig neuer Ansatz im erstellten Kinetikmodell ist die
Berlicksichtigung der KW-Pool Zusammensetzung und somit des unterschiedlich starken
Ablaufens der beiden Zyklen. Zur Beschreibung der KW-Pool Zusammensetzung wurde

ein Aromatenfillgrad definiert, welcher direkt an das Dealkylierungsgleichgewicht der
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Aromaten gekoppelt ist. Mit den getroffenen Annahmen zur KW-Pool Zusammensetzung
und dem dadurch verbundenen starkeren Ablaufen der jeweiligen Zyklen kann eine we-

sentlich bessere Beschreibung der Messergebnisse gefunden werden.

Die Konzentrations- und Temperaturabhangigkeit der Deaktivierung des DMTG-Prozesses
kann Uber einen weiteren Methylierungspfad der Cio-Aromaten zu sperrigen Aroma-
ten/Koks und durch eine effektive Anderung der KW-Pool Zusammensetzung sehr gut be-
schrieben werden. Es konnte gezeigt werden, dass bei der DMTG-Reaktion die Deaktivie-
rung nicht durch einen reinen Massenverlust an aktiver Katalysatormasse, sondern
ebenfalls durch den sich andernden KW-Pool verursacht wird. Hierbei fuhrt eine ver-
mehrte Anzahl Alkylgruppen an den Aromaten zu einem steigenden Anteil an Aromaten
im KW-Pool. Zudem ist in dem entwickelten Kinetikmodell berlicksichtigt, dass der Verlust
der aktiven Katalysatormasse nicht ausschlieBlich durch Koks entsteht, sondern vielmehr
durch die Bildung sperriger Aromaten, welche aufgrund ihrer Reaktionstragheit nicht

mehr an den Pool Reaktionen teilnehmen.

Mit dem erstellten Kinetikmodell konnte somit eine sehr gute mathematische Beschrei-

bung der in dieser Arbeit erzielten stationdaren Messergebnisse gefunden werden.
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6 Modellierung der Laboranlage

In diesem Kapitel wird die Modellierung der Laboranlage beschrieben. Durch das Imple-
mentieren der stationaren Kinetik in das Modell der Laboranlage kann eine Referenzsys-
temantwort berechnet werden. Diese Referenzantwort soll fiir eine modellgestiitzte Aus-
wertung der experimentellen Ergebnisse bei instationdarer Betriebsweise der
Benzinsynthese verwendet werden. In der modellgestiitzten Auswertung wird durch den
Abgleich der experimentell erzielten Daten mit der berechneten Referenzsystemantwort
der Laboranlage festgestellt, ob es in den autokatalytischen DMTG-Reaktionen zu instati-

onaren Formierungsphasen kommt und unter welchen Bedingungen diese auftreten.

6.1 Modellierung der realen Riickvermischung

Um die realen Riickvermischungsverhaltnisse der Laboranlage abbilden zu kénnen, wird
die Anlage in Bereiche mit unterschiedlichen Charakteristika unterteilt. Mit Hilfe des so-
genannten Kaskadenmodells kénnen samtliche Zustande zwischen idealem Rickvermi-
schungs- oder idealem Pfropfenstromverhaltens durch seriell geschaltete CSTR beschrie-
ben werden, deren Anzahl mit abnehmendem Riickvermischungsgrad zunimmt.
Hierdurch kénnen die Anlagenbereiche mit einem vom idealen Rickvermischungsverhal-
ten abweichenden Zustand simuliert werden. Das Gesamtvolumen des Anlagenbereichs
wird zu gleichen Teilen auf die einzelnen Kaskaden aufgeteilt, wodurch eine Aneinander-
reihung von N gleichgroen CSTR in den jeweiligen Bereichen entsteht. Die Simulation
der Laboranlage beschrankt sich in dieser Arbeit auf samtliche Anlagenteile vor der Ana-
lytik, wodurch die katalytische Nachbehandlung des Abgases nicht bertlicksichtigt wird.
Dies wird so gehandhabt, da die gemessene Systemantwort mit der GC-Analytik aufge-

nommen und somit ebenfalls nur von den Anlagenteilen vor der Analytik beeinflusst wird.

6.1.1 Beschreibung der Laboranlage mit dem Kaskadenmodell

Fiir die Berechnung der Systemantwort sind exakte Informationen in den unterschiedli-
chen Bereichen der Anlage wie Riickvermischungsgrad, Volumen, Temperatur und Druck
notwendig. Die Aufteilung der Laboranlage in Bereiche mit unterschiedlichen Charakte-

ristika wird im Folgenden erldutert.
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Abbildung 6.1: Schematischer Aufbau der Laboranlage (oben) sowie deren Unterteilung in Bereiche

mit unterschiedlichen Charakteristika hinsichtlich Riickvermischungsgrad N, Volumen V, Temperatur T

sowie Druck p und der daraus resultierende Ansatz fiir instationédrer Modellierung anhand des Kaska-

denmodells (unten). Bereiche: (1) DME-Reaktor, (2) DMTG-Reaktor, (3) Rohrleitung zwischen DMTG-

Reaktor und N»-Druckhaltung sowie (4) Rohrleitung zwischen N,-Druckhaltung und Analytik. Vervielfil-

tigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
Wie bereits in Kapitel 5.1.2 beschrieben wurde, kénnen die beiden verwendeten Reakto-
ren als ideale PFR angesehen werden. Aus diesem Grund sind in diesen beiden Bereichen
die Rickvermischungsverhaltnisse genau bekannt. Allerdings herrschen in beiden Reak-
toren unterschiedliche Temperaturen, weshalb jedem Reaktor ein Bereich zugeordnet
wird (Abbildung 6.1). Die Anzahl der CSTR-Kaskaden in Serie wird in den Bereichen 1 und
2 auf 100 gesetzt, da dies dem idealen PFR-Verhalten sehr nahekommt. Bei den restlichen
Anlagenteilen sind die genauen Rickvermischungsverhaltnisse unbekannt. Die Tempera-
tur betragt dort tGberall 200°C. Allerdings herrschen in diesen Anlagenteilen unterschied-
liche Druckniveaus, weshalb die Anlagenteile als zwei weitere Modellbereiche dargestellt
werden. Somit erfolgt eine Einteilung der Laboranlage in vier Bereiche, welche in Abbild-
ung 6.1 schematisch dargestellt ist. Fiir diese Bereiche werden die genauen Werte fiir das

Volumen, die Temperatur und den Druck ermittelt. Das Volumen aller Anlagenteile kann
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bis auf die beiden Reaktoren liber die Abmessungen der Bauteile bestimmt werden. Das
Gasvolumen der beiden Reaktoren ist aufgrund der Beflllung mit Siliziumkarbid, Glas-
wolle und Katalysator nicht direkt zuganglich. Aus diesem Grund wurden die beiden Re-
aktoren mit einer bestimmten Menge an Stickstoff beaufschlagt und der daraus resultie-
rende Druck gemessen. Anhand der idealen Gasgleichung konnte das resultierende
Volumen bestimmt werden. Dieser Versuch wurde mehrmals durchgefiihrt und ein Mit-
telwert gebildet. Die Forderung von Stickstoff erfolgte anhand eines MFC, wessen Forder-
menge genau bekannt war. Durch das Stoppen der Gaszufuhr nach einer bestimmten Zeit
kann die zugefiihrte Stoffmenge bestimmt werden. Der Druck in den einzelnen Anlagen-
teilen ist aufgrund der definierten Versuchsdurchfliihrung bekannt, ebenso wie die Tem-

peratur im isothermen Betrieb.

Somit ist im isothermen Betrieb lediglich das Riickvermischungsverhalten in den Berei-
chen 3 und 4 unbekannt. Dies kann experimentell tGiber instationare Blindversuche ermit-

telt werden. Das Vorgehen hierzu wird in den folgenden zwei Unterpunkten erlautert.

6.1.2 Modellierung einer CSTR-Kaskade

Die Stoffbilanz fir eine einzelne Kaskade k im Bereich S ist in Gleichung (6.1) dargestellt.
Hierbei wird in allen Anlagenbereichen ohne Reaktion, also in den Bereichen 1,3 und 4,

der Reaktionsterm rp, zu null und entfallt somit.

Vs dggs . Mzeolith (6.1)
N dt _(Cj,k-l,s_cj,k,s)'V(pk,S'Tk,$)+_NS Yo Vip Tp

Vs steht fur das Gesamtvolumen im Bereich S und Ns flr die Anzahl an Kaskaden in diesem
Bereich. Die Konzentrationen cjk-1,s und cjxs stehen fir die unterschiedlichen Produkt-
gruppen j, wie diese schon in Kapitel 5 vorgestellt wurden, und fiir das jeweilige Kaska-
denelement k. Die Losung dieses Differentialgleichungssystems wird anhand der MAT-
LAB-Solver ode45 oder odel5s durchgefiihrt.

6.1.3 Bestimmung der CSTR Anzahl mit Blindmessungen

Um die realen Riickvermischungsverhaltnisse der Anlagenteile auBerhalb der Reaktoren
beschreiben zu kdénnen, missen die Kaskadenanzahlen der Bereiche 3 und 4 ermittelt
werden. Hierzu werden instationdre Sprungversuche ohne die Verwendung von Katalysa-
toren durchgefiihrt. Dadurch wird der Einfluss der Katalyse eliminiert und die Sprungant-

wort wird nur durch das Rickvermischungsverhalten der Anlage beeinflusst.
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6 Modellierung der Laboranlage

Durch das Anpassen der Parameter N3 und N4 kdnnen mit dem erstellten Modell die ge-
messenen Sprungantworten angenahert werden. Hierzu werden mehrere Sprungversu-
che mit einer Anderung in der Verweilzeit als auch im MeOH-Anteil im Feed durchgefiihrt.
Die Werte fir die Anzahl an Kaskaden in den Bereichen 3 und 4, welche die gemessenen
Sprungantworten am besten wiedergeben konnten sind in Tabelle 6.1 mit den restlichen
ermittelten Werten aufgelistet. Anhand von Abbildung 6.2 kann festgestellt werden, dass

eine sehr gute Beschreibung des realen Riickvermischungsverhaltens der Laboranlage

moglich ist.
£
£ 8x10° : : -
o | | E
£ 4x10° | B — S ;
(o] l i :
| - [ 1 1
- . ‘ ‘ Lo
N == berechnete Systemantwort berechnete Systemantwort |
% O gemessener Methanolstrom O gemessener Methanolstrom E
o= 0 i . A T r 1+
n 0 2 4 12 0 1 2 10

Zeit nach dem Sprung, min

Abbildung 6.2: Gemessene und berechnete Systemantwort ohne Verwendung von Katalysatoren nach
einer sprunghaften Anderung der modifizierten Verweilzeit von 334 auf 134 kg-s-m (rechts) und des
MeOH-Anteils im Feed von 0,108 auf 0,323 (links). Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Frei-
gabe von Elsevier.

Die Rickvermischung in der Laboranlage besitzt lediglich einen geringen Einfluss auf die
Systemantwort. Bei der Anderung des MeOH-Anteils im Feed benétigt die Zustandsande-
rung 10-20 s, was auf einen geringen Einfluss der Rickvermischung schliel3en lasst. Dies
kann auch mit den ermittelten Parametern fiir das Anlagenmodell bestatigt werden. Die
Kaskadenanzahl in Bereich 4 liegt bei 50 und ist somit nahe am idealen PFR-Verhalten. In
Bereich 3 ergibt sich ein groRerer Einfluss der Rickvermischung und die Kaskadenzahl
betragt 11. Dies wird durch das in diesem Bereich verbaute Nadelventil verursacht. Es ist
wahrscheinlich, dass es dort zu Verwirbelungen kommt, welche zu einer erhéhten Rick-
vermischung fliihren. Die Dauer bis sich das Signal andert, die sogenannte Totzeit, ent-
steht aufgrund des Anlagenvolumens, welches mit 156 mL klein ist. Dies wurde bei der
Planung der Anlage bewusst niedrig gehalten, damit die Anlageneinfliisse im Vergleich zu
den katalytischen Einflissen gering sind. Die Totzeit tritt im Falle der Verweilzeitanderung
nahezu nicht auf, da durch die Regelung der Druck konstant gehalten wird, weshalb die

Anderung im Volumenstrom direkt in allen Anlagenteilen erfolgt.
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6.2 Modellierung der angendherten adiabaten Bedingungen

Tabelle 6.1: Ermittelte und berechnete Parameter flir das Anlagenmodell. Die Bereiche 1-4 sind in Ab-
bildung 6.1 dargestellt. Vervielféltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

Bereich S Ns, - Vs, cm3 ps , bar Ts, °C
1 (DME-Reaktor) 100 43 10 300

2 (DMTG-Reaktor) 100 43 10 340-380
3 (Rohrleitung (zwischen DMTG-Reaktor / N2-Druckhaltung) 11 30 10 200

4 (Rohrleitung (zwischen N2-Druckhaltung / GC-Analytik) 50 40 3 200

6.2 Modellierung der angenaherten adiabaten Bedingungen

In diesem Abschnitt wird auf die Modellierung des DMTG-Reaktors eingegangen, welcher
in den instationdaren Experimenten sowohl isotherm als auch annahernd adiabat betrie-
ben wurde. Das Modell muss zur Simulation des nicht isothermen Betriebs neben den
Stoffbilanzen (Vgl. Gleichung (6.1)) auch mit Energiebilanzen ausgestattet werden. Auf-
grund des nicht idealen adiabaten Betriebs des DMTG-Reaktors werden auch Energiebi-
lanzen fur die Reaktorwand aufgestellt, welche die Warmeverluste aus der Reaktionszone
in die Reaktorwand bericksichtigen. Die Berechnung der benétigten Stoffdaten zum L6-

sen der Energiebilanzen werden ebenso im Folgenden erlautert.

6.2.1 Energiebilanzen fiir die Reaktionszone

Da das Anlagenmodell in Form von CSTR-Kaskaden aufgebaut ist, werden die Energiebi-
lanzen ebenfalls fiir einen CSTR aufgestellt. Im CSTR ist an jedem Ort dieselbe Konzentra-
tion sowie Temperatur. Durch die Diskretisierung anhand von 100 Kaskaden wird neben
dem Konzentrationsverlauf auch der Temperaturverlauf sehr gut an das Verhalten eines
idealen PFRs angendhert. Der Modellansatz fiir die Energiebilanzen sowie der Aufbau des
Reaktors sind in Abbildung 6.3 dargestellt.

Die Energiebilanz fur das Katalysatorbett ist in Gleichung (6.2) dargestellt. Hierin sind die
Warmekapazitat des Katalysatorbettes, der Warmetransport durch Konvektion des
Gasstroms, die Warmefreisetzung durch chemische Reaktion und die Warmeverluste
vom Katalysatorbett hin zur Reaktorwand berlicksichtigt. Bei den Warmeverlusten an die
Reaktorwand beschreiben die Koeffizienten ke und an2 den Warmeaustausch zwischen

den Siliziumkarbid-Partikeln/Reaktorwand sowie von der Gasphase/Reaktorwand.
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Abbildung 6.3: Aufbau des DMTG-Reaktors (links) sowie der Modellierungsansatz der Energiebilanzen

zur Beschreibung der angendherten adiabaten Bedingungen (rechts).
Die Warmeaustauschflache A ist die Mantelinnenflache eines Segments k des DMTG-Re-
aktors. Der Indizes j beschreibt die jeweilige Produktgruppe. Die Warmekapazitat cps
stellt ein auf die Masse gemittelten Wert fiir das Katalysatorbett dar. Er setzt sich aus den
Katalysatorpartikeln und dem Siliziumkarbid zusammen. Dementsprechend ist die Masse
mg die Gesamtmasse des Katalysatorbettes. Im Konvektionsterm werden die einzelnen
Konzentrationen ¢; mit den zugehdrigen molaren Warmekapazitaten der Produktgruppen

j multipliziert.
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6.2 Modellierung der angendherten adiabaten Bedingungen

mg _ dTy .
N_f Cpp — =Vier” YH(ciu1p) T Vi Zi(Gucp) T

- (@, g A (T Trw i B (1 -BHi ) o

(6.2)

In der Energiebilanz missen samtliche Stoffe, die den Reaktor durchstrémen, berticksich-
tigt werden. Denn auch Spezies, die nicht an der Reaktion teilnehmen, missen auf die
jeweiligen Temperaturen aufgeheizt/abgekihlt werden. Somit muss ebenfalls das gebil-
dete Wasser und das Inertgas Stickstoff berlicksichtigt werden. Anhand von Tabelle 5.2
kann analog zu den restlichen Stoffbilanzen eine Stoffbilanz fir Wasser aufgestellt wer-
den. Hiertiber kann die Konzentration von Wasser in Gleichung (6.2) berlcksichtigt wer-
den. Anders als in den restlichen Produktstoffbilanzen muss bei der Wasserbilanz ein Ein-
gangsstoffstrom beriicksichtigt werden, da bereits im DME-Reaktor bei der Umsetzung
von MeOH Wasser gebildet wird. Der Eingangsstoffstrom kann tGiber den immer sicherge-
stellten Gelichgewichtsumsatz von 86,6% berechnet werden. Fir Stickstoff muss keine
eigene Stoffbilanz aufgestellt werden, da dies sich vollkommen inert verhalt und die Stoff-
menge lUber den kompletten Reaktionsverlauf nicht verandert wird. Im Warmequellterm
steht AHg,, fur die Reaktionsenthalpie und r, fiir die Reaktionsgeschwindigkeit jedes Re-

aktionspfades p.

6.2.2 Modellierung der Reaktorwand

Aufgrund des Anlagenaufbaus kdnnen nur konstante Temperaturen am oberen und un-
teren Ende des Reaktors realisiert werden. Hierdurch kénnen effektive Warmeverluste an
die Umgebung auftreten, da durch das Nachregeln der Heizungen, die eingestellte Heiz-
leistung zum Ausgleich der Verluste verandert wird. In der mittleren Heizzone konnte hin-
gegen eine konstante Heizleistung eingestellt und somit die Warmeverluste an die Um-
gebung ausgeglichen werden. Deshalb findet im Bereich der Reaktionszone ein effektiver
Warmetransport in der Reaktorwand lediglich axial zur oberen und unteren Heizzone
statt. Die Reaktorwand besitzt im Vergleich zum Katalysatorbett eine relativ grol3e Masse
und Warmekapazitat. Hierdurch wird im instationaren Fall ein signifikanter Warmetrans-
port vom Katalysatorbett in die Reaktorwand stattfinden um die Reaktorwand auf die-
selbe Temperatur wie das Katalysatorbett zu bringen. Aus diesem Grund muss die Reak-
torwand bilanziert werden (siehe Gleichung (6.3)), um die nicht idealen Verhaltnisse
moglichst genau im Modell abzubilden. Die Anzahl an Wandelementen im Bereich der

Reaktionszone wird auf 100 gewahlt, sodass jedes Element aus Gleichung (6.2) ein
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6 Modellierung der Laboranlage

Gegenelement in der Reaktorwand besitzt. Die axiale Lange der Segmente sk in Gleichung
(6.3) sind somit einhundertstel der Gesamtbettlange von 2,3 cm.

mzl;v,B - Cp rw dTZ:v,k = (aN2+keff) A '(Tk'TRW,k)

ARWARW,ax ARWARW,ax
-— (T -T ) R T -T
(Sk-Sk-1) ( RW, k™" RW k 1} Gre1-51) ( RW, k RW,k+1)

(6.3)

In der Energiebilanz fiir die Reaktorwand werden somit die Warmestrome von der Reak-
tionszone in die Reaktorwand sowie in die angrenzenden Wandsegmente beriicksichtigt.
Die Werte fiur die Warmeleitfahigkeit Arw und die Dichte der Reaktorwand werden mittels
eines Datenblattes fiir den Stahl 1.4841 ermittelt und sind im Anhang A.15 aufgelistet.
Die axiale Warmeaustauschflache in der Reaktorwand Aw,ox kann anhand des Innen- und
AuBendurchmessers (di = 16 mm; da = 58 mm) der Reaktorwand bestimmt werden. Die
Masse mm,s der Reaktorwand in der Reaktionszone wird anhand der Dichte und des Vo-

lumens bestimmt.

Zur Beschreibung des axialen Warmetransports in der Reaktorwand werden zwei weiter
Wandbereiche bilanziert. Wie aus Abbildung 6.3 entnommen werden kann ist an der
Stelle des Mantelthermoelements fir die obere und untere Heizzone eine konstante
Temperatur von 330°C und 350°C sichergestellt. Die Position der Mantelthermoelemente
sowie des Katalysatorbettes ist aufgrund des genau bekannten Aufbaus bekannt. Hieraus
kann die Lange des oberen und unteren Wandbereichs ermittelt werden. Fir eine ausrei-
chende Diskretisierung werden diese beiden Bereiche in 100 Segmente aufgeteilt. Die
Energiebilanz fiir den oberen Reaktorwandbereich ist in Gleichung (6.4) dargestellt. Im
Vergleich zu Gleichung (6.3) wird der Warmetransport vom Reaktorinneren nicht bertck-
sichtigt, da in diesem Bereich keine weitere Warmefreisetzung stattfindet. Es wird davon
ausgegangen, dass in diesen Bereichen der axiale Warmetransport in die Reaktorwand
aufgrund der besseren Warmeleitfahigkeit iberwiegt. Dies stellt im Hinblick auf die be-
notigte Rechenleistung eine zweckmallige Vereinfachung dar, da ansonsten ebenfalls das
Reaktorinnere Uber die komplette Reaktorlange bilanziert werden misste. Gleichung
(6.4) ist mit Gleichung (6.3) liber das angrenzende Element an der Stelle s; und so,100 ver-
bunden. Analog hierzu wird die Bilanz fiir den unteren Wandbereich aufgestellt. Die Tem-
peraturen an den Segmentstellen s,,; und s,,100 werden hierbei wie bereits erldutert auf
350°C und 330°C fixiert.
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6.2 Modellierung der angendherten adiabaten Bedingungen

mMRW,o c dTrwok _  ARWARW,ax
‘Cp, RW* =-
Ng dt (Sa,k - So,k—l)

: (TRW,O, k TRW,O,k—l ) (64)

ArwARW,ax (T T )
- RW,0,k” ' RW,0,k+1
ﬁo,/ﬂl - So,k}

6.2.3 Bestimmung des Warmedurchgangskoeffizienten von der
Reaktionszone in die Reaktorwand

Die Koeffizienten anz und ke aus den Gleichungen (6.2) und (6.3) beschreiben den War-
metransport von der Reaktionszone in die Reaktorwand. Hierbei kann an: tGber entspre-
chende Nusseltkorrelationen fiir eine Rohrstrémung nach dem VDI-Warmeatlas [133] be-
stimmt werden. Dieser beschreibt den Warmetransport von der Gasphase an die
Reaktorwand. Fir die Berechnung wird der Gasstrom als reiner Stickstoffstrom aufgrund
der hohen Verdinnung angenommen. Die Bettporositat wird aufgrund der feinen Silizi-
umkarbidpartikel als homogen mit einem Wert von 32 % angenommen. Daraus ergibt sich
ein Wert zwischen 10,3 bis 12,1 W-m2-K! fiir den Koeffizienten anz, welcher je nach Ver-
weilzeit variiert. Der Koeffizient ke beschreibt hingegen den Warmetransport von den
Feststoffpartikeln an die Reaktorwand. Dieser Wert ist rechnerisch schwer zuganglich, da
der exakte Wandkontakt sowie der Kontakt zwischen den Partikeln unbekannt sind. Aus
diesem Grund wird der Wert experimentell bestimmt. Hierzu wird der vorhandene Ver-
suchsaufbau sowie die instationdare Warmeleitungsgleichung verwendet. Die verwende-
ten Reaktoren werden indirekt Gber ein Mantelrohr beheizt. Dieses Fiihrungsrohr besitzt
eine groBe Masse aus Stahl und kann auf eine definierte Temperatur beheizt werden.
Durch das Einbauen des DMTG-Reaktors zu einem bestimmten Zeitpunkt und das Auf-
zeichnen der Temperatur im Katalysatorbett kann mittels der instationaren Warmelei-
tungsgleichung der Koeffizient kefs bestimmt werden. Hierflir wird der DMTG-Reaktor wie
in den instationdren angenaherten adiabaten Versuchen befiillt, um den gleichen Aufbau
der Schittung zu gewahrleisten. Die Temperatur im Reaktorfiihrungsrohr kann aufgrund
der grolRen Masse und dem permanenten Nachregeln der Heizungen als konstant ange-
nommen werden und betragt 200°C. Wahrend des Aufheizvorgangs wird der Reaktor
nicht mit Stickstoff durchspilt, um nur den Warmetransport der Festkdrper zu messen.
Die Gleichung fir die instationare Warmeleitung mit dem Koeffizienten kef ist in Glei-
chung (6.5) dargestellt.

9 /1) JOTrRw _ o = oxp(- —TARW_
O =157 =exo(-NTU) = exp(-5 ——— (6.5)
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6 Modellierung der Laboranlage

Aufgrund der bekannten Dimensionen des Versuchsaufbaus sowie der bekannten Mate-
rialdaten ist die einzige Unbekannte in Gleichung (6.5) der Warmedurchgangskoeffizient
kefr. Da kein radiales Temperaturprofil aufgenommen werden kann, wird die instationare
Warmeleitungsgleichung in der Form einer kalorischen Mitteltemperatur verwendet. Das
Verwenden einer Mitteltemperatur bei einem Aufheiz- oder Abkihlprozess fihrt laut
VDI-Warmeatlas lediglich zu einem Fehler von +/- 2% und ist somit vernachldssigbar
[134]. Die Annahme der Homogenitat der Katalysatorschittung und der Reaktorwand
konnte einen Fehler beinhalten. Allerdings ist die Warmeleitung in der Schittung auf-
grund der Verwendung von feinen Siliziumkarbidpartikeln gut. Die Warmeleiteigenschaf-
ten der Reaktorwand und der Schiittung sind somit dhnlich und der Wert fiir die Tempe-

raturleitfahigkeit der beiden Bereiche liegt in derselben GréRRenordnung.

1,0 :
_'Bgemessen
! - = = 9 =exp(-0,00254 * t)
= 0,5
0,0 .
0 1000 2000

t [s] nach Einfiihren des Reaktors

Abbildung 6.4: Normierte Aufheizkurve des DMTG-Reaktors nach Einfiihren in das auf 200°C beheizte
Reaktorfiihrungsrohr (durchgezogene Linie) sowie an die Ergebnisse angepasste Exponentialfunktion
(gestrichelte Linie) zur Bestimmung des Wérmedurchgangskoeffizient keg.
Anhand der normierten Aufheizkurve in Abbildung 6.4 kann der Term vor der Zeit t in
Gleichung (6.5) mittels einer Exponentialfunktion bestimmt werden. Die sonstigen
Materialdaten, welche zur Berechnung von ket verwendet werden, sind im Anhang A.15
aufgelistet. Dabei wird lediglich die aufzuheizende Reaktionszone aus Reaktorwand und
Schittung beriicksichtigt, da die Temperatur in diesem Bereich gemessen wurde. Die
Masse der Extrudate sowie der Reaktorwand sind bekannt. Die verwendete Masse an SiC
in der Reaktionszone wird experimentell beim Entleeren eines frisch beflllten Reaktors
erhalten und betragt 3,73 g. Fir die Warmekapazitat der Extrudate wird vereinfachend
der Wert fur reines y-Al,03 angenommen. Als Referenzaustauschoberflache wird die in
den Gleichungen (6.2) und (6.3) verwendete Mantelinnenflache des Reaktors gewahlt.

Hieraus ergibt sich fiir die effektive Warmeleitung der Feststoffpartikel ein Wert von
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6.2 Modellierung der angendherten adiabaten Bedingungen

112,9 W-m2-K'. Dies entspricht einem sehr hohen Wert verglichen zum Warmetransport
zwischen Gasphase und Reaktorwand.

6.2.4 Bestimmung der Warmekapazitaten und Reaktionsenthalpien

Die in Gleichung (6.2) bendtigten Reaktionsenthalpien aller ablaufenden Reaktionspfade
sowie die Warmekapazitaten der einzelnen Komponenten die den Reaktor durchstrémen
werden im Folgenden bestimmt. Die Reaktionsenthalpien kdnnen anhand der Reaktions-
gleichungen in Tabelle 5.2 und den jeweiligen Bildungsenthalpien bestimmt werden. In
der Kinetik werden allerdings Produktgruppen verwendet, weshalb die genaue Zusam-
mensetzung dieser Gruppen bekannt sein muss, um die Gruppenbildungsenthalpien aus
den Einzelbildungsenthalpien berechnen zu kdnnen. Aufgrund der verwendeten Analytik
kann nur zwischen Molekilen unterschiedlicher C-Zahl sowie zwischen Aliphaten und
Aromaten unterschieden werden. Bildungsenthalpien konnen allerdings nur fiir konkrete
Molekile bestimmt werden, weshalb im Folgenden Vereinfachungen getroffen werden

mussen.

Bei den Bildungsenthalpien der KWs liegen die groRten Unterschiede in der Kettenlange.
Diese kann mit der Analytik bestimmt und somit bericksichtigt werden. Die unterschied-
lichen Isomere bei gleicher C-Zahl haben lediglich geringe Unterschiede in den Bildungs-
enthalpien, weshalb diese Unterschiede vernachldssigt werden. Deutlichere Unter-
schiede gibt es zwischen Olefinen und Alkanen, welche in dieser Arbeit nur bis zu den Cs-
KWs aufgeschlisselt werden kénnen. Aus diesem Grund wird bei der Berechnung der
Gruppenbildungsenthalpien davon ausgegangen, dass ab den C4-KWs samtliche Aliphaten
Olefine sind. Dies beinhaltet gerade in den Cs-Aliphaten einen Fehler, da hier aus der Li-
teratur bekannt ist, dass eine gréBere Menge an Butanen durch den Hydridtransfer gebil-
det werden. Bei den Aliphaten mit einer C-Zahl groRer als 4 ist der Fehler relativ gering,
da der Hydridtransfer vorwiegend zu kurzkettigen Olefinen stattfindet. Somit wird zur Be-
stimmung der Gruppenbildungsenthalpie lediglich zwischen unterschiedlichen Kettenlan-
gen und zwischen Aliphaten und Aromaten unterschieden.Die Berechnung der Molan-
teile der KWs mit gleicher C-Zahl in den jeweiligen Produktgruppen kann mittels
Gleichung (6.6) und den Stoffstromen aus den stationdaren Messungen analog zur mittle-
ren Kohlenstoffkettenlange (Vgl. Kapitel 4) erfolgen.

ai,jzm (6.6)
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Die Gruppenbildungsenthalpien werden anhand Gleichung (6.7) berechnet. Fir die Bil-
dungsenthalpie der KWs mit gleicher C-Zahl werden Molekiile verwendet, welche in der

Literatur mit dieser Kettenlange am meisten detektiert wurden [40,90].
AH7 =210y 06H?) (6.7)

Mit der Standardbildungsenthalpie der einzelnen Produktgruppen kann die Standardre-
aktionsenthalpie fiir jeden Reaktionspfad anhand der stéchiometrischen Koeffizienten
aus Tabelle 5.2 berechnet werden. Diese kdnnen anschlieBend mittels des Kirch-
hoff'schen Gesetzes in die Reaktionsenthalpien bei Reaktionsbedingungen umgerechnet
werden. Hierfiir sind die Warmekapazitaten der einzelnen Produktgruppen notwendig,
welche analog zu den Gruppenbildungsenthalpien berechnet werden kénnen. Dabei wer-
den dieselben Annahmen getroffen wie bei der Berechnung der Gruppenbildungsenthal-
pien und es werden lediglich die Enthalpien durch die dementsprechenden Warmekapi-
zitaten ersetzt. Alle verwendeten Stoffdaten wurden aus der NIST Datenbank [135] oder
Uber Gruppenbeitragsmethoden nach Joback-Reid [136] oder Benson [137] bestimmt. Die
verwendeten Werte sind in Tabelle A 15.2 im Anhang aufgelistet. Die daraus resultieren-
den Reaktionsenthalpien bei Standardbedingungen und bei 340°C sind in Tabelle 6.2 auf-
gefuhrt.
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6.2 Modellierung der angendherten adiabaten Bedingungen

Tabelle 6.2: Berechnete Reaktionsenthalpien aller Reaktionspfade fiir Standardbedingungen und Reak-
tionsbedingungen bei 340°C.

Pfad p AgHY) ,kJ-mol™ ARHZ*C, kJ-mol”
1 -30,4 -26,7

2 -99,3 -96,4

3 -109,4 -102,2

4 -125,8 1386

5 -98,2 -93,9

6 85,7 81,7

7 86,2 85,5

8 -160,7 -156,4

9 -83,0 -80,0

Alle Reaktionspfade bis auf Pfad 6 und 7, welche Spaltreaktionen darstellen, sind
exotherm. Am ausgepragtesten ist die Exothermie bei der Oligomerisierungsreaktion in
Pfad 8. Die berechneten Werte fiir die Reaktionsenthalpien sind vergleichbar mit den
Werten von Chang [10], welche fiir eine Reaktionstemperatur von 371°C bestimmt wur-
den. Fur den Vergleich missen die berechneten Reaktionsenthalpien zusammengefasst
werden, da das von Chang verwendete Reaktionsnetz deutlich weniger aufgeschliisselt
ist und lediglich zwischen MeOH, DME, niederen Olefinen und KWs im Benzinbereich un-
terschiedet. Zudem bezieht Chang samtliche Werte auf DME was sich ebenfalls zu den in
dieser Arbeit berechneten Werten unterscheidet. Die durch die Umrechnung resultie-
rende Gesamtreaktionsenthalpie pro Mol gewandeltem Edukt MeOH/DME liegt in dieser
Arbeit je nach Umsatz bei -(31,8-43) kl-mol™. Der Wert von Chang liegt bei -34,6 kl-mol*

DME und somit genau in dem berechneten Bereich.

6.2.5 Validierung des erstellten Modells anhand stationarer
Temperaturprofile

Zur Uberpriifung, ob das erstellte Modell das reale axiale Temperaturprofil abbilden kann
werden die berechneten und gemessenen axialen Temperaturprofile unter stationaren

Bedingungen miteinander verglichen.

In Abbildung 6.5 kann gesehen werden, dass die simulierten Temperaturverldaufe die rea-
len Verldufe gut wiedergeben kdnnen. Es treten Abweichungen im gemessenen und si-
mulierten Verlauf auf, welche allerdings auch durch die gute Warmeleitfahigkeit des ver-

bauten Fihrungsrohrs fiir das Thermoelement verursacht werden kénnen. Dies kdnnte
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6 Modellierung der Laboranlage

zu einem Abflachen des realen T-Profils beitragen und somit die Abweichungen verursa-
chen. Aufgrund der Komplexitdat der DMTG-Reaktion und der daraus resultierenden An-

nahmen fir das Modell, liefern die simulierten Verlaufe gute Ergebnisse.
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Abbildung 6.5: Gemessene und simulierte axiale Temperaturprofile in der Reaktionszone des DMTG-
Reaktors bei stationdren Bedingungen.

90



7 Instationare Versuche unter isothermen
Bedingungen

In den instationaren Untersuchungen unter isothermen Bedingungen wurde lediglich die
Anderung in einer einzelnen EintrittsgroRe untersucht, um den genauen Einfluss dieser
GrolBe zu ermitteln. Hierfir wurde der MeOH-Anteil im Feed und die modifizierte Ver-
weilzeit als Einzelsprunginderungen sowie als zyklische Anderungen durchgefiihrt. Die
Temperaturanderung wurde aufgrund der relativen Tragheit lediglich als Einzelsprungan-
derung durchgefiihrt. Durch den Vergleich von gemessenen und berechneten Systemant-
worten wird anschliellend untersucht, ob es in der Benzinsynthese bei den durchgefiihr-
ten Lastwechseln zu instationdaren Formierungsphasen im Zeolithen kommt. Hierbei

wurde in allen untersuchten GroRen auf den Einfluss der Anderungsrichtung geachtet.

7.1 Einfluss einer Konzentrationsanderung

7.1.1 Konzentrationserhohung

In Abbildung 7.1 ist eine sprunghafte Erhohung des MeOH-Anteils im Feed aufgetragen.
Hierbei handelt es sich um die erste sprunghafte Erhéhung, was im Folgenden noch von
Bedeutung sein wird. Die gemessene Systemantwort der Laboranlage ist durch die
schwarzen Symbole gekennzeichnet. Bei der berechneten Systemantwort gibt es zwei un-
terschiedliche Varianten. Die graue Kurve beschreibt die Systemantwort, welche mittels
des Anlagenmodells und der stationaren Kinetik berechnet wurde. Die schwarze Kurve
wurde ebenfalls mit dem Anlagenmodell und der stationdren Kinetik berechnet, aller-
dings wird hier von einer limitierten Anpassungsgeschwindigkeit des KW-Pools ausgegan-
gen. Hierfiir wurde eine begrenzte Anderungsrate fiir den Aromatenfiillgrad O; einge-

fuhrt, welcher die Zusammensetzung des KW-Pools in der stationaren Kinetik beschreibt.
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Abbildung 7.1: Gemessene (schwarze Punkte) und mit/ohne KW-Pool Anpassung berechnete
(schwarze/graue Linie) Systemantwort der Laboranlage fiir alle Stoffgruppen nach der ersten sprung-
haften Erh6hung des MeOH-Anteils im Feed von 0,108 auf 0,323 bei Tpmre = 340°C und Tmod = 334
kg-s-m3. Vervielfdltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
Beim Vergleich der schwarzen Punkte und der grauen Kurve wird deutlich, dass diese sig-
nifikante Unterschiede in einigen Stoffgruppen aufweisen. Die Systemantwort kann somit
im Fall der ersten Konzentrationserh6hung nicht mit der stationdren Kinetik beschrieben
werden und es muissen instationdre Anpassungen im Zeolithen stattfinden. Zum Errei-
chen des neuen stationdren Zustandes benétigt das System ungefahr 30-40 min, was
durch Messungen bis mindestens 120 min nach der ersten sprunghaften Anderung sicher-
gestellt wurde. In der transienten Ubergangsphase werden die Komponenten Cs-Alipha-
ten, Cs.10-Aliphaten, Cs.s-Aromaten und Ethan/Propan deutlich mehr gebildet als im stati-
ondren Zustand. Im Gegensatz hierzu besitzen die Edukte MeOH/DME einen geringeren
Stoffstrom und werden somit deutlich mehr umgesetzt. Es kann zudem eine Diskrepanz
im Kohlenstoffstrom ausgemacht werden, welche sich in einer zwischenzeitlichen Sum-

menselektivitat von lediglich 85% zeigt. Somit muss ein Teil des zugefihrten Kohlenstoffs
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7.1 Einfluss einer Konzentrationsanderung

innerhalb der Zeolithporen akkumulieren, was auf eine Veranderung des KW-Pools riick-
schlieBen ldsst. Dies wird ebenfalls durch das ausgeprigte Uberschwingen der Ce.o-Aro-
maten sowie von Ethan/Propan angedeutet, was auf einen vermehrten Ringschluss zu-
rickzufihren ist. Die Cs-Aliphaten und die Cs.10-Aliphaten werden zunachst ebenfalls
vermehrt gebildet, wohingegen die Cio-Aromaten und Ethen/Propen kein Uber- oder Un-
terschwingen aufweisen. In Kapitel 4.3 konnte bereits gezeigt werden, dass die Eduktkon-
zentration einen grofRen Einfluss auf die KW-Pool Zusammensetzung besitzt. Dies kann
somit auch in der instationaren Betriebsweise festgestellt werden. Neu ist allerdings, dass
diese Anderung fiir einen katalytischen Prozess sehr langsam ablduft und die Systemant-

wort somit signifikant beeinflusst.

Bei der Betrachtung des Aromatenfiillgrads, welcher in Kapitel 5 in der stationaren Kinetik
eingefliihrt wurde, kann festgestellt werden, dass dieser bei unterschiedlichen Konzent-
rationen deutliche Unterschiede aufweist. In dem hier durchgefiihrten Versuch ergibt sich
fur die stationdren Zustande ein Aromatenfiillgrad von 80% fiir die niedrige Konzentration
und von 95% fiir die héhere Konzentration. Dies stimmt qualitativ gut mit der TPD-Mes-
sung aus Kapitel 4.3 und der TPD-Messung, welche die adsorbierten Spezies vor und nach
der sprunghaften Anderung vergleicht (Abbildung A 16.1), Giberein. Somit muss der Gehalt
an Aromaten im KW-Pool wihrend der transienten Ubergangsphase steigen, weshalb
auch mehr Aromaten gebildet werden. Um die Vermutung einer langsamen Anpassung
des KW-Pools zu untersuchen wurde eine limitierte Anderungsgeschwindigkeit des Aro-
matenfillgrads in das stationare Kinetikmodell eingefiihrt. Dieses berlicksichtigt namlich
nicht die Geschwindigkeit der Bildung/Abbau von autokatalytischen Komponenten im Ze-
olithen, sondern geht immer von einem erreichten Gleichgewichtszustand aus. Fir die

limitierte Anderungsgeschwindigkeit des KW-Pools wurde folgender Ansatz verwendet:

dd_(izz 3,10-9_(9§:ot_91)2 (7.1)
Der Fall einer begrenzten Bildungs- oder Abbaurate der autokatalytischen Pool-Spezies
ist nun in Abbildung 7.1 als schwarze Kurve dargestellt. Wie gesehen werden kann be-
schreibt dieser Fall die gemessenen Werte sehr gut, was die Vermutung einer langsamen
Anpassung des KW-Pools bestatigt. Der in Gleichung (7.1) gewahlte Ansatz wurde auf-
grund der besten Beschreibung der Messergebnisse in dieser Form gewahlt und soll le-
diglich qualitativ dazu dienen die gemessenen Ergebnisse besser zu verstehen. Hierbei
bildet ©1 den momentanen Wert des Aromatenfiillgrads ab und 87° stellt den mit Glei-
chung (5.7) berechneten potenziellen Wert des Aromatenfiillgrads im Gleichgewichtszu-

stand dar. Durch die eingefiihrte limitierte Anderungsrate der Pool-Aromaten befinden
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7 Instationare Versuche unter isothermen Bedingungen

sich in der transienten Ubergangsphase mehr Olefine im KW-Pool als dies im stationiren
Betrieb der Fall ware. Dadurch laufen alle Reaktionspfade, welche mit dem Olefin-Zyklus
gekoppelt sind, vermehrt ab, was eine erhdhte Bildung aller Olefine verursacht. Durch die
vermehrte Bildung von hohen Olefinen wird die Ringschlussreaktion und somit die Bil-
dung der Ceo-Aromaten beschleunigt. Dies erklirt somit das Uberschwingen von einigen
Produkten. Der zwischenzeitlich erhohte MeOH/DME Umsatz kann durch die deutlich ho-
heren Reaktionsraten der Olefinmethylierungen im Vergleich zu den Aromatenmethylie-
rungen erklart werden. Ethen/Propen und die Cio-Aromaten zeigen im Vergleich zu den
restlichen Produkten keine Besonderheiten in der Ubergangsphase, da sich hier zwei ge-
gensatzliche Einflisse ausloschen. Im Fall von Ethen/Propen wird die Bildungsrate in Re-
aktionspfad 1 durch den sinkenden Olefinanteil im KW-Pool verringert. Allerdings wird
diese durch den damit verbundenen Umsatzverlust / steigenden MeOH/DME Konzentra-
tionen wieder beschleunigt. Bei den Cio-Aromaten ist es umgekehrt. Hier wird die Bildung
Uber den Reaktionspfad 5 durch einen steigenden Aromatengehalt und eine steigende
MeOH/DME-Konzentration beschleunigt. Allerdings wird die Bildung von den Ce.o-Aroma-
ten durch den sinkenden Olefingehalt verringert, was wiederum die Bildungsgeschwin-
digkeit der Cio-Aromaten in Reaktionspfad 5 verringert. Somit kénnen alle gesehenen Ef-
fekte in der instationaren Zwischenphase Uber eine verlangsamte Anpassung des KW-

Pool erklart werden.

In Abbildung 7.2 ist ebenfalls eine sprunghafte Konzentrationserhéhung dargestellt. Al-
lerdings wurde diese zum zweiten Mal in einem zyklischen Experiment durchgefiihrt. Be-
trachtet man die gemessenen und die berechneten Verlaufe, kann man erkennen, dass
die Systemantwort auf die zweite Konzentrationserh6hung qualitativ ahnlich zur ersten
Konzentrationserhohung ist, diese allerdings in den einzelnen Produktgruppen ein weni-
ger ausgepragtes Uber- bzw. Unterschwingen aufweist. Die Systemantwort der zweiten
Konzentrationserhohung kann qualitativ ebenfalls iber eine langsame Anpassung des
KW-Pool nach Gleichung (7.1) erklart werden. Allerdings muss sich die Anpassungsrate
oder der Aromatengehalt nach dem ersten Sprung geandert haben. Es gibt also einen
Unterschied, ob die Konzentrationsdanderung zum ersten oder zweiten Mal durchgefiihrt
wird, welcher sehr wahrscheinlich auf eine Veranderung im KW-Pool bzw. des Aromaten-
flllgrads zurlickzufiihren ist. Dies bedeutet somit, dass Betriebspunkte aus der Vergan-

genheit aktuelle Betriebspunkte beeinflussen.
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7.1 Einfluss einer Konzentrationsanderung
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Abbildung 7.2: Gemessene (schwarze Punkte) und mit/ohne KW-Pool Anpassung berechnete
(schwarze/graue Linie) Systemantwort der Laboranlage fiir alle Stoffgruppen nach der zweiten sprung-
haften Erhéhung des MeOH-Anteils im Feed von 0,108 auf 0,323 bei Tpmrc = 340°C und Tmod = 334
kg-s-m3. Vervielfdltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

7.1.2 Konzentrationsverringerung

In Abbildung 7.3 ist eine sprunghafte Verringerung des MeOH-Anteils im Feed dargestellt.
Im Vergleich zur Konzentrationserhohung konnen die Messergebnisse durch die berech-
nete Sprungantwort, welche keine Anpassungsverzogerung des KW-Pools berticksichtigt,
beschrieben werden. Somit scheint die Anderung des KW-Pools wesentlich schneller um-
gesetzt zu werden als im Fall der Konzentrationserhohung. Zudem ist die Kohlenstoffbi-
lanz zu jeder Zeit erfillt, wodurch keine zusatzliche Akkumulation von KWs im Zeolithen
vorliegt. Warum die Anpassung bei einer Verringerung der Konzentration deutlich schnel-
ler als bei einer Konzentrationserhéhung verlauft kann mehrere Ursachen haben. Eine
Moglichkeit ist, dass sich der KW-Pool bei einer Konzentrationserhéhung irreversibel ver-

andert. Dies konnte dazu fiihren, dass die zweite Konzentrationserhéhung sowie die
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7 Instationare Versuche unter isothermen Bedingungen

Konzentrationsverringerung wesentlich schneller vonstattengehen. Denn in beiden Fallen
ware dadurch die Differenz im Aromatenanteil des KW-Pools geringer. Eine zweite Mog-
lichkeit ist, dass durch die wesentlich schnellere Bildung der Olefine im Vergleich zu den
Aromaten der héhere Olefingehalt schneller erreicht wird. Aufgrund der veranderten
Charakteristik zwischen der ersten und der zweiten Konzentrationserhéhung muss aller-
dings eine irreversible Veranderung des KW-Pools vorliegen. Es ist somit wahrscheinlich,
dass beide vorgestellten Moglichkeiten fiir das Verhalten verantwortlich sind und sich ge-
genseitig tiberlagern.
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Abbildung 7.3: Gemessene (schwarze Punkte) und mit/ohne KW-Pool Anpassung berechnete

(schwarze/graue Linie) Systemantwort der Laboranlage fiir alle Stoffgruppen nach einer sprunghaften

Verringerung des MeOH-Anteils im Feed von 0,323 auf 0,108 bei Tomrs = 340°C und tmoq = 334 kg-s-m™3,
Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
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7.1 Einfluss einer Konzentrationsanderung

7.1.3 Zyklische Anderung der Konzentration

Um ein besseres Verstandnis der bereits gezeigten Versuche zu bekommen wurden die
Einzelanderungen in einer zyklischen Fahrweise untersucht. Die Ergebnisse sind in Form
von Umsatzen und Selektivitaten in Abbildung 7.4 dargestellt. Die Zyklusdauer wurde so
gewihlt, dass nach jeder Anderung der stationire Zustand erreicht wurde. Die gezeigten
Messpunkte der zyklischen Fahrweise stellen somit stationare Messpunkte dar. Als Refe-
renz wurden die beiden Betriebspunkte, welche ohne Betriebspunktwechsel wahrend der
Versuchszeit aufgenommen wurden, als gestrichelte Linien eingezeichnet. Um die unter-
schiedlichen Belastungen des Katalysators bei der zyklischen und nicht-zyklischen Fahr-
weise zu berlcksichtigen wurden die Ergebnisse Uber der umgesetzten Menge an
MeOH/DME aufgetragen.

In Abbildung 7.4 kann deutlich gesehen werden, dass nach der ersten Belastung des Ka-
talysators mit einer erhohten MeOH/DME Konzentration der Umsatz beim Umschalten
auf die niedrigere Konzentration stark einbricht. Dieser Einbruch im Umsatz kann nicht
Uber die Deaktivierung, welche ebenfalls unter nicht-zyklischen Bedingungen stattfindet,
erklart werden. Auch eine langsame Anpassung an die neuen Bedingungen kann dieses
Verhalten nicht erkldren, da dies lediglich die Ubergangsphase beeinflusst aber nicht den
stationdaren Wert. Somit verstarken diese Ergebnisse die Vermutung einer irreversiblen
Veranderung des KW-Pools bei einer Belastung des Katalysators mit einer hoheren Kon-
zentration. Interessant ist, dass der Betriebspunkt mit der héheren Konzentration nicht
beeinflusst wird und lediglich die niedrige Konzentration Veranderungen aufweist. Neben
dem Umsatz treten bei der niedrigen Konzentration auch Veranderungen in den Selekti-
vitaten auf. Bemerkenswert ist hierbei das abweichende Verhalten der Cip-Aromaten,
dass bereits in Kapitel 4.3 und 5.2 bei der Deaktivierung unter stationaren Bedingungen
aufgefallen ist. Nur wenige Minuten mit einer hdheren MeOH-Konzentration haben die
gleiche Wirkung, wie eine Belastung des Katalysators mit einer niedrigen MeOH-Konzent-
ration fiir Gber 600 Minuten. Die irreversible Anderung des KW-Pools durch eine Konzent-
rationserh6hung sowie die Deaktivierung bei konstant niedrigen MeOH-Konzentrationen
konnten somit dieselbe Ursache besitzen. Bei der Deaktivierung unter gleichbleibenden
Bedingungen (siehe Kapitel 4.3 und 5.2) wurde die Annahme getroffen, dass sich mit der
Standzeit des Katalysators ebenfalls der Alkylierungsgrad der Aromaten und somit der
Aromatenanteil im KW-Pool andert. Die irreversible Veranderung des KW-Pools kénnte
somit ebenfalls durch einen sich schlagartig andernden Alkylierungsgrad auftreten, was

allerdings mit dem in dieser Arbeit entwickelten stationdren Kinetikmodell nicht
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beschrieben werden kann. Dies liegt daran, dass in der stationaren Kinetik der KW-Pool
nicht ins Detail aufgeschlisselt wird und lediglich zwischen Olefinen und Aromaten un-
terschieden wird. Somit zeigt der Alkylierungsgrad A; im Kinetikmodell einen mittleren
Alkylierungsgrad an, welcher fir alle unter stationaren Bedingungen gemessenen Kon-
zentrationen bestimmt wurde. Aus den vorherigen Ergebnissen ist bekannt, dass der Al-

kylierungsgrad der Pool-Spezies ebenfalls eine Konzentrationsabhangigkeit besitzt, wel-

che wie erldautert mit der Kinetik somit nicht abgebildet wird.
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Abbildung 7.4: Umsatz und kohlenstoffnormierte Selektivitéiten aller Produktgruppen bei einer zykli-
schen Wiederholung von sprunghaften Anderungen der MeOH-Anteile im Feed von 0,108 (hellgrau)
auf 0,323 (schwarz) mit einer Zyklendauer von 30 min und den dazugehdérigen stationéren Referenz-
messungen (gestrichelte Linien) bei Tpmre = 340°C und tmoqs = 334 kg-s-m™. Vervielfdltigt von [143] Co-
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7.2 Einfluss einer Verweilzeitanderung

Die Kinetik misste somit um eine genauere Beschreibung des KW-Pools erweitert wer-
den, was eine Charakterisierung der KW-Spezies bei unterschiedlichen Reaktionsbedin-

gungen z.B. per TPD bendétigen wirde.

7.2 Einfluss einer Verweilzeitanderung

7.2.1 Verweilzeiterhohung

In Abbildung 7.5 ist eine sprunghafte Verweilzeiterh6hung aufgetragen, welche durch

eine Volumenstromverringerung erreicht wird.
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Abbildung 7.5: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten fiir alle
Stoffgruppen nach einer sprunghaften Verweilzeiterhéhung von 132 auf 329 kg-s-m3 bei yueon,0=
0,108 und Tpmrc = 350°C. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
Anhand der Systemantworten ist ersichtlich, dass der neue stationare Zustand nach un-
gefahr 1 Minute erreicht ist. Das System reagiert somit wesentlich schneller auf eine Ver-

weilzeitanderung als auf eine Konzentrationsanderung. Bevor der stationdre Zustand
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erreicht wird kann in einigen Komponenten ein tGber- und unterschwingendes Verhalten
festgestellt werden. Dies kann durch das verwendete Druckhaltegas erklart werden und
dadurch auch Uber das Anlagenmodell mit stationarer Kinetik beschrieben werden. Das
Druckhaltegas stellt sicher, dass immer ein konstanter Druck vor dem Nadelventil
herrscht. Somit wird wahrend des Versuchs der Volumenstrom tber das Nadelventil kon-
stant gehalten, da nur dann derselbe Druckverlust erzeugt wird. Bei einer sprunghaften
Anderung der modifizierten Verweilzeit muss sich das Druckhaltegas ebenso schlagartig
andern. Dadurch wird die Volumenstromanderung direkt an jeder Stelle vor dem Nadel-
ventil umgesetzt, was an den direkt abfallenden Sprungantworten erkennbar ist. An-
schlieBend findet eine weitere Anderung der Systemantworten im Bereich von 0,5-1 Mi-
nuten statt. Dies wird durch die Umsatz- und Selektivitatsanderungen infolge der
Verweilzeitinderung verursacht. Die Verzdégerung dieser Anderungen tritt dadurch auf,
dass lediglich die Volumenstromanderung direkt umgesetzt wird. Die Konzentrationsan-
derung muss hingegen zunachst durch die Anlage transportiert werden. Somit werden
die Konzentrationen, welche sich vor der sprunghaften Anderung in der Anlage eingestellt
hatten, mit einem verringerten Volumenstrom zur Analytik transportiert. Vor dem Sprung
war eine kirzere Verweilzeit eingestellt, weshalb der Umsatz geringer und somit die
MeOH/DME Konzentration hoher war. Dies erklart das zunachst iberschwingende Ver-
halten von MeOH/DME. Durch die Verweilzeitanderung steigt anschlieRend der Umsatz
und somit sinkt der Stoffstrom von MeOH/DME im Bereich von 0,5-1 Minute. Ethen/Pro-
pen sind die einzigen Produkte, welche mit steigendem Umsatz eine fallende Selektivitat
aufweisen (Vgl. Kapitel 4). Diese zeigen somit analog zu MeOH/DME ebenfalls ein tber-
schwingendes Verhalten. Alle restlichen Produkte besitzen steigende Selektivitaten mit
steigendem Umsatz und haben dementsprechend ein unterschwingendes Verhalten. Das
beschriebene Verhalten kann sehr gut von dem entwickelten Anlagenmodell und der sta-
tionaren Kinetik wiedergegeben werden. Lediglich der dritte Messpunkt bei den Ce-o-Aro-
maten, welcher deutlich Gberschwingt, kann mit dem Anlagenmodell nicht beschrieben
werden. Dieses Verhalten kdnnte wie bereits im vorherigen Kapitel vermutet wurde auf
eine Anderung im KW-Pool zurtickzufiihren sein, wodurch der Aromatengehalt im Pool

reduziert wird.

7.2.2 Verweilzeitverringerung

Es wurde ebenfalls eine Verweilzeitverringerung durchgefiihrt, welche qualitativ dhnliche

Ergebnisse zu der Verweilzeiterhohung lieferte. Der Versuch ist im Anhang A.16
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7.2 Einfluss einer Verweilzeitanderung

dargestellt. Das Anpassungsverhalten der Katalyse wird somit bei einer modifizierten Ver-
weilzeitdnderung nicht durch die Anderungsrichtung beeinflusst. Generell kann in diesem
Fall keine signifikante instationire Ubergangsphase festgestellt werden. Deshalb scheint
sich die KW-Pool Zusammensetzung bei einer Verweilzeitanderung weniger stark zu an-
dern als bei einer Konzentrationsanderung. Dies konnte ebenfalls schon bei den TPD-Mes-
sungen in Kapitel 4.3 gezeigt werden. Zudem wird dies Giber den in der stationaren Kinetik
definierten Aromatenfillgrad O gestitzt. Dieser andert sich im Falle der durchgefiihrten
Verweilzeitanderung im Mittel lediglich um 0,05, wohingegen bei der durchgefihrten
Konzentrationsinderung eine Anderung in ©; von 0,15 auftritt und somit ca. das Dreifa-
che betragt.

7.2.3 Zyklische Anderung der Verweilzeit

Um die Verweilzeitinderung ebenfalls hinsichtlich einer irreversiblen Anderung des KW-
Pools zu untersuchen, wurden die Anderungen analog zu Abschnitt 7.1 zyklisch durchge-
fihrt. Dabei wurde der stationare Zustand zwischen den Wechseln ebenfalls immer er-

reicht.

In Abbildung 7.6 kann erkannt werden, dass im Falle einer zyklischen Verweilzeitainderung
keine signifikanten Unterschiede zwischen den Referenz- und den zyklischen Messpunk-
ten auftreten. Somit zeigt dieses Experiment, dass im Falle einer Verweilzeitdanderung
keine irreversible Veranderung des KW-Pools stattfindet. Offenbar verandert sich der
KW-Pool bei unterschiedlichen Verweilzeiten deutlich weniger als bei einer Konzentrati-

onsanderung.
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Abbildung 7.6: Umsatz und kohlenstoffnormierte Selektivitdten aller Produktgruppen bei einer zykli-
schen Wiederholung von sprunghaften Anderungen in der modifizierten Verweilzeit von 329 (hellgrau)
auf 132 (schwarz) kg-s-m3 mit einer Zyklendauer von 30 min und den dazugehérigen stationdren Refe-
renzmessungen (gestrichelte Linien) bei Tomrs = 350°C Ymeon,0 = 0,108 kg-s-m™>. Vervielfiltigt von [143]
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7.3 Einfluss einer Temperaturanderung

7.3 Einfluss einer Temperaturanderung

Aus den TPD-Messungen aus Abschnitt 4.3 ist bekannt, dass eine Temperaturanderung
einen dhnlich groBen Einfluss auf die KW-Pool Zusammensetzung besitzt wie die Konzent-
rationsanderung. Deshalb kdnnte bei dieser Art der Anderung ebenfalls eine instationire
Zwischenphase auftreten, weshalb diese nun genauer untersucht werden soll. Die Tem-
peratur in der Reaktionszone kann hierbei nur indirekt Gber die Heizleistung der elektri-
schen Widerstandsheizungen eingestellt werden. Somit ist die Anderung nur mit einer
begrenzten Anderungsrate moglich. Mit dem verwendeten Anlagenaufbau war gerade

eine schnelle Abkiihlung schwierig zu realisieren.

7.3.1 Temperaturerh6hung

Die Ergebnisse fir eine Temperaturerhéhung sind in Abbildung 7.7 aufgetragen. Hierbei
wurde die Temperatur von 340°C auf 360°C erhdht und die in der Reaktionszone gemes-
sene Temperatur ist im linken oberen Diagramm abgebildet. Um die Systemantworten
mit dem Anlagenmodell berechnen zu kdnnen wurde der gemessene Temperaturverlauf
mit einer Zeitfunktion angepasst und ins Anlagenmodell implementiert. Die angepasste
Funktion ist ebenfalls im linken oberen Diagramm in grau dargestellt. Die Verldufe zeigen,
dass nach einer Totzeit von ca. 2-3 Minuten die Zieltemperatur von 360°C nach ca. 7-8
Minuten erreicht wird. Somit konnte die Anderung relativ schnell durchgefiihrt werden,
allerdings nicht annahernd sprunghaft. Anhand der gemessenen und berechneten Sys-
temantworten ist zu erkennen, dass der experimentelle Verlauf gut Gber das Anlagenmo-
dell mit stationdrer Kinetik beschrieben werden kann. Somit tritt bei dieser Anderung
keine erkennbare instationdre Zwischenphase auf, was allerdings auch mit der limitierten
Anderungsgeschwindigkeit der Temperatur begriindet sein kénnte. Zudem konnte in Ka-
pitel 7.1 festgestellt werden, dass eine instationdare Zwischenphase lediglich bei einer Er-
héhung des Aromatengehalts im KW-Pool auftritt. Eine Temperaturerhohung fihrt ge-
maRk dem thermodynamischen Gleichgewicht der Dealkylierung zu einer Verringerung
des Aromatengehalts im KW-Pool. Somit misste eine Temperaturverringerung, welche
ebenfalls eine Erhohung des Aromatengehalts bewirkt dhnliche Ergebnisse wie in Kapitel

7.1 liefern.
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Abbildung 7.7: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten fiir alle
Stoffgruppen nach einer Anderung der DMTG-Reaktortemperatur von 340°C auf 360°C bei yueor,0=
0,323 und tmod = 324-334 kg-s-m’>.

7.3.2 Temperaturverringerung

In Abbildung 7.8 ist eine Temperaturverringerung aufgetragen, welche nach ca. 15 min
abgeschlossen und somit deutlich langsamer als die Temperaturerh6hung ist. Die gemes-
senen und die berechneten Verliufe zeigen eine gute Ubereinstimmung. Das leichte Ab-
weichen in den Edukten MeOH/DME ist durch die Anpassungsgenauigkeit der stationaren

Kinetik erklarbar. Die Temperaturverringerung in diesem Fall fiihrt somit zu keiner
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instationdaren Zwischenphase, was durch die begrenzte Abkihlgeschwindigkeit oder die

Art der durchgefiihrten Anderung begriindet sein kann. Bei einer schnelleren Anderung

der Temperatur kann das Auftreten einer instationaren Zwischenphase somit nicht aus-

geschlossen werden.
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Abbildung 7.8: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten fiir alle
Stoffgruppen nach einer Anderung der DMTG-Reaktortemperatur von 360°C auf 340°C bei Yueor,0=
0,108 und Tmoq = 324-334 kg-s-m’3.
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8 Instationare Versuche unter angenaherten
adiabaten Bedingungen

Zusatzlich zum isothermen Betrieb soll im Folgenden ein angenaherter adiabatischer Be-
trieb betrachtet werden, da dieser fiir die Anwendung als realitatsnaher angesehen wird.
Die Besonderheit dieser Betriebsweise ist, dass im Vergleich zu Kapitel 7 bei einer Kon-
zentrations- bzw. Verweilzeitinderung ebenfalls eine Anderung der Temperatur in der
Reaktionszone hervorgerufen wird. In Kapitel 7 wurde explizit versucht nur eine einzelne
Anderung hinsichtlich des instationidren Verhaltens zu untersuchen. Nun sollen somit ge-
zielt Uiberlagerte Anderungen des MeOH-Anteils im Feed oder der modifizierten Verweil-
zeit mit der Temperatur untersucht werden und potentielle gegenseitige Einfliisse auf die

Systemantwort ermittelt werden.

Um im Folgenden den zeitlichen Verlauf der Temperatur im Katalysatorbett Gbersichtlich
darstellen zu konnen wird ein einzelner axialer Punkt, die Hot-Spot Temperatur, in den
folgenden Abbildungen aufgetragen. Die grauen Linien stellen die berechneten und die

schwarzen Punkte die experimentell gemessenen Werte dar.

8.1 Einfluss einer Konzentrationsanderung

8.1.1 Konzentrationserhohung

Zunachst wird die Systemantwort auf eine sprunghafte Erhohung des MeOH-Anteils im
Feed untersucht. Unter isothermen Bedingungen (vgl. Abschnitt 7.1.1) wurde eine insta-
tionare Ubergangsphase mit einer Dauer von bis zu 30 min beobachtet. In Abbildung 8.1
sind die Ergebnisse des entsprechenden Versuchs unter angenaherten adiabaten Bedin-

gungen dargestellt.

Der zeitliche Verlauf der Temperatur kann durch das Anlagenmodell qualitativ abgebildet
werden. Die Abweichung der gemessenen und der berechneten Temperatur liegt bei <
5°C und kann Uber die getroffenen Annahmen in den Energiebilanzen als auch lber die
Genauigkeit der stationaren Kinetik erklart werden. Samtliche gemessenen und berech-
neten Stoffstréme erreichen schnell nach der sprunghaften Anderung ihren stationéren

Wert, und die Abweichungen zwischen Berechnung und Messungen treten hauptsachlich
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in den stationdren Zustanden vor oder nach der sprunghaften Anderung auf. Diese Ab-
weichungen sind allerdings maRRgeblich durch die Abweichungen der modellierter Tem-

peratur von bis zu 5°C zu erklaren.
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Abbildung 8.1: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten der La-

boranlage fiir alle Stoffgruppen nach der ersten sprunghaften Erhéhung des MeOH-Anteils im Feed

von 0,108 auf 0,323 bei angendherten adiabaten Bedingungen und tmoq = 319-334 kg-s-m?.
Die modellierten Stoffstrome von MeOH/DME und Ethen/Propen weisen ein leichtes
Uberschwingen kurz nach der sprunghaften Anderung auf, welches in den gemessenen
Verldufen nicht zu erkennen ist. Das Uberschwingen der Stoffstréme im Modell wird

durch die Tragheit des Katalysatorbettes verursacht, welches zunachst auf die jeweilige
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Reaktionstemperatur gebracht werden muss. Die Reaktionstemperatur im Experiment
passt sich allerdings langsamer an die neuen Bedingungen an als dies im Anlagenmodell
der Fall ist, weshalb ebenfalls ein Uberschwingen in den gemessenen Stoffstromen auf-
treten misste. Somit kann der Unterschied zwischen der berechneten und gemessenen
Systemantwort auf eine transiente Zwischenphase hindeuten, welche durch einen zwi-
schenzeitlichen hheren Umsatz an MeOH/DME aufgrund des hoheren Olefingehalts im
KW-Pool gekennzeichnet ist (siehe Kapitel 7.1.1). Allerdings muss die transiente Zwi-
schenphase in diesem Versuch wesentlich geringer ausgepragt sein als dies unter isother-
men Bedingungen der Fall war, da die Temperatur in der Reaktionszone nach ca. 5 min
ihren Endwert nahezu erreicht hat. Im isothermen Fall dauerte die transiente Zwischen-
phase ca. 30 min, weshalb trotz der Tragheit der Temperaturanderung ein ausgepragtes
Uber- und Unterschwingen von einigen Komponenten erkennbar sein miisste. Der ge-
messene Verlauf kann hingegen gut von den berechneten Werten beschrieben werden,
was fur ein schnelles Erreichen des neuen stationaren Zustands spricht. Dies weist somit
einen deutlichen Unterschied zu den isothermen Versuchen auf. Bei der Betrachtung des
Aromatenfillgrads ©1, welcher an das thermodynamische Gleichgewicht der Aromaten-
Dealkylierung gekoppelt ist, kann erkannt werden, dass eine Konzentrationserhéhung zu
einer Verschiebung des Gleichgewichts zu hoher alkylierten Aromaten und somit zu ei-
nem generell hoheren Aromatengehalt im KW-Pool fihrt. Eine Temperaturerhéhung hin-
gegen verschiebt das Gleichgewicht hin zum Abspalten von niederen Olefinen und somit
zu mehr niedrig alkylierten Aromaten, was gleichzeitig zu einem niedrigeren Aromaten-
gehalt im KW-Pool fuhrt (siehe Kapitel 5.1). Durch die gegenlaufigen Effekte von Kon-
zentration und Temperatur ist die KW-Pool Zusammensetzung vor und nach der sprung-
haften Anderung wesentlich dhnlicher als dies noch unter isothermen Bedingungen der
Fall war. Somit ist es wahrscheinlich, dass es dadurch zu einer deutlich kiirzeren transien-
ten Anpassungsphase kommt. Dies kann ebenso durch TPD-Messungen von Ausbaukata-
lysatoren in Abbildung A 17.3 im Anhang bestatigt werden. Hierfiir wurde ein Katalysator
bei gleicher Versuchsfiihrung wie in Abbildung 8.1 vor und nach der sprunghaften Ande-
rung ausgebaut und mittels TPD analysiert. Die Desorptionsraten zeigen, dass die KW-
Pool-Spezies unter angendherten adiabaten Bedingungen wesentlich dahnlicher sind als
noch unter isothermen Bedingungen (vgl. Abbildung 4.5). Des Weiteren muss berlicksich-
tigt werden, dass eine hohere Temperatur eine schnellere Anpassung des KW-Pool an den
Gleichgewichtszustand verursacht und somit die zuvor beschriebenen Einflisse tGberla-
gern kann. Bei der zweiten Durchfiihrung dieser Anderung in einem zyklischen Experi-

ment konnte erwartungsgemal keine transiente Zwischenphase detektiert werden.
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8.1.2 Konzentrationsverringerung

In Abbildung 8.2 ist eine Konzentrationsverringerung unter angenaherten adiabatischen
Bedingungen aufgetragen. Der zeitliche Verlauf der Temperatur kann auch in diesem Ver-
such durch das Anlagenmodell qualitativ abgebildet werden und die Abweichungen zwi-
schen gemessener und berechneter Temperatur werden Uber die getroffenen Annahmen
in den Energiebilanzen als auch iber die Genauigkeit der stationdren Kinetik verursacht.
Die Stoffstrome der einzelnen Komponenten kénnen sehr gut mittels des Anlagenmodells
und der stationaren Kinetik beschrieben werden, weshalb unter diesen Bedingungen
keine langanhaltende instationdre Formierungsphase im Zeolithen erkannt werden kann.
Somit tritt bei einer Konzentrationsverringerung analog zur isothermen Versuchsdurch-

fihrung keine transiente Formierungsphase im Zeolithen auf (vgl. Kapitel 7.1.2).

Erwdahnenswert ist, dass eine Temperaturverringerung einen starken Einfluss auf den Aro-
matengehalt im KW-Pool besitzt, weshalb bei der Untersuchung der Temperaturande-
rung in Abschnitt 7.3. bereits mit einer transienten Zwischenphase gerechnet wurde. Al-
lerdings konnte eine solche Zwischenphase dort aufgrund der moglicherweise zu
langsamen Temperaturanderung nicht festgestellt werden. Bei der Konzentrationsverrin-
gerung unter angenaherten adiabatischen Bedingungen findet parallel ebenfalls eine Ver-
ringerung der Temperatur statt, welche wesentlich schneller verlauft als in Abschnitt 7.3..
Bei einer Konzentrationsverringerung unter isothermen Bedingungen ist keine instatio-
nire Zwischenphase aufgetreten, weshalb eine Uberlagerung der Konzentrations- und
Temperaturverringerung durch die schnellere Temperaturanderung in diesem Versuch zu
einer solchen Phase hatte fliihren kdnnen, was allerdings nicht der Fall ist. Dies kann, wie
bereits im vorherigen Abschnitt 8.1.1 erldutert, durch die gegenldufigen Effekte von Kon-
zentration und Temperatur auf die KW-Pool Zusammensetzung begriindet werden, da die
Anderung des KW-Pools aufgrund der gegenlaufigen Effekte vor und nach der sprunghaf-

ten Anderung relativ gering ist.
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Abbildung 8.2: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten der La-
boranlage fiir alle Stoffgruppen nach der ersten sprunghaften Verringerung des MeOH-Anteils im Feed
von 0,323 auf 0,108 bei angenéherten adiabaten Bedingungen und tmoes = 316-334 kg-s-m3.

8.1.3 Zyklische Anderung der Konzentration

Neben den Einzelsprungidnderungen wurden ebenfalls zyklisch Anderungen untersucht.

In Abbildung 8.3 ist der Versuch mit der kiirzesten Zyklusdauer von 2 min dargestellt.
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Abbildung 8.3: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten der La-
boranlage fiir alle Stoffgruppen bei einer zyklischen Wiederholung von 2 min der sprunghaften Ande-
rung des MeOH-Anteils im Feed von 0,108 auf 0,323 bei angendherten adiabaten Bedingungen und

Tmod = 319-334 kg-s-m-3.

Die Temperatur in der Reaktionszone andert sich periodisch gemal} den Konzentrations-
anderungen im Feed und der dadurch verursachten unterschiedlichen Warmefreisetzung
in der Reaktionszone. Die Abweichungen zwischen gemessener und berechneter Hot-
Spot Temperatur werden durch die Abweichungen in der Modellierung und der Anpas-
sungsgenauigkeit der Kinetik verursacht. Der Versuch wurde langer durchgefiihrt als in

Abbildung 8.3 dargestellt, um ein potentielles Aufschwingen der Temperatur bei
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zyklischer Fahrweise zu untersuchen. Dabei konnte auch bei einer langeren Versuchs-
dauer von 120 min kein Aufschwingen der Reaktortemperatur beobachtet werden, was
zeigt, dass die Temperatur eine schnelle Anpassung an die aufgegebenen Anderungen
besitzt.

Alle gemessenen Komponenten besitzen analog zur Temperatur eine schnelle Anpassung
an die aufgegebenen Konzentrationsanderungen im Feed und kénnen gut vom Anlagen-
modell und der stationaren Kinetik beschreiben werden. Der relative grolRe Unterschied
zwischen gemessenen und berechneten Stoffstrémen bei den Edukten MeOH/DME sowie
bei Ethen/Propen kann durch die abweichende Temperatur im Modell erklart werden.
Zudem besitzen die einzelnen gemessenen Komponenten eine leicht unterschiedliche
Antwortzeit auf die aufgegebenen Anderungen. Hierbei gibt es eine logische Verbindung
zwischen der Antwortzeit und der Position der Komponenten im Reaktionsnetz. So rea-
gieren die Olefine, welche zuerst gebildet werden, dynamischer als die in der Reaktions-
kette spater gebildeten Aromaten. Die Reihenfolge in der Antwortzeit von schnell nach
langsam stellt sich folgendermaRen dar: MeOH/DME, Ethen/Propen, Cs-Aliphaten, Cs.10-
Aliphaten, Cs.o-Aromaten, Ethan/Propan, Cio-Aromaten. Durch die leichte Verschiebung
der Antwortzeiten der einzelnen Komponenten ist es moglich, dass bei manchen Kompo-
nenten das Maximum gemessen wurde wahrend bei anderen Komponenten noch ein
steigender oder fallender Verlauf vorlag. Dies konnte zum Beispiel bei MeOH/DME und
Ethen/Propen der Fall sein, wo eventuell der maximale Wert durch die Messauflésung

nicht detektiert wurde.

8.2 Einfluss der Verweilzeitanderung

8.2.1 Erhohung bzw. Verringerung der Verweilzeit

In Abbildung 8.4 ist eine sprunghafte Verringerung der Verweilzeit aufgetragen. Die be-
rechnete Temperatur beschreibt auch hier den gemessenen Temperaturverlauf qualitativ
gut. Erwahnenswert ist, dass sich im Falle der Verweilzeitanderung die Temperatur in der
Reaktionszone ebenfalls direkt ohne Totzeit andert. Dies liegt daran, dass die Verweil-
zeitdnderung direkt umgesetzt wird und somit ebenfalls direkt fir eine Umsatzanderung
sorgt. Die Stoffstrome weisen lediglich eine sehr kurze Totzeit auf und haben anschlie-
RBend ein Uber- und Unterschwingen, welches bereits in Kapitel 7.2.1 unter isothermen
Bedingungen erlautert wurde. Generell reagieren die DMTG-Reaktionen wie unter iso-

thermen Bedingungen sehr schnell auf eine Verweilzeitianderung. Die angendherte
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8 Instationare Versuche unter angendherten adiabaten Bedingungen

adiabate Versuchsfiihrung verursacht somit keine instationaren Formierungsphase im Ze-
olithen und der neue stationare Betriebspunkt kann nach nur 1 Minute erreicht werden.
Im Vergleich zu den Versuchen unter isothermen Bedingungen steigen die Stoffstrome
nach ca. 1 min weiter leicht an, da die Temperatur sich in der Reaktionszone aufgrund des
Betriebspunktwechsels noch andert. Der relativ groRe Unterschied zwischen den gemes-
senen und berechneten Werten in MeOH/DME wird durch die im Modell unterschatzte
Temperatur verursacht. Dies fliihrt zu einem niedrigeren berechneten Umsatz und somit
zu hoheren MeOH/DME Stoffstromen. Bei einer Verweilzeiterhhung, welche im Anhang
in Abbildung A 17.2 dargestellt ist, kann ebenfalls keine instationdare Formierungsphase

im Zeolithen festgestellt werden.

8.2.2 Zyklische Anderung der Verweilzeit

Die Verweilzeitanderungen wurden ebenfalls in einer zyklischen Abfolge von 2 min wie-
derholt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 8.5 dargestellt. Der DMTG Prozess reagiert auch
in diesem Fall sehr schnell auf die aufgegebenen Anderungen. Die Systemantwort wird
lediglich durch die Riickvermischungscharakteristik der Laboranlage und der Tempera-
turanderung in der Reaktionszone beeinflusst. Aus diesem Grund kénnen die gemessenen
Stoffstrome gut vom Anlagenmodell beschrieben werden, da dies die Rlickvermischungs-
charakteristik und die Temperaturanderungen in der Reaktionszone berticksichtigt. Die
leichten Abweichungen in den gemessenen und berechneten Verlaufen konnen maf3geb-
lich durch die abweichenden Temperaturen in der Reaktionszone zwischen Modell und

Experiment begriindet werden.
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Abbildung 8.4: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten der La-
boranlage fiir alle Stoffgruppen einer sprunghaften Verringerung der modifizierten Verweilzeit von 891
auf 329 kg-s-m3 bei angendherten adiabaten Bedingungen und yueor,0= 0,108.
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Abbildung 8.5: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten der La-

boranlage fiir alle Stoffgruppen bei einer zyklischen Wiederholung von 2 min der sprunghaften Ande-
rung der modifizierten Verweilzeit von 891 auf 329 kg-s-m32 bei angendiherten adiabaten Bedingungen

und YMeoH,0 = 0,108.
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9 Zusammenfassung und Ausblick

Zur Erreichung der Ziele des Pariser Klimaabkommens muss der effektive CO2-AusstoR
sukzessive reduziert und bis 2050 sogar komplett eliminiert werden [1], weshalb eine in-
tensivierte Nutzung der erneuerbaren Energien unabdingbar ist. Somit missen zukilnftig
Speichermoglichkeiten fur die fluktuierend erzeugte Energie zur Verfligung stehen, um
eine kontinuierliche Energieversorgung sicherzustellen. Kohlenwasserstoffe sind hierbei
aufgrund ihrer sehr guten Langzeitspeichereigenschaften, der bereits vorhandenen Infra-
struktur sowie der grof3en speicherbaren Energiemengen attraktiv. Durch den Einsatz von
Wasserstoff, welcher z.B. mittels Elektrolyse erneuerbar erzeugt werden kann, sowie ei-
ner regenerativen Kohlenstoffquelle (CO2, Biomasse) konnen lber den Zwischenschritt
Methanol und Dimethylether flissige Kohlenwasserstoffe im Benzinbereich lber den
DMTG-Prozess (Dimethylether/Methanol-to-Gasoline) klimaneutral erzeugt werden. Der
DMTG-Prozess wird hierbei typischerweise am Zeolithen ZSM-5 bei Temperaturen zwi-
schen 350-410°C sowie Driicken von 20 bar durchgefiihrt [11]. Durch die Kopplung des
Stromsektors mit den Sektoren von Warme und Mobilitat konnte dieser Weg bereits
heute zu einer Reduktion des Mineral6lverbrauchs beitragen und zudem helfen die Ver-
sorgung in allen Bereichen auch zukiinftig sicherzustellen. Bei einer direkten Kopplung
der Benzinsynthese an erneuerbare Energien muss diese ebenfalls auf Lastschwankungen
reagieren konnen, wenn auf kostenintensive Wasserstoffpufferspeicher verzichten wer-
densoll [8]. Aus diesem Grund wurde in dieser Arbeit die Benzinsynthese Gber den DMTG-
Prozess bei Lastwechseln (Verweilzeit, Feed-Konzentration und Temperatur) untersucht,
um somit zu beurteilen, ob die Benzinsynthese fiir eine instationare Betriebsweise geeig-

net ist.

Fir die in dieser Arbeit durchgefiihrten reaktionstechnischen Messungen wurde analog
zur industriellen Anwendung Methanol als Ausgangsstoff verwendet, welches an y-Al,O3-
Kontakten im DME-Vorreaktor zu einem Gleichgewichtsgemisch aus MeOH, DME und
Wasser umgesetzt wurde. Die anschlieBende Benzinsynthese fand an H-ZSM-5/y-Alumi-
niumoxid-Kontakten im nachgeschalteten DMTG-Reaktor statt. Beide Katalysatorkon-
takte wurden mittels Extrusion hergestellt [126]. Die Untersuchungen in dieser Arbeit

kénnen dabei in die folgende Abschnitte unterteilt werden:
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e Kinetische Untersuchungen der DMTG-Reaktionen an zwei in Serie geschalteten kon-
tinuierlich betriebenen Rohrreaktoren (DME-Vorreaktor, DMTG-Reaktor) unter stati-

ondren sowie isothermen Bedingungen.

e Erstellung eines Kinetikmodells, welches mittels eines Reaktionsnetzes die Abreak-
tion von MeOH/DME sowie die Bildung von sechs Produktgruppen bei stationiren
Bedingungen beschreiben kann.

e Erstellung eines mathematischen Modells der Laboranlage, welches die Systemant-
wort der Laboranlage abbildet, in der die katalytischen Prozesse im Zeolithen ohne

Verzogerungen auf die neuen Betriebsbedingungen reagieren.

e Reaktionstechnische Untersuchungen bei instationdrer Betriebsweise der Benzinsyn-
these anhand von definierten sprunghaften / schnellen Anderungen in relevanten
ProzessgroBen (Verweilzeit, Feed-Konzentration und Temperatur) unter isothermen

/ angendherten adiabaten Bedingungen.

e Modellgestiitzte Auswertung der Messergebnisse bei instationdrer Betriebsweise der
Benzinsynthese mit Hilfe des erstellten mathematischen Modells der Laboranlage zur

Identifizierung instationarer Formierungsphasen im Zeolith-Katalysator.

Flr die Erstellung der Kinetik wurden Messungen im stationdren Betrieb durchgefiihrt,
wobei die Temperatur (340°C; 350°C; 360°C), der Anteil an Methanol im Feed (0,108;
0,215; 0,323) und die modifizierte Verweilzeit (43-891 kg-s/m3) variiert wurden. Der Druck
betrug in der kompletten Arbeit konstant 10 bar. Uber einen autokatalytischen Aroma-
ten- und Olefinzyklus werden im Zeolithen durch Spalt-, Methylierungs-, Hydridtransfer
und Ringschlussreaktionen der Olefine sowie Methylierung und Dealkylierung von Aro-
maten, Kohlenwasserstoffe erzeugt [18][35,36]. Bei niedrigen Umsatzen konnten vorwie-
gend Methylierungsreaktionen von niederen Olefinen beobachtet werden. Mit steigen-
dem Umsatz sinkt die Eduktkonzentration und die mittlere Kettenlange der Olefine nimmt
zu, weshalb im weiteren Reaktionsverlauf ein Wechsel in den dominierenden Reaktionen
von Methylierungs- zu Ringschluss- und Spaltreaktionen stattfindet. Mit langerer Stand-
zeit des Zeolith-Katalysators kommt es aufgrund von Koksablagerungen und der Bildung
von reaktionstragen Molekilen zu einer Deaktivierung.[16] Der ZSM-5 hat die Besonder-
heit Hohlrdume in den Kreuzungspunkten der Poren zu besitzen, welche grofere AbmaRe
haben als die Poren selbst. Somit werden im Zeolithen Molekiile gebildet, die diesen nicht

verlassen und aufgrund ihrer GroRe im Zeolithen duBerst reaktionstrage sein konnen. Den
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Cio-Aromaten konnte hierbei eine Schlisselrolle zugeordnet werden, da diese die grofit-
moglichen Molekile darstellen, die den H-ZSM-5 noch verlassen kdnnen und somit als
Indikator fur reaktionstrage Aromaten im Inneren des Zeolithen dienen. Durch die Erho-
hung des MeOH-Anteils wurden samtliche Methylierungsreaktionen beschleunigt, wo-
hingegen eine Erhohung der Temperatur zu einer verhaltnismalig héheren Beschleuni-
gung aller restlichen Reaktionen fiihrte. Bei einem hohen MeOH-Anteil konnten folglich
hohe Selektivitaten zu langkettigen Aliphaten festgestellt werden. Auf die Aromaten
zeigte der MeOH-Anteil einen gegensatzlicher Einfluss. Wahrend die Ce.o-Aromaten sin-
kende Selektivitaten mit steigendem MeOH-Anteil zeigten, konnte bei den Cio-Aromaten
mit steigendem MeOH-Anteil eine ebenfalls steigende Selektivitat beobachtet werden.
Dies erklart sich dadurch, dass die Cs-.o-Aromaten Uber den Ringschluss von langkettigen
Olefinen gebildet werden und somit nicht direkt an eine Methylierungsreaktion gekoppelt
sind. Die Cip-Aromaten mussen gemal der steigenden Selektivitat mit hohen MeOH-An-
teil aus einer anschlieRenden Methylierung der niedrig alkylierten Ce-o-Aromaten gebildet
werden. Somit wurden bei einem hoheren MeOH-Anteil ebenfalls verstarkt Cio+-Aroma-
ten im Zeolithen gebildet, welche aufgrund ihrer GroRe reaktionstrage sind und somit zu
sinkenden Reaktionsraten von MeOH/DME fiuhrten. Dies zeigte sich ebenfalls in einer
Uber alle Teilreaktionen gemittelten Reaktionsordnung in MeOH/DME von kleiner eins.
Zudem bewirkte die fortwahrende Bildung der Ci0.-Aromaten mit steigender Laufzeit eine
Deaktivierung des Katalysators. Die Erh6hung der Temperatur sorgte hingegen fir die
vermehrte Bildung kurzkettiger Olefine aus der Spaltung langkettiger Olefine sowie der
Abspaltung von Ethen/Propen von den Aromaten. Durch die vermehrte Anzahl an Spaltre-
aktionen wurden ebenfalls weniger Cio+-Aromaten gebildet, was sich in einer geringeren
Deaktivierung bei hoheren Temperaturen zeigte. Dieses Verhalten ist fiir eine Deaktivie-
rung durch Koksbildung untypisch und zeigt, dass im untersuchten Temperaturbereich die
Deaktivierung durch reaktionstrage Molekiile dominierend ist. Neben dem Aktivitatsver-
lust flihrte die Deaktivierung zudem zu einer Veranderung in den Selektivitaten bei an-
sonsten gleichen Bedingungen. Die Anderung der Selektivitaten konnte tber die Bildung

einer aromatenreicheren autokatalytischen Spezies in den Zeolithporen erklart werden.

Das in dieser Arbeit entwickelte Kinetikmodell liefert eine sehr gute Beschreibung der Ab-
reaktion der Edukte MeOH/DME sowie der Bildung der sechs erstellten Produktgruppen
(Ethen/Propen; Ethan/Propan; Cs-Aliphaten; Cs.ip-Aliphaten; Ces.o-Aromaten; Cio-Aroma-
ten) unter den in dieser Arbeit durchgefiihrten Versuchsbedingungen. Zur Erstellung des

Reaktionsnetzes wurden die zuvor gewonnenen Erkenntnisse der reaktionstechnischen
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Messungen bei stationaren Bedingungen sowie das aus der Literatur bekannte Dual-Zyk-
lenmodell verwendet [36]. Ein vollig neuer Ansatz im Kinetikmodell ist die Berticksichti-
gung der Zusammensetzung der autokatalytischen Spezies in den Zeolithporen. Diese
wurde vereinfacht durch eine Aufteilung in Olefine sowie Aromaten beschrieben und
zeigt somit das unterschiedlich starke Ablaufen des Olefin- bzw. Aromtenzyklus an. Zur
Berechnung der Zusammensetzung der autokatalytischen Spezies wurde das Dealkylie-
rungsgleichgewicht der Aromaten herangezogen, da dies die mittlere AromatengréfRe
und somit die entsprechenden Diffusionslimitierungen der Aromaten im Zeolithen beein-
flusst. Bei einer starkeren Diffusionslimitierung steigt die mittlere Verweilzeit der entspre-
chenden Molekiile und somit steigt ebenfalls deren verhaltnismaRiger Anteil im Zeolit-
hen. Die gewahlten Zeitgesetze stellen simple Potenzansadtze dar, in welchen die
Zusammensetzung der autokatalytischen Spezies je nach Olefin- bzw. Aromatenzyklus be-
ricksichtigt wurde. Die Konzentrations- und Temperaturabhangigkeit der Deaktivierung
der DMTG-Reaktionen kann tber einen weiteren Methylierungspfad der Cio-Aromaten zu
reaktionstrdgen Aromaten/Koks sowie durch eine zeitliche Anderung der Zusammenset-
zung der autokatalytischen Spezies gut beschrieben werden. Die zeitliche Anderung der
autokatalytischen Spezies wurde im Kinetikmodell (iber eine steigende Anzahl an Alkyl-
gruppen der Aromaten beschrieben, welche anhand einer Kohlenstoffbilanz um die Aro-

maten mit Hilfe der definierten Reaktionspfade berechnet wurde.

Bei einer Konzentrationserh6hung unter isothermen Bedingungen konnte eine instatio-
nare Formierungsphase im Zeolithen von ca. 30 min anhand der Systemantwort festge-
stellt werden. Ursache hierfir ist die Ausbildung einer neuen Zusammensetzung der au-
tokatalytischen Spezies im Zeolithen, welche durch den zuvor beschriebenen
Reaktionsverlauf aus mehr Aromaten besteht. Die Ausbildung der Aromaten muss hierbei
eine limitierte Anderungsgeschwindigkeit aufweisen, weshalb es zu einer solchen Formie-
rungsphase im Zeolithen kommt. Zudem ist die Erh6hung des Aromatenanteils im Zeolit-
hen zum Teil irreversibel, da nach einem Wechsel auf eine geringere Konzentration eine
veranderte Charakteristik des Katalysators festgestellt wurde, welche durch einen erh6h-
ten Aromatenanteil der autokatalytischen Spezies im erstellten Kinetikmodell beschrie-
ben werden kann. Die irreversible Anderung der autokatalytischen Spezies fiihrte eben-
falls dazu, dass in allen weiteren Konzentrationserhéhungen keine instationaren
Formierungsphasen mehr festgestellt werden konnten. Somit konnten allgemein lediglich
instationdre Formierungsphasen bei Anderungen gesehen werden, welche eine Ande-

rung in der autokatalytischen Spezies hervorrufen. Somit fanden bei einer
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Verweilzeitanderung keine Anpassungseffekte statt, da diese die Zusammensetzung der
autokatalytischen Spezies lediglich geringfligig beeinflussen. Bei einer Temperaturande-
rung konnte aufgrund der begrenzten Anderungsgeschwindigkeit keine instationire An-

passungsphase identifiziert werden.

Bei angendhertem adiabaten Betrieb des DMTG-Reaktors hatte eine sprunghafte Kon-
zentrationsanderung ebenfalls eine Anderung der Reaktionstemperatur zur Folge, da sich
aufgrund der sich andernden Konzentrationen ebenfalls die freiwerdende Reaktions-
warme anderte. Im Gegensatz zur sprunghaften Konzentrationserhéhung unter isother-
men Bedingungen konnte unter den angenadherten adiabaten Bedingungen keine Formie-
rungsphase im Zeolithen festgestellt werden. Durch den gegenlaufigen Einfluss von
Konzentration und Temperatur auf die autokatalytische Spezies ist diese vor und nach der
sprunghaften Anderung wesentlich dhnlicher als dies noch unter isothermen Bedingun-
gen der Fall war, was eine deutlich kiirzere Anpassungsphase verursacht. Somit treten
unter den durchgefiihrten realitatsnaheren Bedingungen keine Anpassungsphasen bei
der Benzinsynthese auf, da Konzentration und Temperatur unter adiabaten Bedingungen
einen gegenlaufigen Einfluss auf die autokatalytische Spezies besitzen und sich die zuvor
beschriebenen Effekte nahezu komplett ausléschen. Entsprechend reagiert die Benzin-
synthese unter den angendherten adiabatischen Bedingungen bei allen durchgefiihrten
Anderungen, selbst bei einer zyklischen Fahrweise mit einer Zyklusdauer von lediglich 2

Minuten, sehr schnell auf die aufgegebenen Anderungen.

Die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen, dass die Benzinsynthese eine schnelle Anpassung an
die aufgegebenen Lastwechsel besitzt. Die wahrend der instationaren Betriebsweise ge-
messenen Umsadtze sowie Selektivitaten befinden sich zwischen den jeweiligen stationa-
ren Zustanden, weshalb eine instationare Betriebsweise hinsichtlich der Produktausbeute
weder Vorteile noch Nachteile gegenliber einem stationaren Betrieb besitzt. Somit ist ein
sicherer und effizienter instationarer Betrieb der Benzinsynthese tGiber den DMTG Prozess

trotz des komplexen Reaktionsverlaufs moglich.
Ausblick:

Es konnte in dieser Arbeit nicht ganzlich aufgeklart werden, welche Molekiile fir die irre-
versible Anderung der autokatalytischen Spezies im Zeolithen nach einer Konzentrations-
erhohung verantwortlich sind, weshalb dies in der Reaktionskinetik ebenfalls nicht abge-
bildet werden konnte. Die durchgefiihrten TPD Messungen der Ausbaukatalysatoren

zeigten hierbei bereits, dass sich mit den andernden Reaktionsbedingungen nicht nur die
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Anzahl, sondern auch die Art der Aromaten der autokatalytischen Spezies andert. Mit der
in dieser Arbeit verwendeten Analytik konnten lediglich KWs gemessen werden die den
Zeolithen verlassen konnen. Die erwahnten TPD Messungen die Riickschliisse auf die im
Zeolithen verbliebenen autokatalytischen Spezies geben, konnten aufgrund des hohen
zeitlichen Aufwands lediglich punktuell durchgefihrt werden. Somit wurde im erstellten
Kinetikmodell fiir die Berechnung des Aromatenfiillgrads lediglich das Dealkylierungs-
gleichgewicht der Cio-Aromaten als Modellreaktion herangezogen und die darin enthal-
tene freie Reaktionsenthalpie vereinfacht als konstant angenommen. Die gewonnenen
Erkenntnisse zeigen, dass dies eine zu starke Vereinfachung darstellt und die Ci0:-Aroma-
ten mit steigender Grof3e und den damit verbundenen verstarkten sterischen Einfllissen
sich deutlich im Reaktionsverhalten von den Cio-Aromaten unterscheiden. Durch eine
Aufschlisselung der Cios-Aromaten bei allen gemessenen Bedingungen kdnnte eine sich
je nach Molekilart andernde Gleichgewichtscharakteristik der Dealkylierung berticksich-
tigt werden. Weitere mogliche Analysemdglichkeiten der im Zeolithen befindlichen Mo-
lekile stellen neben der durchgefiihrten TPD Methode ebenfalls neuere Spektroskopie
Methoden (NMR-, MAS NMR-, IR) dar.

Aufgrund der verhaltnismaRig groBen Aullenoberflache des Reaktors und dem damit ver-
bundenen vergleichsweise grolen Warmestrom in die Umgebung konnte lediglich ein
adiabater Betrieb angendhert werden. Die Anndaherung wurde durch die Minimierung der
Warmeverluste an die Umgebung durch den Ausgleich Gber die Reaktorbegleitheizungen
moglichst optimiert. Flr eine weitere Optimierung ware es vorteilhaft, dass in allen Heiz-
kreisen die Heizleistung direkt vorgegeben werden kann und somit kontinuierlich in der
Heizleistung regelbar ist. Im vorhandenen Anlagenaufbau konnte dies lediglich im mittle-
ren Heizkreis entsprechend eingestellt werden. In den zwei weiteren (oben bzw. unten)
Heizkreisen war dies aufgrund der digitalen Heizregelung nicht moglich und es konnte
lediglich eine konstante Temperatur vorgegeben werden. Aus diesem Grund anderte sich
die Heizleistung in diesen Bereichen bei den instationdaren Versuchen aufgrund der be-
schriebenen Temperaturregelung, obwohl die Warmeverluste an die Umgebung nahezu
konstant blieben. Zudem wiirde eine Verringerung der Masse des Reaktors dazu fihren,
dass sich die Temperaturanderungen bei instationarer Betriebsweise schneller in der Re-
aktionszone einstellen und somit Untersuchungen bei einer schnelleren Temperaturan-
derung moglich waren. Dies ware gerade im Hinblick auf die potentielle Formierungs-

phase der autokatalytischen Spezies im Zeolithen bei einer Temperaturverringerung
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interessant, da dies aufgrund der limitierten Anderungsgeschwindigkeit der Temperatur

in dieser Arbeit nicht identifiziert werden konnte.

Zuklnftig ist zudem eine Untersuchung der instationdren Benzinsynthese ausgehend von
Synthesegas interessant. Bevor die gekoppelte Betriebsweise aus DME- und Benzinsyn-
these instationar untersucht wird, sollte zunachst die instationare DME-Synthese einzeln
betrachtet werden. Zudem muss ein moglicher Einfluss von Wasserstoff, Kohlenstoffmo-
noxid und Kohlenstoffdioxid auf die instationdre Benzinsynthese untersucht werden, da
diese Gase bei einer direkten Kopplung an die DME Synthese ebenfalls im Eduktstrom
enthalten sind und dies somit einen Unterschied zu den in dieser Arbeit durchgefiihrten

Messungen darstellt.
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10 Summary and Outlook

In order to achieve the goals of the Paris Climate Agreement, the effective CO; emissions
have to be gradually eliminated by 2050 [1]. Consequently, the use of renewable energies
has to be intensified and storage options for the fluctuating energy must be available in
future to ensure a continuous energy supply. Hydrocarbons could be an attractive option
for the storage of the fluctuating energy due to their exceptionally good long-term stor-
age properties, the already existing infrastructure and the large amount of energy that
can be stored with them. Liquid hydrocarbons in the gasoline range can be produced with
the DMTG-Process (Dimethylether/Methanol-to-Gasoline) over the methanol and dime-
thyl ether route at temperatures between 350-410°C and pressures of 20 bar over the
zeolite catalyst H-ZSM-5 [11]. For the methanol synthesis renewable hydrogen produced
via electrolysis and a regenerative carbon source (CO;, biomass) can be used and thus the
gasoline synthesis could be climate neutral. Due to the coupling of the electricity sector
with the areas of heat and mobility, the production of climate neutral hydrocarbons could
contribute to the reduction of mineral oil consumption and would also ensure the availa-
bility of the needed energy in all areas. If the gasoline synthesis is directly linked to re-
newable energies, the process must respond quick to the fluctuating feed supply to avoid
a cost-intensive hydrogen storage system [8]. For this reason a transient operation of the
gasoline synthesis via the DMTG route with changes in relevant process parameters (res-
idence-time, feed concentration and temperature) was investigated in this work. Based

on the results it was evaluated if the DMTG process is suitable for a transient operation.

Like in industrial applications, methanol was used as feed for all measurements made in
this work. The methanol was first converted to an equilibrium mixture of MeOH, DME
and water with y-Al;O3 catalysts in a DME pre-reactor. The gasoline synthesis was carried
out downstream in the DMTG reactor with H-ZSM-5/y- Al,Os catalysts. Both catalyst con-
tacts were made by extrusion [126]. The investigation in this work can be divided into the

following parts:

e Kinetic investigations of the DMTG process under steady-state and isothermal con-
ditions with two continuously operated tubular reactors in series (DME pre-reactor,
DMTG reactor).

125



10 Summary and Outlook

e Development of a kinetic model based on a reaction network, which can describe
the MeOH/DME consumption and the formation of six product groups under

steady-state conditions.

e Development of a mathematical model of the lab-scale plant, which can describe
the response of the system when the catalytic processes in the zeolite catalyst re-
acting without delay to the new operating conditions.

e Investigations of the DMTG process under transient conditions based on defined
step-changes / rapid changes in relevant process parameters (residence time, feed

concentration and temperature) under isothermal / pseudo-adiabatic conditions.

e Model-based evaluation of the transient investigation of the DMTG process with the
developed mathematical model of the lab-scale plant to identify possible transient

formation phases of the autocatalytic species in the zeolite pores.

For the development of the DMTG kinetics, measurements were carried out under
steady-state conditions. For the kinetic study the temperature (340 ° C; 350 ° C; 360 ° C),
the proportion of methanol in the feed (0.108; 0.215; 0.323) and the modified residence
time (43-891 kg-s/m3) were varied. The pressure was constant at 10 bar throughout the
work. Hydrocarbons are produced in the zeolite pores via an autocatalytic aromatic and
olefin cycle due to cracking, methylation, hydride transfer and ring-closure reactions of
olefins as well as methylation and dealkylation of aromatics [18][35,36]. At low conver-
sions of methanol, methylation reactions of lower olefins were mainly observed. With
increasing conversion of methanol, the methanol concentration decreases and the mean
carbon-chain length of the olefins increases. Thus, a change in the dominant reactions
from methylation to ring closure and cracking reactions take place with increasing con-
version of methanol. With progressing time on stream, deactivation occurs due to the
formation of coke deposits and almost inert aromatics in the zeolite pores. [16] The zeo-
lite ZSM-5 has cavities in the intersections points of the pores that have larger dimensions
than the pores themselves. Thus, molecules were formed in the zeolite which cannot
leave and thus can be extremely inert due to their size. The Cio-aromatics were assigned
to play a key role, as they represent the largest molecules that can still leave the H-ZSM-
5 and thus serve as an indicator for inert aromatics inside the zeolite. With an increase in
the methanol concentration, all methylation reactions were accelerated, whereas an in-
crease in temperature led to a relatively higher acceleration of all other reactions. Thus,

higher selectivity’s for long-chain aliphatics were found with an increasing methanol
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concentration. The aromatics showed an opposing influence in the MeOH concentration.
While the Cs.0-aromatics had decreasing selectivity’s with an increasing MeOH concentra-
tion, the Cio-aromatics had an increasing selectivity with an increasing MeOH concentra-
tion. The explanation therefore is that the Ce.9-aromatics are formed directly via ring clo-
sure reactions of higher olefins and thus are not directly linked to a methylation reaction.
The Cip-aromatics, on the other hand, must be formed from the subsequent methylation
of the Ce.9-aromatics. Thus, an increasing methanol concentration led to an increased for-
mation of inert aromatics that caused a decrease in methanol conversion. Due to this the
averaged reaction order in MeOH/DME is less than one. In addition, the ongoing for-
mation of the Cio+-aromatics in the zeolite pores with increasing time on stream led to
deactivation of the catalyst. On the other hand, an increase in temperature caused an
increased formation of lower olefins out of cracking reactions of higher olefins and the
dealkylation of the aromatics. Due to the increased dealkylation reactions of the aromat-
ics there was also a lower amount of Cip:-aromatics in the zeolite pores and thus the cat-
alyst deactivated less with higher temperatures. This is atypical for a deactivation by coke
formation and shows that in the investigated temperature range the deactivation by inert
aromatics was predominant. In addition to the loss of activity, the deactivation also led
to a change in the product selectivity’s, what could be explained by a change in the auto-

catalytic species in the zeolite, which had an increasing aromatic content.

With the developed kinetic model a very good description of the MeOH/DME consump-
tion as well as the formation of the six created product groups (ethene/propene;
ethane/propane; Cs-aliphatics; Cs.10-aliphatics; Ce.9-aromatics; Cip-aromatics) at all condi-
tions measured in this work was possible. The reaction network was developed out of the
kinetic investigations under steady-state conditions as well as out of the dual cycle model
known from the literature [36]. A completely new approach in the developed kinetic
model is the consideration of the composition of the autocatalytic species in the zeolite
pores. The autocatalytic species was described in a simplified manner by dividing the spe-
cies only in olefins and aromatics. The composition of the autocatalytic species, and thus
how much aromatics compared to olefins were present in the zeolite pores, was calcu-
lated out of the dealkylation equilibrium of the aromatics. This equilibrium influences the
average size of the aromatics and thus the corresponding diffusion limitations. Due to this
also the mean residence time of the aromatics in the zeolite and the relative content to
the olefins is influenced. The reaction rates were calculated with simple power law ap-

proaches, in which the composition of the autocatalytic species was considered. The
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influence of the methanol concentration and the reaction temperature on the deactiva-
tion of the DMTG reactions can be described with a further methylation step of the Cio-
aromatics to inert aromatics/coke and also with a change in the composition of the auto-
catalytic species. The change in the autocatalytic species was described in the kinetic
model via an increasing number of alkyl groups of the aromatics, that can be calculated
out of the carbon balance of the aromatics by means of the defined reaction paths of the

kinetic model.

In the transient operation of the DMTG process, a step-increase in the methanol concen-
tration under isothermal conditions, led to a transient formation period in the zeolite of
about 30 minutes. This period was explained with the formation of a new composition of
the autocatalytic species in the zeolite, which consists out of more aromatics. The for-
mation of the aromatics must have a limited reaction rate and thus the formation phase
was detected in the system response. In addition, the increase of aromatics in the zeolite
pores is at least partially irreversible, because after switching to a lower concentration, a
changed characteristic of the catalyst could be identified. Due to the irreversible change
in the autocatalytic species no transient formation phases were detected in all further
increases in concentration. In general, transient catalytic formation periods were de-
tected only with a change in the autocatalytic species in the zeolite pores. By changing
the residence time, no transient effects were detectable, because the residence-time only
slightly influence the composition of the autocatalytic species. By changing temperature,
no transient formation period was identified due to the limited rate of change in temper-

ature that could be realized in this work.

Under pseudo-adiabatic operating conditions, a step-change in the methanol concentra-
tion caused also a change in reaction temperature due to the changed heat of reaction.
In contrast to the experiment carried out under isothermal conditions, no transient inter-
mediate period could be detected under pseudo-adiabatic conditions. Due to the oppos-
ing effects of concentration and temperature, the composition of the autocatalytic spe-
cies in the zeolite pores is more similar before and after the step-change under pseudo-
adiabatic conditions than under isothermal conditions. This explains the significant
shorter transient formation period under pseudo-adiabatic conditions. Thus, under the
more realistic pseudo-adiabatic conditions, no transient formation period occurred in the
gasoline synthesis, because concentration and temperature had an opposite trend under

adiabatic conditions. Thus, the gasoline synthesis reacts very fast to changes in the feed
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under pseudo-adiabatic conditions, even the step-changes were repeated periodically

every 2 minutes.

The results of this work show that the gasoline synthesis adapt very fast to the feed
changes made in this work. The conversions and selectivity’s measured during the transi-
ent operation of the gasoline synthesis were in between the respective steady-states.
Thus a transient operation has neither advantages nor disadvantages in product yields
compared to the steady-state operation. Due to this a safe and efficient transient opera-

tion of gasoline synthesis via the DMTG process is possible.
Outlook:

In this work it was not possible to identify which molecules cause the irreversible change
in the autocatalytic species in the zeolite pores after a step-increase in the methanol con-
centration. Thus it was also not possible to describe this change with the developed reac-
tion kinetics. The irreversible change in the autocatalytic species had an influence on the
conversion and also on the product selectivity’s. The TPD (temperature-programmed-de-
sorption) measurements of the spent catalysts showed that with changing reaction con-
ditions, not only the number but also the type of aromatics in the autocatalytic species
changes. The gas chromatographic measurements under continuous operation could only
measure the hydrocarbons that leave the zeolite pores. The TPD measurements men-
tioned, which give conclusions about the autocatalytic hydrocarbon species remaining in
the zeolite, were carried out only a few times, because of the high time demand of this
experiments. Thus only the dealkylation equilibrium of the Cio-aromatics was considered
in the kinetic model for the calculation of the degree of aromatics in the autocatalytic
species and thus the Gibbs enthalpy of reaction was also assumed to be constant. The
results of this work show that this is an oversimplification. The Cio:-aromatics must have
a significant different reaction rates than the Cio-aromatics due to their size and the as-
sociated steric influences. By measuring the Cio+-aromatics under all investigated condi-
tions, the dealkylation equilibrium in the kinetic model can be described in dependence
of the type of the autocatalytic species. Due to this, the observed transient formation
period in the zeolite could be examined in more detail. Possible analysis methods to de-
tect the molecules in the zeolite pores, in addition to the mentioned TPD method, are
also newer spectroscopy methods (NMR, MAS NMR, IR).

Because lab-scale reactors have a relatively large outer surface area and thus a relatively

large heat flow into the environment, only an adiabatic operation of the DMTG reactor
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could be approximated. The adiabatic operation was optimized as much as possible by
minimizing the heat losses to the environment due to compensation via the electric heat-
ing of the reactor. For further optimization, all heating circuits should be continuously
adjustable in the electric power and thus have a defined heat release, which compensate
the heat losses to the environment. With the used lab-scale plant, this was only possible
in one of the three reactor heating. In the other two electric circuits, the power can only
be turned on or off and thus only a constant temperature could be adjusted in this areas.
For this reason, the electric power of the heating changed in these areas during the tran-
sient experiments, because of the described temperature control, although the heat
losses to environment remained almost constant. In addition a reduction in the mass of
the reactor would make it possible to achieve a quicker change in the reaction tempera-
ture. This would make it possible to investigate a temperature change in more detail es-
pecially a temperature-decrease, because of the potential formation period of the auto-

catalytic species.

In future, an investigation of the transient gasoline synthesis starting from synthesis gas
should be investigated. Before the coupled transient operation of DME and gasoline syn-
thesis is investigated, the DME synthesis should be investigated under transient condi-
tions. In addition, a possible influence of hydrogen, carbon monoxide and carbon dioxide
on the gasoline synthesis has to be investigated, because this components will be present

in the feed of the gasoline synthesis when it is linked directly to the DME synthesis.
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11.1 Lateinische Symbole

Symbol Einheit Bedeutung

a mol-min Steigung der Extrapolation zur Berechnung der Stoff-
strome beitos =0

ai| - Molanteil der Komponente i in der Produktgruppe j

Ar m?3 Querschnittsflache des Reaktors

AG S Aromaten-Alkylierungsgrad im Kinetikmodell

A1 Pa 0866 Anpassungsparameter im Kinetikmodell zur Beschrei-
bung der KW-Pool Zusammensetzung

A>(0) kJ/mol Anpassungsparameter im Kinetikmodell zur Beschrei-
bung der KW-Pool Zusammensetzung zum Zeitpunkt tos
=0

Ay(tos) kJ/mol Anpassungsparameter im Kinetikmodell zur Beschrei-
bung der KW-Pool Zusammensetzung bei einem beliebi-
gen Zeitpunkt tos

Az st Anpassungsparameter im Kinetikmodell zur Beschrei-
bung der Anderung des KW-Pools

A pA-s Peakflache der Komponente i im Chromatogramm

A m? Warmeaustauschfliche Reaktorwand/Katalysatorbett
im Kaskadensegment k

Aneo pA-s Peakflache des GC-Standards Neopentan

ARw, ax m? Axiale Warmeaustauschflache der Reaktorwand

Cj mol-m™3 Konzentration der Komponente i

Cj mol-m™3 Konzentration der Produktgruppe j

Ci mol-m3 Konzentration der Produktgruppe j in CSTR-Kaskade k

Cik,s mol-m™3 Konzentration der Produktgruppe jin CSTR-Kaskade k im
Anlagenbereich S

Ci,exp mol-m™ Experimentell bestimmte Konzentration der Produkt-

gruppe j
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Cj,sim

*
Cjexp

*
C j,sim

CpB

Cpj
Cab
de
di
dp
dr
dv
Dax
Deff
Dkn
Drore

D12

Eap
fi
fNeo
fLNeo
FGeo
Ft
Gs,i
ARG
AHO;
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mol-m3

mol-m3

mol-m3

J-kgtK?

J-mol 1K1

mol-min-t

kJ/mol
kJ/mol
kJ/mol

Mit den Kinetikmodell simulierte Konzentration der Pro-
duktgruppe j

Experimentell bestimmte Konzentration der Produkt-
gruppe j zum Zeitpunkt tos = 0

Mit den Kinetikmodell simulierte Konzentration der Pro-
duktgruppe j zum Zeitpunkt tos =0

Mittlere massenspezifische Warmekapazitat des Kataly-
satorbetts

Molare Warmekapazitat der Produktgruppe j

Elemente der Cross-Correlation Matrix
Extrudatdurchmesser

Innendurchmesser

Partikeldurchmesser

Innendurchmesser Reaktor

Innendurchmesser Verdampfer

Axialer Dispersionskoeffizient

Effektiver Diffusionskoeffizient

Knudsen- Diffusionskoeffizient
Porendiffusionskoeffizient

Bindrer Diffusionskoeffizient

Aktivierungsenergie der Reaktion P

Mittlerer relativer Fehler der Kinetikanpassung

Korrekturfaktor der Komponente i

Korrekturfaktor des GC-Standards Neopentan

Korrekturfaktor der Komponente i bezogen auf den GC-
Standard Neopentan

Zielfunktion fur die Anpassung der Kinetik
Geometrische Oberflache Katalysator-Extrudat
Zielfunktion fur die Anpassung der Deaktivierung im Ki-
netikmodell

Freie Bildungsenthalpie

Freie Reaktionsenthalpie nach Gibbs

Standardbildungsenthalpie der Komponente i
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AfHoj
ArH% p

Ja
Keff

km,eff

ke
kp, o0

K

Ichar

L

Lsett

meg
MKkat,DME
Mkat,DMTG
Mumg.
Mzeolith
MMeOH,0
M

M

M DME
M MeOH
n;

Nmax

kJ/mol
kJ/mol

W-m=2K1

m3-s1-kg!
Abh. von
Reaktion-
sordnung
Abh. von
Reaktion-

sordnung

g/min
g/mol
g/mol

g/mol
mol

mol/kgzeo

Standardbildungsenthalpie der Produktgruppe j
Standardreaktionsenthalpie der Reaktion P

Indizes fiir Stoffspezies i

Indizes fiir die definierten Produktgruppen j
Gesamtanzahl der definierten Produktgruppen
Jacobi-Matrix

Indizes fur die CSTR-Kaskade

Effektiver Warmedurchgangskoeffizient
Reaktorwand/Katalysatorbett

Effektiver Geschwindigkeitskoeffizient der Abreaktion
von MeOH/DME (Reaktion 1. Ordnung)
Massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient der Re-
aktion P

Frequenzfaktor der Reaktion P

GGW-Konstante

Charakteristische Lange Katalysator-Extrudat

Lange

Katalysatorbettlange

Masse des Katalysatorbetts (SiC + Katalysator)
Katalysatormasse im DME-Reaktor

Katalysatormasse im DMTG-Reaktor

Umgesetzte Masse an MeOH/DME

Zeolithmasse

Feed-Massenstrom MeOH

Gesamtanzahl der Parameter im Kinetikmodell
Molmasse der Komponente i

Molmasse DME

Molmasse MeOH

Stoffmenge der Komponente j

Auf die Zeolithmasse bezogene maximale mogliche An-
zahl an deaktivierenden Spezies (1-isopropyl2,4-dime-

thybenzol) in den Zeolithporen
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MNNeo
TLMeOH,0

. X
1 MeOH,0

TLMeOH

. %
N MeOH

1DME
. %
N bDME

N
Ns
Y
Pr

Ps
¢

e

e

RMR;
R'leNeo
Sbed

Sk

So,k
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mol/min
mol/min
mol/min

mol/min

mol/min
mol/min
mol/min

mol/min

mol/min

mol/min

mol/min
mol/min

bar
bar
bar

mol-m2-st
mol-m3.st
1

mol-kg*-s

J-molt-K?

3

3

Stoffstrom der Komponente i

Stoffstrom der Komponente i aus der Produktgruppe j
Stoffstrom der Komponente i

Stoffstrom der Komponente i linear extrapoliert auf tos
=0

Stoffstrom der Produktgruppe j

Stoffstrom des GC-Standards Neopentan

Stoffstrom MeOH am Reaktoreintritt

Stoffstrom MeOH am Reaktoreintritt zum Zeitpunt tos =
0

Stoffstrom MeOH am Reaktoraustritt

Stoffstrom MeOH am Reaktoraustritt zum Zeitpunt tos =
0

Stoffstrom DME am Reaktoraustritt

Stoffstrom DME am Reaktoraustritt zum Zeitpunt tos =0
Gesamtanzahl der Messpunkte

Anzahl an CSTR-Kaskaden im Anlagenbereich S

Druck

Druck bei Reaktionsbedingungen

Druck im Anlagenbereich S

Auf die Katalysatoroberflaiche bezogene Reaktionsge-
schwindigkeit

Volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit der Reak-
tion P

Massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit der Reak-
tion P

Ideale Gaskonstante

Relative molar response factor (Anzeigeempfindlichkeit
der Komponente i)

Relative molar response factor (Anzeigeempfindlichkeit
des GC-Standards Neopentan)

Lange des Katalysatorbetts

Axiale Lange des Kaskadensegments k

Axiale Lange des Kaskadensegments k oberhalb des Ka-

talysatorbetts
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Su,k

SR1

SR3

S
RSi
Rsi*

RsJ_
st*
t

to

dt

Tzykius
t*

-
T(0)

T(t)

Tr

Tome
Tomte
Thikx

Tk

Tknv
Tverdampfer
Trw k

Trw, 0,k

Trw,u,k

min

min

min
min

min

°C
°C
°C
°C
°C
°C
°C
°C
°C
°C
°C
°C

°C

Axiale Lange des Kaskadensegments k unterhalb des Ka-
talysatorbetts

Abstand des Thermoelements des oberen HK des DMTG-
Reaktors zum Katalysatorbett

Abstand des Thermoelements des unteren HK des
DMTG-Reaktors zum Katalysatorbett

Indizes fiir den Anlagenbereich der Laboranlage
Reaktorselektivitat der Komponente i
Reaktorselektivitat der Komponente i zum Zeitpunkt tos
=0

Reaktorselektivitat der Produktgruppe j
Reaktorselektivitat der Produktgruppe j zum Zeitpunkt
tos=0

Zeit

Zeit nach der ersten sprunghaften Anderung bei instati-
ondren Versuchen

Infinitesimales Zeitinkrement

Zyklendauer periodischer Sprunganderungen
Referenzzeitpunkt fiir die Umsatznormierung bei der Be-
trachtung der Deaktivierung

Temperatur

Kalorische Mitteltemperatur zum Zeitpunkt 0

Kalorische Mitteltemperatur zum Zeitpunkt t
Temperatur bei Reaktionsbedingungen

Temperatur im DME-Reaktor

Temperatur im DMTG-Reaktor

Sollwerttemperatur des Heizkreises x

Temperatur in der CSTR Kaskade k

Temperatur im KNV

Verdampfertemperatur

Reaktorwandtemperatur im Kaskadenelement k
Reaktorwandtemperatur im Kaskadenelement k ober-
halb des Katalysatorbetts

Reaktorwandtemperatur im Kaskadenelement k unter-

halb des Katalysatorbetts
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Ts

tos

Uo

Va,b

Vs

Vo

VLuft

Vo
VStandard
Wzeo
Xeew
XMeOH/DME
XMeOH/VR
Yi
YMeOH,0

z

dz

°C
min

m/s

mL

mL/min
mL/min
mL/min

mL/min

Temperatur im Anlagenbereich S
Time-on-stream

Leerrohrgeschwindigkeit

Varianz-Covarianz Matrixparameter
Anlagenvolumen im Bereich S

Volumenstrom am Eintritt in den Reaktor
Volumenstrom von Luft
Stickstoff-Volumenstrom

Volumenstrom GC-Standard (Neopentan)
Gewichtanteil Zeolith im Katalysator
Gleichgewichtsumsatz

MeOH/DME Summenumsatz

MeOH-Umsatz im DME-Vorreaktor

Molanteil der Produktgruppe j im Gesamtstrom
Molanteil MeOH im Feed

Axiale Laufvariable fiir die Reaktorsimulation
Infinitesimale Anderung der axialen Laufvariable fiir die
Reaktorsimulation

C-Zahl der Komponente i

C-Zahl von DME

Mittlere KW-Kettenlange der MTG-Reaktion
Mittlere KW-Kettenlange der Produktgruppen

11.2 Griechische Symbole

Symbol Einheit Bedeutung

an2 W-m=2-K1 Wirmelibergangskoeffizient Gas/Reaktorwand

ap - Reaktionsordnung in MeOH/DME in Reaktion P

B m/s Stofflibergangskoeffizient

Bp - Reaktionsordnung in den Produkten in Reaktion P

€ - Relative Volumenanderung durch Reaktion

€8 - Bettporositat des Katalysatorbetts

01 - Kinetikmodellparameter / relativer Anteil der Aromaten an
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OFLd

O]

relativer Anteil der Aromaten an der autokatalytischen

KW-Pool-Spezies, wenn GGW erreicht ist

Deaktivierungsfaktor im Kinetikmodell / Deaktivierung

durch Koks/reaktionstrage Aromaten
m3/mol Molares Diffusionsvolumen
m?/s Kinematische Viskositat des Fluids

Stochiometrische Koeffizienten im Kinetikmodell

Normierte Temperatur

Tortuositat

kg-s-m= Modifizierte Verweilzeit

Mittlerer quadratischer Fehler

11.3 Dimensionslose Kennzahlen

Abkirzung Bezeichnung

Bo Bodenstein-Zahl

NTU Number of Transfer Units
Pe Peclet-Zahl

Re Reynolds-Zahl

Sc Schmidt-Zahl

Sh Sherwood-Zahl

Wz Weisz-Zahl

11.4 Abkiirzungen

Abklirzung Bezeichnung

AO Aluminiumoxid

BET Methode nach Brunauer, Emmett und Teller
CSTR Continuously operated Stirred Tank Reactor
DME Dimethylether

DMTG Dimethylether/Methanol-to-Gasoline

EE Erneuerbare Energien

EPC Electric Pressure Control

FID Flammenionisationsdetektor
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GC Gaschromatograph

HEC Hydroxyethylcellulose

HK Heizkreis

HPLC High Pressure Liquid Chromatography (Pumpe)
KNV Katalytischer Nachverbrenner
KW Kohlenwasserstoffe

MeOH Methanol

MFC Mass Flow Controller

MPV Multipositionsventil

MTA Methanol-to-Aromatics

MTG Methanol-to-Gasoline

MTH Methanol-to-Hydrocarbons
MTO Methanol-to-Olefins

NIST National Institute of Standards
PCM Pressure Control Module

PEV Primarenergieverbrauch

PFR Plug Flow Reactor

PtX Power-to-X

RTD Residence-Time-Distribution
SiC Siliziumkarbid

TG Thermogravimetrie

TPD Temperatur-Programmierte Desorption
WLD Warmeleitfahigkeitsdetektor
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A.1 R&I-Schema der Laboranlage
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Abbildung A.1.1: R&I-FliefSbild der Laboranlage mit den verwendeten Heizkreisen zur Beheizung der

verschiedenen Anlagenteile.
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A.2 Verwendete Gase und Chemikalien

Tabelle A. 2.1: Spezifikationen der verwendeten Gase und Fliissigkeiten

Gas/Fliissigkeit Reinheit, Hersteller
Vol.-%
Versuchsanlage
Stickstoff 5.0 99,999 Air Liquide
Gereinigte Druckluft 0l- und wasserfrei Hausversorgung
0,5 % Neopentan in N, 0,4995 + 0,002 Basi
Methanol =>99,5 Roth
Gaschromatograph
Argon 5.0 99,999 Air Liquide
Wasserstoff 5.0 99,999 Air Liquide
Synthetische Luft =>99,99 Nullluftgenerator
Priifgasflaschen fir die Kalibrierung des Gaschromatographen

10 % Ethen in N» 10,06 £+ 0,201 Air Liquide
10 % Propen in N; 10,08 + 0,20 Air Liquide
1 % Dimethylether in N 1,082 £+ 0,054 Air Liquide
0,5 % Isobutan/ 0,507 £+ 0,010
0,5 % n-Butan/ 0,504 + 0,010
1 % Cyclopropan/ 1,045 + 0,021
3 % Propan/ 2,943 + 0,059
3 % Ethan/ 3,053 + 0,061 Air Liquide
6 % CO,/ 6,18 £ 0,12
12,5 % CO/ 12,46 £+ 0,25
25 % Methan/ 26,43 + 0,53
23,5 % N, 22,82+ 0,46
2 %Cis-Buten/ 2,154 + 0,46 o

Air Liquide
1 % Trans-Buten in N; 1,029 + 0,021
5 % Isobuten in N, 4,654 + 0,093 Air Liquide

Tabelle A. 2.2: Spezifikationen der verwendeten Chemikalien zur Katalysatorherstellung

Substanz

Hersteller

ZSM-5 (AT298-391)
Pseudobdhmit (Pural SB1)
Hydroxyethyl-Cellulose

Exxon Chemical
Sasol

Sigma
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Vent
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Abbildung A.3.1: Ventilskizze der verwendeten GC-Analytik inklusive des Probenspeichersystems.
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Gerateeinstellungen des Gaschromatographen

Im Folgenden sind die genauen Spezifikationen des verwendeten Gaschromatographen
aufgelistet. Zudem sind die Einstellungen dargestellt, die bei allen Messungen gleich be-
lassen wurden. Dies sind vor allem die eingestellten Temperaturen und Gasdurchflisse

der eingesetzten Detektoren und des Split/Splitless-Inlets (S/Sl-Inlet).

Tabelle A. 3.1: Temperaturprogramm des Sdulenofens.

Gaschromatograph Agilent Technologies 7820 A
Tragergas Argon
Detektoren Flammenionisationsdetektor (FID)
Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD)
Temperatur Detektor FID 280°C
WLD 280°C
Splitverhaltnis 10:1
Volumenstrom Detektor FID H2: 40 mL/min
Syn. Luft: 400 mL/min
WLD Ar Referenzstrom: 30 mL/min
Temperatur S/Sl-Inlet 200°C
Druck S/Sl-Inlet 4,13 bar
Temperatur Ventilbox 200°C

Analysemethoden

Stationare Messpunkte

Zur Auftrennung des Produktspektrums wurde die in Abbildung A.3.1 abgebildete Ventil-
schaltung verwendet. Uber die druckgeregelten Kanile PCM B2 und die EPC des
Split/Splitless-Inlet konnten die Flusse Giber die Saulen gesteuert werden. Zudem befan-
den sich alle Trennsdulen in demselben Ofenraum, welcher sehr prazise konstante Tem-
peraturen oder Temperaturrampen fahren kann. Uber den Saulenfluss und die gewihlten
Temperatureinstellungen konnte somit eine moéglichst gute Auftrennung samtlicher Kom-
ponenten erzielt werden. Die dafiir gefundenen Einstellungen sind in den folgenden Ta-

bellen aufgelistet.

167



A.3 GC-Analytik

Tabelle A.3.2: Temperaturprogramm des Séiulenofens.

Heizrate, Wert, Haltezeit, Laufzeit,
°C/min °C min min
_ 80 7,6 7,6
Rampe 1 30 200 0 11,6
Rampe 2 30 275 18 32,1

Tabelle A.3.3: Druckeinstellungen fiir die einzelnen druckgeregelten Kandle zur Einstellung des Séulen-
flusses.

Druckrate, Wert, Haltezeit, Laufzeit,
bar/min bar min min
- 2,2 6,4 6,4
PCM B1
Rampe 1 1,5 4,2 0 7,73
(FID-Strecke)
Rampe 2 0,3 6,4 0 32,1
S/Sl-Inlet - 4,13 13 13
(WLD-Strecke) Rampe 1 3 0,5 0 32,1
PCM B2 - 1,4 0 32,1

Tabelle A.3.4: Schaltzeitpunkte der Ventile.

Ventil Schaltzeitpunkt, Ventilstellung,
min -
V3 0,01 1
V3 7,6 0
V4 8,4 1
V4 13 0

Instationdare Messpunkte

Probensammeln

Fir die instationdaren Versuche war eine hohere zeitliche Auflosung der Messpunkte er-
forderlich, weshalb ein Probenspeichersystem mittels eines Multipositionsventils ver-
wendet wurde. Dieses ist in der Ventilskizze als MPV dargestellt und kann in beliebigen
zeitlichen Abstanden auf jede beliebige Probenschleife geschaltet werden. Hierbei wird
lediglich eine Probenschleife mit dem zu analysierenden Gasstrom durchspiilt und samt-
liche anderen Probenschleifen sind abgesperrt. Somit kann in diesen Probenschleifen
durch eine dementsprechende Ansteuerung des MPVs in beliebigen Abstianden Gaspro-
ben eingespeichert werden. Die Ansteuerung konnte hierbei mit einem GC-MultiTec-Con-
troller (Teckso) erfolgen, welcher anhand einer Steuerungssoftware angesteuert werden

konnte. Eine beispielhafte Routine zum Probensammeln mit dem MultiTec-Controller ist
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im Folgenden dargestellt. Die Wartezeiten sind hierbei in Millisekunden angegeben und
konnen je nach gewilinschter zeitlicher Auflésung der Messpunkte unterschiedlich ge-

wahlt werden.

Befehle fiir das Probensammeln in 15 s Abstéinden:
MPVS1=go16 //Befehl, dass MPV in Position 16 schalten soll
WAIT 15000 // Wartezeit von 15000 ms - 15's

MPVS1=go15 //Befehl, dass MPV in Position 15 schalten soll
WAIT 15000  // Wartezeit von 15000 ms > 15 s

MPVS 1 =go 14

WAIT 15000

MPVS1=gol
WAIT 15000

Analyse der gesammelten Proben

Um die gesammelten Proben analysieren zu kdnnen werden zwei weitere Ventile (V1 und
V2) bendtigt, welche es erlauben, dass die Analytik von der Laboranlage entkoppelt (V1 =
1) werden kann und die gesammelten Proben auf die Trennsaulen aufgegeben werden
konnen (V2 = 1). Vor dem Beginn der Analyse der gesammelten Proben kdnnen {iber den
druckgeregelten Kanal PCM B1 samtliche Rohrleitungen der Analytik vor der eigentlichen
Trennstrecke mit dem Tragergas Argon gespult werden. Dies ist notwendig damit beim
Umschalten des Ventils V2 auf die Position 1 keine restlichen Kohlenwasserstoffe auf die
Trennsaulen, insbesondere auf das Molsieb, aufgegeben werden. Die Ansteuerung der
Ventile V1 und V2 erfolgte hierbei mit dem MultiTec-Controller (Teckso). Dieser war
ebenso mit dem GC verbunden und konnte ein Signal an den GC senden und empfangen.
Hierdurch war es moglich eine automatische Analyse der 15 gespeicherten Proben durch-
zufihren. Hierfir wurde nach der Beendigung der laufenden Methode die nachste Ana-
lysemethode gestartet und anschlielend durch das Weiterschalten des MPVs die gespei-
cherte Probe auf die Saulen aufgegeben. Die hierflir entwickelte Routine ist im Folgenden

aufgelistet.
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Befehle fiir das Analysieren aller gespeicherten Proben:
dol=1 // Ventil 1 in Position 1

WAIT 10000 // Wartezeit von 10 s

do2=0 // Ventil 2 in Position 0

WAIT 60000 // Wartezeit von 60 s

do2=1 // Ventil 2 in Position 1

WAIT 10000 // Wartezeit von 10 s

dol1=0 // Ventil 1 in Position 0

WAIT 10000 // Wartezeit von 10 s

DIW5=1 //Warten bis GC wieder betriebsbereit (ready)
DO_PULSE 3 =1000 //, Driicken des Startknopf” am GC fiir 1 s
WAIT 60000 // Wartezeit von 60 s

MPVS1=go16  //Befehl, dass MPV auf Position 16 schalten soll

DIW5=1
DO_PULSE 3 =1000
WAIT 60000

MPVS 1 =go 15.
DIW5=1
DO_PULSE 3 =1000
WAIT 60000
MPVS1=go2

DIW5=1
MPVS1=go 1

Da hierdurch im Vergleich zur ,,normalen” Analysemethode andere Rohrleitungen und

somit auch eine andere Lange durchschritten werden muss, musste die Analysemethode

fir diesen Fall hinsichtlich der Haltezeiten in den Temperatur- und Druckprogrammen

und der Schaltzeitpunkte der Ventile angepasst werden. Die hierfir verwendeten Einstel-

lungen sind in den folgenden Tabellen aufgelistet.

Tabelle A.3.5: Temperaturprogramm des Séulenofens zur Analyse der gespeicherten Proben.

Heizrate, Wert, Haltezeit, Laufzeit,
°C/min °C min min
- 80 10,5 10,5
Rampe 1 30 200 0 14,5
Rampe 2 30 275 18 35
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Tabelle A.3.6: Druckeinstellungen fiir die druckgeregelten Kandle zur Einstellung des Séulenflusses fiir
die Analyse der gespeicherten Proben.

Druckrate, Wert, Haltezeit, Laufzeit,
bar/min bar min min
- 2,2 9,2 9,2
PCM B1
Rampe 1 1,5 4,2 0 10,533
(FID-Strecke)
Rampe 2 0,3 6,4 0 35
S/Sl-Inlet - 4,13 13 16,5
(WLD-Strecke) Rampe 1 3 0,5 0 35
PCM B2 - 1,4 0 35

Tabelle A.3.7: Schaltzeitpunkt der Ventile zur Analyse der gespeicherten Proben.

Ventil Schaltzeitpunkt, Ventilstellung,
min -
V3 0,01 1
V3 10,6 0
V4 11,4 1
Va 16,5 0

Tabelle A.3.8: Verschiedene Betriebsmodi der verwendeten Analytik.

Ventilstellung Ventilstellung Betriebsmodus
V1 V2
0 0 ,hormaler” Betrieb

Spiilen der Leitungen
1 1 Analyse der gespeicherten Proben

Auswertung der Chromatogramme

Retentionszeiten

Die Retentionszeiten der einzelnen gemessenen Komponenten wurden experimentell be-
stimmt und sind in Tabelle A.3.9 aufgelistet. Hierbei wurden aufgrund der fehlenden Auf-
l6sungsgenauigkeit der Analytik Bereiche fiir die Retentionszeiten angegeben, in welchen
die aufgetrennten Stoffgruppen detektiert werden. Hierbei konnte ab den Cs-Kohlenwas-
serstoffen lediglich in der C-Zahl sowie zwischen Aliphaten oder Aromaten unterschieden
werden. Ein beispielhaftes Chromatogramm fiir den FID einer on-line Messung ist in Ab-
bildung A. 3.2 abgebildet. Die Chromatogramme von der Analyse einer gespeicherten

Probe ist entsprechend der etwas anderen Einstellungen der Analysemethode lediglich
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A.3 GC-Analytik

um 2,8 Minuten zeitlich verschoben. Im Chromatogramm fiir den WLD wurde in dieser
Arbeit lediglich N, detektiert und ist deshalb nicht noch separat abgebildet.

Korrekturfaktoren

Die in dieser Arbeit verwendeten Korrekturfaktoren zur Bestimmung der jeweiligen Stoff-
stréme wurden zum Teil experimentell als auch theoretisch bestimmt. Fiir Komponenten
mit einer Kohlenstoffzahl bis 4 wurden die Korrekturfaktoren experimentell und fir alle
grofRer 4 theoretisch bestimmt. Gerade im Bereich hoherer Kohlenstoffkettenlangen lie-
fert die theoretische Bestimmungsmethode sehr gute Ergebnisse, weshalb diese auch
theoretisch und nicht noch zusatzlich experimentell bestimmt wurden. Die genaue Vor-
gehensweise wird in den zwei folgenden Abschnitten erlautert. Die verwendeten Korrek-

turfaktoren sind zudem in Tabelle A.3.9 aufgelistet.

Experimentelle Bestimmung

Zur experimentellen Ermittlung der Korrekturfaktoren wurden verschiedene Volumen-
stréme der zu untersuchenden Substanz und ein konstanter Volumenstrom an internem
Standard Neopentan (50 min/min) der Anlage zu dosiert. Alle Komponenten bis zu den
Cs-Kohlenwasserstoffen konnten gasférmig tber Priifgasflaschen dosiert werden. Ledig-
lich die Dosierung von Methanol erfolgte tber die in der Anlage verbaute HPLC-Pumpe,
welche sich durch eine duRerst prazise Dosierung auszeichnet. Der Methanolstrom wurde
hierbei anschlieflend in einen Stickstoffstrom verdampft. Durch die Auftragung der unter-
schiedlichen Stoffmengenstromverhaltnisse von Substanz zu Standard liber den dazuge-
horigen Peakflachenverhaltnissen konnte der Korrekturfaktor nach Gleichung (3.1) be-

stimmt werden. Dieser entspricht dabei der Steigung der Ausgleichsgeraden.

Theoretische Bestimmung

Die theoretische Bestimmung der Korrekturfaktoren erfolgte nach der Methode von Ack-
man [127], die fiir sauerstofffreie, organische Substanzen sehr genaue Werte liefert. Die
Berechnung erfolgt nach Gleichung (A. 3.1) aus dem Verhaltnis der relativen molaren An-
zeigeempfindlichkeit des Standards (RMRneopentan) zur relativen molaren Anzeigeempfind-
lichkeit der betrachteten Substanz (RMR;). Die RMR-Werte werden dabei mit Gleichung
(A. 3.2) berechnet.

f; — RMRNeo (A. 3.1)
,Neo RMR;
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A.3 GC-Analytik

RMR; = z¢; - WCZ—C,M +100 (A.3.2)
Mit:

Zc,i Anzahl Kohlenstoffatome in Substanz i

We,i Gew.% Kohlenstoff in Substanz i

WC,Heptan Gew.% Kohlenstoff in Heptan
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A.3 GC-Analytik

Tabelle A.3.9:Sdmtliche Retentionszeiten(-bereiche) und Korrekturfaktoren fiir alle gemessenen Kom-
ponenten und Stoffgruppen.

Komponente Retentionszeit, Korrekturfaktor fineo,

min -

FID
Methan 8,6 5,2274*
Ethen 8,07 1,9697*
Ethan 8,8 2,2592*
Propen 11,72 1,6187*
Propan 12,06 1,6327%*
DME 12,79 3,9499*
Methanol 13,42 6,437*
Cs-Aliphaten 14,35-15,15 1,1992*
Neopentan 15,83 -
Cs-Aliphaten 16,25-17,05 1**
Ce-Aliphaten 17,45-17,95 0,8295**
Benzol 18,23 0,7518**
C;-Aliphaten 18,60 —-19,40 0,7086**
Toluol 19,48 0,6515**
Cs-Aliphaten 19,70-20,90 0,6184**
Cs-Aromaten 20,95 -21,65 0,5748**
Co-Aliphaten 21,70-23,05 0,5228**
Ag-Aromaten 23,10- 24,20 0,5142**
Cio-Aliphaten 24,25 -27,85 0,4930**
Cio-Aromaten 27,95 -30,50 0,4651**

WLD
N, 11,70 1106*

*experimentell bestimmte Korrekturfaktoren

**theoretisch bestimmte Korrekturfaktoren
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Signal (pA)
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Abbildung A. 3.2: FID-Chromatogramm der einzelnen aufgetrennten Komponenten/Stoffgruppen bei

Tomre =340°C, Tmod =75 kg-s:m™ und ymeon0= 0,215.
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A.4 Charakterisierung der verwendeten
Katalysatoren

Die verwendeten Katalysatoren wurden hinsichtlich ihrer Eigenschaften bezlglich der Ge-
samtoberflache, der Porenradienverteilung, der Porositat und des Porenvolumens der
Katalysatoren untersucht. Der Zeolithkatalysator AO32-50 wurde zudem hinsichtlich der
Starke der vorhandenen sauren Zentren mit temperaturprogrammierter Desorption un-

tersucht.

Stickstoffsorptionsmessung

Bei jeder Messung wurden ca. 0,5 g der ganzen Extrudate in die Messvorrichtung einge-
bracht. Diese wurde anschlieBend bei 120°C im Vakuum fir 9 h getrocknet. Die Stickstoff
Sorptionsisothermen wurden bei 77 K mit dem PhysiSorption Analyzer ASAP 2020 von der
Firma Micromeritics aufgenommen. Die Bestimmung der Gesamtoberflache erfolgte an-
hand der Auswertungsmethode von Brunauer, Emmett und Teller (BET) [138]. Das Poren-
volumen des Katalysators kann anhand der zugegebenen Stickstoffmenge bei Naherung
des Druckes in der Apparatur gegen den Sattigungsdampfdruck von Stickstoff bei 77 K

berechnet werden.

Quecksilberporosimetrie

Zur Bestimmung der Porenradienverteilung, des mittleren Porendurchmessers und der
Porositat der Katalysatoren wurden Quecksilberporosimetriemessungen durchgefihrt.
Hierfir wurden ca. 0,25 g der ganzen Extrudate in die Versuchsapparatur AutoPore IV
9420 (Micromeritics) Uberfuhrt. Vor der eigentlichen Messung wurde die Probe bei 120°C
flr 24 h getrocknet. AnschlieBend wurde die Probe mit Quecksilber beaufschlagt. Hierbei
wurde der Druck durch das Eindriicken des Quecksilbers kontinuierlich von 0,14 bis 4200
bar erhoht und das Intrusionsvolumen gemessen. Hierdurch kann anhand der Washburn-

Gleichung der gemessene Druck in einen Porendurchmesser umgerechnet werden.

Temperaturprogrammierte Desorption von Ammoniak

Anhand der Ammoniak TPD kann eine Aussage (ber die Anzahl und Starke der sauren
Zentren getroffen werden. Diese Charakterisierungsmethode wurde lediglich fiir den AO-
32-50 mit einer AutoChem 2910 (Micromeritics) durchgefihrt. Hierfliir wurden ca. 0,5 g
der Extrudate in einen Quarzglas-Reaktor gefiillt und anschlieBend bei 50 ml/min Helium-
Uberstromung bei 550°C fiir 1 h ausgeheizt. Nachdem Abkiihlen auf Umgebungstempe-

ratur wurde der Gasstrom auf das Gasgemisch 10% NHs in Helium umgeschaltet und fir
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A.4 Charakterisierung der verwendeten Katalysatoren

1 h gehalten um die Adsorption von Ammoniak an den sauren Zentren zu ermaéglichen.
Die anschlieRende Desorption wurde unter reiner Heliumiberstromung und mit einer
Temperaturrampe von 10°C/min durchgefiihrt. Wahrend der Desorption wurde die Gas-
zusammensetzung anhand eines WLD kontinuierlich aufgezeichnet.

Tabelle A. 4.1: Gesamtoberfldche, mittlerer Porendurchmesser, Porenvolumen und Porositdt der Kata-
lysatorextrudate AO-32-50 und y-Al;O:s.

AO-32-50 ’Y-A|203
BET-Gesamtoberfliche, m2-g? 305,4 239,7
Mittlerer Porendurchmesser, m 11,6 - 10° 10,6 - 10°
Spezifisches Porenvolumen, m3-g*! 5,0-107 5,3-107
Porositat, - 0,62 0,62
0,16
—_— 0,12 A
]
©
[ o=
00,08 -
v
(]
o.
F 0,04 1
0 T T
0 200 400 600
Temperatur [°C]

Abbildung A. 4.1: Ergebnis der NH3-TPD-Messung in Form des WLD-Signals iiber der Temperatur.

177



A.5 Berechnung des Gleichgewichtumsatzes
im DME-Reaktor

In einer chemischen Gleichgewichtsreaktion wird MeOH zu einem Gemisch aus DME und
Wasser nach der Reaktionsgleichung (A. 5.1) umgesetzt.

2 CH30H ¢ H3COCHs + H,0 (A. 5.1)

Bei dieser homogenen volumenstabilen Gasreaktion hangt die Gleichgewichtskonstante
K und somit auch der Gleichgewichtsumsatz Xeew nur von der Temperatur und nicht vom
Druck ab. Im Folgenden wird der Gleichgewichtsumsatz im DME-Reaktor bei einer Reak-
tionstemperatur von Tpme = 300°C bestimmt: Flir Gemische wird die freie Enthalpie nach
Gibbs ARG mit Gleichung (A. 5.2) berechnet. Da die Gleichgewichtseinstellung einer Reak-
tion dem Kriterium minimaler freier Enthalpie folgt, wird die freie Enthalpie eines Gemi-
sches im Gleichgewichtszustand null und Gleichung (A. 5.2) vereinfacht sich zu Gleichung
(A.5.3).

(A. 5.3)
ARG():_R'T'ln (K)

Mit den freien Bildungsenthalpien der Reinstoffe bei Reaktionstemperatur Gg, folgt die
freie Reinstoffenthalpie ArRGo aus Gleichung (A. 5.4). nach Yaws et al. berechnet sich die
freie Bildungsenthalpie eines Stoffes bei einer beliebigen Temperatur zwischen 298 K und
1000 K entsprechend Gleichung (A. 5.5) [132]. Die in dieser Gleichung auftretenden Koef-
fizienten fir MeOH, DME und Wasser sind in Tabelle A 5.1 aufgelistet.

ArGy = Z(Vi ) GB,i (T)) = GB,DME (T) + GB,HZO(T) - ZGB,MeOH (T) (A.5.4)
(A. 5.5)
G (T) = A((T) + By(T) - T + C;(T) - T?

Durch Einsetzen der Stoffbilanzen (Gleichung (A. 5.6) und Gleichung (A. 5.7)) in das Mas-
senwirkungsgesetz (Gleichung (A. 5.8)) kann ein Zusammenhang zwischen der Gleichge-
wichtskonstanten K und dem Gleichgewichtsumsatz Xeew bei Reaktionstemperatur her-
gestellt werden. Die Gleichgewichtskonstante wird nach Gleichung (A. 5.3) zu 10,413
bestimmt und aus Gleichung (A. 5.9) folgt der Gleichgewichtsumsatz von 86,6% (vgl. Ta-
belle A 5.2).
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A.5 Berechnung des Gleichgewichtumsatzes im DME-Reaktor

Tabelle A 5.1: Koeffizienten zur Berechnung der freien Bildungsenthalpie sowie die berechnete freie
Bildungsenthalpie der Komponenten Methanol, Dimethylether und Wasser bei der Reaktionstempera-
tur von TDME = 300°C.

Komponente Ai, Bi, G, Gi(Tome) ,
kJ-mol? kJ-molt-K? kJ-mol™*-K? kJ-mol?

MeOH -201,860 1,2542-101 2,0345-10° -123,292
DME -185,257 2,3378-101 2,7075-10° -42,372
Wasser -241.740 4,1740-102 7,4281-10° -215,377

Npme = Nayo = 0,5 iyeono " Xeow (A. 5.6)
Npeon = Numeon,o * (1 — Xgow) (A.5.7)
PDMED YDME'Y HpMET 5
K(T) = DIV;E H20 _ DMZE Hp0 _ DI.VIZE H,0 (A.5.8)
PMeoH YMeOH NMeoH
(A. 5.9)
_ 2/K(T)

Xeow = T Tk

Tabelle A 5.2: Gleichgewichtskonstante K und Gleichgewichtsumsatz Xscw bei der Reaktionstempera-
tur von Tpme = 300°C.

Towme, ARrGo, K, Xeew ,
K kJ-mol*? - -
573,15 -11,165 10,413 0,866
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A.6 Abschdtzung der Volumenstromdnderung

Bei der MTG-Gasreaktion findet eine VolumenvergroRerung des Eingangsstromes statt,
da jedes umgesetzte Methanolmolekil nicht nur anteilig zu einem Kohlenwasserstoffmo-
lekll beitragt, sondern immer auch die Bildung eines Wassermolekiils verursacht. Der
austretende Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen ist demnach abhdngig vom
MeOH/DME-Summenumsatz und folgt aus Gleichung (A. 6.1). Die relative Volumenande-

rung berechnet sich nach Gleichung (A. 6.2).

V(pR'TR) =1+e- XMeOH/DME) ) VO(pRrTR) (A.6.1)
. . (A.6.2)
€ = VX=.1_VX=0
Vx=o0

Im Folgenden soll die relative Volumenanderung sowohl theoretisch als auch experimen-

tell bestimmt werden:
Theoretische Bestimmung der relativen Volumenanderung

Die MTG-Reaktion kann vereinfacht mit der Reaktionsgleichung (A. 6.3) beschrieben wer-
den [15]. Daraus ergibt sich fiir die relative Volumenanderung (Gleichung (A. 6.2)) die in
Gleichung (A. 6.4) dargestellte Abhangigkeit von der mittleren Kohlenstoffkettenlange z

bei Vollumsatz sowie dem Eingangsvolumenanteil an Methanol ymeon,o.

Yueoro " Z CH;0H + (1 = Yyeono) * Z No = Yueono * (CHz)z + Yueom o * (A. 6.3)
7ZHy0 + (1= yyeono) "Z N,

_ (yMeoH0+*YMeoH,0Z+(1-YMeoH,0)'Z)~(YMeoH,0'Z+(1—YMeOH,0)'Z)

€

Z+(1- Z
YMeoH,0'Z+(1=YMe0H,0) (A. 6.4)

YMeOH,0
Zc

E:

Experimentelle Bestimmung der relativen Volumenanderung

Sind der ein- und der austretende Volumenstrom sowie der Umsatz bekannt, kann mittels

Gleichung (A. 6.5) auf die relative Volumenanderung geschlossen werden.

VRTR) _, (A. 6.5)
Vo(PRTR)

XMeOH/DME

€ =
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A.6 Abschatzung der Volumenstromanderung

Vergleich der theoretisch und experimentell bestimmten relativen Volumenanderung

Die mittlere Kohlenstoffkettenldange bei Vollumsatz ist unbekannt. Deshalb wird hierflr
zur Bestimmung der (quasi)theoretischen relativen Volumenanderung der experimen-
telle Wert verwendet, welcher sich beim héchsten gemessenen Umsatz einer Versuchs-
reihe ergibt. Dieser Wert kommt der mittleren Kohlenstoffkettenlange bei Vollumsatz am
nachsten. In Tabelle A 6.1 sind die experimentell bestimmten und die (quasi)theoretisch
berechneten relativen Volumenanderungen der MTG-Reaktion gegenlibergestellt fiir die
jeweils langste Verweilzeit einer Versuchsreihe. Es zeigt sich, dass die Werte stets dersel-
ben GroBenordnung entsprechen und die Berechnung der Austrittsvolumenstrome tber
Gleichung (A. 6.4) ndaherungsweise beschreibbar ist. Da die relative Volumenanderung
stets zwischen 2% und 7% liegt, kann fiir die Modellierung vereinfachend von konstanter

Dichte ausgegangen werden.

Tabelle A 6.1: Vergleich der experimentell und theoretisch bestimmten relative Volumendnderungen
der DMTG-Reaktion fiir verschiedene Reaktionstemperaturen und MeOH-Anteile am Eintritt bei ho-
hen Verweilzeiten und somit gréfSsten Umsdtzen/Volumendnderungen.

Towmre, YMeOH,0, Tmod) z, Etheoretischy Eexperimentell,

°C - kg:s-m?3 - - -

340 0,108 891 4,76 0,023 0,022
0,215 980 4,83 0,045 0,041
0,323 891 4,10 0,079 0,064

350 0,108 877 4,84 0,022 0,021
0,215 877 4,91 0,044 0,041
0,323 877 5,29 0,061 0,060

360 0,108 863 4,83 0,022 0,022
0,215 949 4,70 0,046 0,043
0,323 863 4,97 0,065 0,063
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A.7 Abschdtzung der axialen Dispersion

Bodensteinzahl

Um den verwendeten Laborreaktor als einen idealen Pfropfenstromreaktor bilanzieren
zu kénnen muss der Einfluss der axialen Riickvermischung abgeschatzt werden und fest-
gestellt werden ob dieser vernachladssigt werden kann. Hierflir kann iber das Dispersions-
modell die dimensionslose Bodensteinzahl bestimmt werden, welche das Verhaltnis zwi-
schen Konvektion und Dispersion und somit den Grad der axialen Riickvermischung
angibt. Bei der Berechnung der Bodensteinzahl werden auftretende Konzentrationsgra-
dienten durch chemische Reaktion nicht beriicksichtigt. Uber diese Berechnung soll ledig-
lich sichergestellt werden, dass durch die vorhandene Einlaufzone beim Eintreten in die
Reaktionszone eine ideale Pfropfenstromung vorliegt. Bei einer Bodensteinzahl grofRer
100 kann hiervon ausgegangen werden.

Bo = Uo'Lpett _ PeaxpLBett (A.7.1)
Dgx dp

Hierbei kann der axiale Dispersionskoeffizient Dax Uber die axiale Peclet-Zahl Peaxp fiir das
Partikel bestimmt werden. Diese wiederum kann Uber eine Korrelation von Wen und Fan
[141], welche anhand von experimentellen Ergebnissen fir laminar durchstromte Fest-

betten gefunden wurde, berechnet werden.

D .. = uo-dp (A. 7.2)
ax Pegx,p
-1 (A. 7.3)
0,3 0,5
Peax'P - (Re ‘Sc + 1+ 38 >
P Rep-Sc

Die Korrelation ist hierbei nur abhangig von der Reynolds-Zahl fiir das Partikel und der
Schmidt-Zahl.

Re, = Uo-dp (A. 7.4)
P vs
(A. 7.5)
v
Sc=-—L
Dj3

Hierbei ist v¢ die kinematische Viskositat des Fluids, fir welches vereinfachend die Ein-
trittszusammensetzung von Stickstoff und DME angenommen und lber das Datenblatt
im VDI-Warmeatlas [142] bestimmt wurde. Zur Berechnung der Bodensteinzahl und der

Reynolds-Zahl wird die Leerrohrgeschwindigkeit uo verwendet, welche anhand des
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A.7 Abschatzung der axialen Dispersion

Volumenstroms bei Reaktionsbedingungen und der Querschnittflaiche des Reaktors be-
rechnet werden kann.

_ V(rTR) (A. 7.6)

0= T 4,

Fiir den binaren Diffusionskoeffizienten wird die Fullergleichung mit den Stoffdaten aus
dem VDI-Warmeatlas verwendet. Hierbei wird als Stoffpaar DME und Stickstoff verwen-
det, da am Eintritt in den DMTG-Reaktor hauptsachlich diese beiden Stoffe vorliegen. Zu-
dem stellt die Kombination aus DME und Stickstoff den schlechtesten anzunehmenden
Fall in der Einlaufzone dar. Die verwendeten Siliziumkarbidpartikel in der Einlaufzone be-
sitzen einen Partikeldurchmesser dp von 0,2 mm und die Lange der Zone war immer min-
desten 5 cm.

_0,00143-TA75 [y 1 +#151]>° (A.7.7)

D, = " 2 107*
V2p- (UD,1)§+('UD,2)§

Samtliche fir die Berechnung verwendeten Daten und die daraus resultierenden Boden-
steinzahlen sind in Tabelle A 7.1 aufgelistet. Anhand der berechneten Bodensteinzahlen
kann festgestellt werden, dass die gewahlte minimale Lange der Einlaufzone in jedem
durchgefihrten Experiment ausreichend lang war, um von einer idealen Pfropfenstro-

mung am Eintritt in den Reaktor auszugehen.

Mears-Kriterium

Um den Einfluss der chemischen Reaktion und der damit verbundenen Konzentrations-
gradienten im Katalysatorbett auf die axiale Dispersion zu untersuchen wurde das Mears-
Kriterium angewendet. Hierbei kann iber das Kriterium eine minimale Katalysatorbett-
lange bestimmt werden, bei der der Einfluss der axialen Dispersion vernachladssigbar ist.
Die minimale Katalysatorbettlange ist hierbei wie folgt definiert:

_ 20mdp In ( 1 ) (A. 7.8)

LKat.bett,min -

Pegx,p 1-XMeoH/DME

Zur Berechnung der minimalen Bettlange wurde eine Reaktionsordnung in der Abreaktion
von MeOH/DME von n = 1 angenommen, was aufgrund der Abschatzungen zur Reakti-
onsordnung in Abschnitt A.11 gerechtfertigt ist. Als Partikeldurchmesser wurde ebenfalls
wie im vorangegangenen Abschnitt der Durchmesser der feinen Siliziumkarbidpartikel

verwendet, da die Hohlrdaume zwischen den Extrudaten mit diesen Partikeln gefillt
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waren. Die daraus resultierenden Ergebnisse sind ebenfalls in Tabelle A 7.1 dargestellt

und zeigen, dass die minimale Katalysatorbettlange in allen isothermen Experimenten

vorlag.

Tabelle A 7.1: Stoffdaten und berechnete Gréfsen zur Bestimmung der Bodensteinzahl und der minima-
len Katalysatorbettldnge nach dem Mears-Kriterium.

GroBe Bezeichnung Wert Einheit

Tr Reaktortemperatur 613,15-633,15 K

Pr Reaktordruck 10 bar

V(pg, Tr) Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen 6,31-107 - m3. st
1,39 -10°

Lgett Lange der Einlaufzone 0,05 m

Ar Querschnittsflache Reaktor 1,89 -10* m?

dp Partikeldurchmesser 2-10* m

Vi Kinematische Viskositat des Fluids 4,36 — m?2-s?
5,38 -10°

My, Molare Masse Stickstoff 28,01 g - mol?

MpumE Molare Masse Dimethylether 46,07 g - mol*

Up N, Molares Diffusionsvolumen Stickstoff 18,50 m3-mol*

Up DME Molares Diffusionsvolumen Dimethylether 51,77 m3-mol*

Uo Leerrohrgeschwindigkeit 3,19-103 - m-st
7,01-102

Rep Reynolds-Zahl 0,14 -3,03 -

Dn,,pME Binarer Diffusionskoeffizient 4,52 -10° - m? - s
4,78 - 10°®

Sc Schmidt-Zahl 0,96-1,13 -

Peax,p Axiale Peclet-Zahl 0,49-3,10 -

Bo Bodensteinzahl 122,4-776,3 -

n Reaktionsordnung 1 -

XMeOH/DME MeOH/DME Summenumsatz 0,155 - 0,995 -

Lkat.bett Lange der Reaktionszone 0,08 m

Lkat.bett,min Minimale Lange der Reaktionszone 0,0002 - 0,04 m
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A.8 Abschdtzung der dufleren
Stofftransportlimitierung

Um den eventuellen Einfluss einer dulReren Stofftransportlimitierung zu tiberprifen wird
die Filmtheorie fur den Stofftransport verwendet. Hierin wird davon ausgegangen, dass
der Konzentrationsgradient lediglich in einer Grenzschicht (Film) linear verlauft und au-
Rerhalb des Films eine ideale Durchmischung vorherrscht und somit keine Gradienten
aufweist. Uber diese vereinfachte Modellvorstellung kann der Konzentrationsgradient
zwischen Gasphase und der AuBenoberflache des Katalysatorpartikels abgeschatzt wer-
den und somit ob eine dullere Stofftransporthemmung vorliegt. Fir diese Betrachtung
stellt DME im Vergleich zu MeOH den unglnstigeren Fall bezlglich des Stofftransports
dar, weswegen im Folgenden die Berechnungen flir DME aufgestellt werden. Da im stati-
ondren Zustand der Stofftransport von DME an die AulRenoberflache des Katalysatorzy-

linders gleich groR sein muss wie die Abreaktion von DME gilt folgende Bedingung:

Tome = Npwe = B - (cpme — Cpume) (A 8.1)

Da MeOH/DME immer als eine Eduktespezies betrachtet wurde, wird fiir die DME-Abre-
aktionsgeschwindigkeit durch die von MeOH/DME ersetzt. Dabei ist die Abreaktionsge-
schwindigkeit von DME nur halb so groB wie von MeOH/DME, da bei einem Mol DME

zwei Kohlenstoffatome abreagieren.

1 dNpmE _ 05 - 1 dNMeOH\DME

T; =
DME Fgeo dt ’ FGeo dt
" (A. 8.2)
’ — . Zeo . .
Tome = 0,5 Foon km,eff CMeOH/DME

Da der Geschwindigkeitsansatz fir MeOH/DME ebenso die Konzentration von
MeOH/DME enthalt muss diese durch die DME-Konzentration substituiert werden, wel-

che aufgrund der C-Zahl gerade halb so grof3 ist.

CMeOH/DME = 2 CpyE (A. 8.3)

Somit ergibt sich folgende Gleichung mit welcher der Konzentrationsgradient im Film von
Gasphase zur Katalysatoroberflaiche im Bezug auf die Gasphasenkonzentration abge-
schatzt werden kann. Hierzu wird im Folgenden ein einzelnes Katalysatorpartikel betrach-
tet. Wird dieser Wert deutlich kleiner als eins kann eine duRere Stofftransportlimitierung

ausgeschlossen werden.
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A.8 Abschatzung der dulleren Stofftransportlimitierung

(cpmME=CDME) _ 1 Mzeop (A. 8.4)

CDME B FgGeop

Die Bezugsflache Fgeo ist in diesem Fall dann die Aullenoberflache des Extrudates. Der
massenbezogene effektive Geschwindigkeitskoeffizient kmefr kann nun unter Annahme

einer Reaktionsordnung von eins tber folgende Gleichung bestimmt werden.

km,eff __1 . ln( 1 ) (A. 8.5)

Tmod 1-XMeOH/DME

Die modifizierte Verweilzeit wird dabei auf die Zeolithmasse des Katalysators und auf den

Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen bezogen.

_ _Mzeo (A. 8.6)
tmod V(PR.TR)

Der zudem bendtigte Stofflibergangskoeffizient B kann mit Hilfe der Sherwood-Zahl be-
rechnet werden.

B = Sp - Daz (A.8.7)

dp,z

Der darin enthaltene binare Diffusionskoeffizient kann analog zu Kapitel A.6 fir Stickstoff
und DME berechnet werden. Fir die Berechnung der Sherwood-Zahl gibt es in der Litera-
tur je nach Partikelgeometrie und Stromungsverhaltnissen unterschiedliche Korrelatio-
nen fiir die Uberstrémung eines einzelnen Partikels. Der Einfluss durch die in einer Schiit-
tung vorhandenen benachbarten Partikel kann Gber die Schittungsporositat
berlicksichtigt werden.

dp, = 6 KatP (A. 8.8)

PZ =
’ FGeo,P

Fir die bei Schuttungen bendtigte Schittungsporositat wird anhand des Katalysatorbett-

volumens und den einzelnen Volumina der Partikelfraktionen bestimmt.

VsictVkat (A. 8.9)

g =1-—
B Vs

Die experimentell von Reichelt [139,140] gefundene Korrelation zur Berechnung der Sher-

wood-Zahl in Festbettschiittungen lautet hierbei:

Sh = Shyinz + f(eg) - (Shigm + Sheyrp) (A. 8.10)

186



A.8 Abschatzung der dulleren Stofftransportlimitierung

Diese Korrelation ist hierbei auch giiltig im Bereich niedriger Reynoldszahlen (0,1 < Re <
10000) und wurde fir verschiedene Geometrien getestet. Hierbei konnten alle geteste-
ten Geometrien durch die Verwendung von dem in Gleichung (A. 8.8) definierten charak-
teristischen Partikeldurchmesser gut beschrieben werden. Die Korrelation aus dem VDI-
Warmeatlas wurde nicht verwendet, da diese fur die verwendeten ZylinderabmaRe und
fir niedrige Reynoldszahlen an einer Zylinderschittung nicht Gberprift sind und somit
Unsicherheiten aufweisen. Die verwendete Korrelation geht hier allerdings sehr dhnlich
zu dem im Warmeatlas beschriebenen Vorgehen vor. Die Korrelationen fiir den turbulen-
ten und stagnierenden Stromungsbereich fiir einen einzelnen Zylinder sind hierbei iden-
tisch zum Warmeatlas nur das die charakteristische Lange der Partikel anders bestimmt

ist und der Einfluss der Bettporositat anders ausgedriickt wird.

Der Einfluss der Schiittung auf das Stofftransportverhalten ist somit hauptsachlich tGber

eine Funktion der Bettporositat g abgedeckt.

B - T (A. 8.11)
f(SB) - 1126 \/2—3‘(1—83)1/3+3'(1—£B)5/3—2‘(1—83)2

Der Wert der minimalen Sherwood-Zahl fiir einen Zylinder liegt bei 0,3. Die Berechnung
der Sherwood-Zahlen fiir den laminaren und turbulenten Stromungsbereich wurden nach
den Gleichungen (A. 8.12) und (A. 8.13) durchgefihrt.

Shigm = 0,991 - (Res - Sc)'/3 (A. 8.12)
(A. 8.13)
0,037-Red®-Sc
1+2,443-Reg *(Sc2/3-1)

Shiyrp =

Die darin enthaltenen dimensionslosen Kennzahlen Reynolds und Schmidt werden dabei
wie im vorherigen Abschnitt nach den Gleichungen (A. 7.4) und (A. 7.5) bestimmt. Bei der
Reynolds-Zahl wird hierfir allerdings der charakteristische Partikeldurchmesser dpz aus
Gleichung (A. 8.8) verwendet.

Anhand von Tabelle A 8.2 kann erkannt werden, dass der relative Konzentrationsgradient
im Film zwischen Gasphase und Katalysatoroberflache deutlich kleiner als 1 ist und somit
der dullere Stofftransport keinen Einfluss auf die gemessenen Ergebnisse besitzt. Dies
wurde zudem durch experimentelle Untersuchungen an den kritischsten Bedingungen
durch eine Variation der Anstromgeschwindigkeit bei gleichbleibender Verweilzeit Gber-

prift.
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A.8 Abschatzung der dulleren Stofftransportlimitierung

Tabelle A 8.1: Stoffdaten und berechnete Gréfsen zur Bestimmung des Konzentrationsgradienten im
Film zwischen Gasphase und Katalysatoroberfléiche.

Grolle Bezeichnung Wert Einheit

Tr Reaktortemperatur 613,15-633,15 K

Pr Reaktordruck 10 bar

V(pg, Tr) Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen 6,31-107 - m3.s?
1,39 -10°

Mzeo,p Zeolithmasse in einem Extrudat 1,1-10° kg

Ar Querschnittsfliche Reaktor 1,89 -10* m?

dpz Charakteristischer Durchmesser eines Extrudatzylin- 2,5 - 103 m

ders

Vi Kinematische Viskositat des Fluids 4,36 — m?2-s?
5,38 -10°

My, Molare Masse Stickstoff 28,01 g - mol*!

MpumEe Molare Masse Dimethylether 46,07 g - mol?

Up N, Molares Diffusionsvolumen Stickstoff 18,50 m3mol?

Up DME Molares Diffusionsvolumen Dimethylether 51,77 m3mol?

Uo Leerrohrgeschwindigkeit 3,19-103 - m-s?
7,01-102

Res Reynolds-Zahl fir Zylinderschittung 1,03 -37,86 -

Dn,,DME Binarer Diffusionskoeffizient 4,52 -10° - m?.s?
4,78 - 10°®

Sc Schmidt-Zahl 0,96-1,13 -

€8 Bettporositat 0,32 -

FGeo,p Geometrische Oberflache eines Extrudates 3,77 -10° m?

K, eff Auf die Zeolithmasse bezogener effektiver Geschwin- 9,9 - 10*— m3-stkg?

digkeitskoeffizient 4,2-10°

Shmin Minimale Sherwood-Zahl (Zylinder) 0,3 -

Shiam Sherwood-Zahl flir den laminaren Strémungsanteil 1,22 -3,38

Shturb Sherwood-Zahl fiir den turbulenten Stromungsanteil 0,05 —0,58 -

XMeOH/DME MeOH/DME Summenumsatz 0,16 — 0,99 -
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A.8 Abschatzung der dulleren Stofftransportlimitierung

Tabelle A 8.2: Berechnete Konzentrationsgradienten zur Bewertung der dufSeren Stofftransportlimi-
tierung. Vervielféltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

cpmE —CpME

TDMTG YMeOH,0 c
DME
0,108 0,036 - 0,068
340°C 0,215 0,023 -0,057
0,323 0,014 -0,038
0,108 0,035 -0,069
350°C
0,215 0,018 -0,062
0,323 0,024 -0,083
0,108 0,058 - 0,086
360°C
0,215 0,040-0,058
0,323 0,036 -0,078

189



A.9 Untersuchungen zur inneren
Stofftransportlimitierung

Nachdem der Einfluss des duReren Stofftransports im vorherigen Kapitel ausgeschlossen
werden konnte, soll zudem der Einfluss des inneren Stofftransports untersucht werden.

Dies kann anhand des Weisz-Prater-Kriteriums erfolgen, welches in Gleichung (A. 9.1) dar-

gestellt ist.
2 MZeoP, (A.9.1)
Wz = tehar VKat,p fmers <06

Defr

Hierbei wurde eine Reaktionsordnung von 1 in den Edukten angenommen. Die Weisz-
Zahl stellt hierbei das Verhaltnis von diffusivem Stofftransport durch die Poren der Bin-
dermatrix und den abreagierenden Stoffstrom der Edukte durch chemische Reaktion dar.
Wenn die Ungleichung erfillt ist kann der Einfluss einer inneren Stofftransportlimitierung
ausgeschlossen werden. Die charakteristische Lange Ichar ist hierbei auf den Diffusionsweg

bezogen und unterscheidet sich folglich zum charakteristischen Durchmesser im vorheri-

gen Kapitel.
_ Vkatp (A.9.2)
lchar -
FGeo,P

Der effektive Geschwindigkeitskoeffizient kann hierbei wieder analog zum vorherigen Ka-
pitel nach den Gleichungen (A. 8.5) und (A. 8.6) bestimmt werden. Der effektive Diffusi-
onskoeffizient kann hierbei Giber eine Korrelation, welche die Porositat €kat und die Po-

renstruktur des Katalysators bericksichtig, berechnet werden.

ekt (A.9.3)

Deff = Dpore

Die Tortuositat berlicksichtigt hierbei den Einfluss auf die Porenstruktur und wurde hier
anhand von Werten aus der Literatur auf 3 angenommen. Der Porendiffusionskoeffizient
Drore kann nach der Bosanquet-Gleichung bestimmt werden, welche den (iberlagerten

Einfluss von molekularer Diffusion und Knudsen-Diffusion ausdrickt.

1 _ 1 1 (A.9.4)

Dpore 1Y) Dgn
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A.9 Untersuchungen zur inneren Stofftransportlimitierung

Der binare Diffusionskoeffizient wird hierbei wie in den vorherigen Kapiteln nach Glei-
chung (A. 7.7) fur Stickstoff und DME berechnet. Der Knudsen-Diffusionskoeffizient kann
anhand der folgenden Gleichung bestimmt werden.

_ _dpore TR 1n-2 (A. 9.5)
Dy, = 9700 5 ’MDME/1000 10

Die zur Berechnung der Weisz-Zahl verwendeten Zahlenwerte der einzelnen GrolRen sind

in Tabelle A 9.1 aufgelistet. Die daraus resultierenden Weisz-Zahlen sind in Abbildung
A.9.1 fir die unterschiedlichen Reaktionsbedingungen dargestellt. Anhand dieser Werte
kann festgestellt werden, dass gerade bei niedrigen Konzentrationen ein Einfluss des in-
neren Stofftransports nicht ausgeschlossen werden kann. Aus diesem Grund wurden
ebenfalls Messungen mit Helium als Tragergas durchgefiihrt. Hierdurch wird eine Verbes-
serung des binaren Diffusionskoeffizienten erzielt, was somit zudem die effektive Diffu-
sionin den Poren beschleunigt. Hierdurch wird der Stofftransportwiderstand in den Poren
verringert, weshalb bei einer vorliegenden inneren Stofftransportlimitierung sich eben-
falls die Umséatze von MeOH/DME andern sollten.

Anhand der aufgetragenen Umsatze liber der modifizierten Verweilzeit fiir die zwei ver-
schiedenen Tragergase Helium und Stickstoff kann erkannt werden, dass bei den Tempe-
raturen von 350°C und 360°C bei der niedrigsten Konzentration von ymeon,0= 0,108 eine
Erhohung des Umsatzes durch den Einsatz von Helium auftritt. Somit scheinen diese bei-
den Messreihen durch den inneren Stofftransport beeinflusst zu sein, weshalb es sich bei

der entwickelten Kinetik um eine effektive Kinetik handelt.
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A.9 Untersuchungen zur inneren Stofftransportlimitierung

Tabelle A 9.1: Stoffdaten und berechnete Gréf3en zur Bestimmung der Weisz-Zahlen.

GroRe Bezeichnung Wert Einheit

Tr Reaktortemperatur 613,15-633,15 K

Pr Reaktordruck 10 bar

Mzeo,p Zeolithmasse in einem Extrudat 1,1-10° kg

FGeo,p Geometrische Oberflache eines Extrudates 3,77 - 10° m?

VGeo,p Volumen eines Extrudates 1,57 - 108 m3

lchar Charakteristische Lange fir die Diffusion 0,417 - 1073 m

dpore Mittlerer Porendurchmesser 11,6 - 10° m

EKat Porositat des Katalysators 0,62 -

T Tortuositat 3 -

Dn,,DME Binarer Diffusionskoeffizient 4,52 -10° - m?. s
4,78 - 10°

Din Knudsen-Diffusionskoeffizient fiir DME 6,49 - 10° - m?-s?
6,59 - 10°

Deft Effektiver Diffusionskoeffizient m?. g1

K, eff Auf die Zeolithmasse bezogener effektiver Ge- 9,9-10%— m3.stkg?

schwindigkeitskoeffizient 4,2-103
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*
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Abbildung A.9.1: Berechnete Weisz-Zahlen fiir alle Reaktionsbedingungen (rechts) und Messungen mit
Helium (Dreiecke) und Stickstoff (Vierecke) als Trdgergas bei unterschiedlichen Reaktionsbedingungen

und Verweilzeiten. Vervielféltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

193



A.10 Ergdnzende Ergebnisse zu den

stationdren Messungen
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Abbildung A.10.1: MeOH/DME Umsdtze bei unterschiedlichen modifizierten Verweilzeiten und MeOH-
Anteilen im Feed (links oben) sowie die kohlenstoffnormierten Selektivitéten liber dem Umsatz von
MeOH/DME der Komponenten bis C, bis Cs-Kohlenwasserstoffe bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen
im Feed und einer DMTG-Reaktortemperatur von 340°C.
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Abbildung A.10.2: Kohlenstoffnormierte Selektivitéten liber dem Umsatz von MeOH/DME der Kompo-
nenten Cs bis Cio-Kohlenwasserstoffe bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen im Feed und einer DMTG-
Reaktortemperatur von 340°C.
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Abbildung A.10.3: MeOH/DME Umsdtze bei unterschiedlichen modifizierten Verweilzeiten und MeOH-
Anteilen im Feed (links oben) sowie die kohlenstoffnormierten Selektivitdten liber dem Umsatz von
MeOH/DME bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen im Feed und einer DMTG-Reaktortemperatur von
350°C. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
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Abbildung A.10.4: MeOH/DME Umsditze bei unterschiedlichen modifizierten Verweilzeiten und MeOH-

Anteilen im Feed (links oben) sowie die kohlenstoffnormierten Selektivitdten (iber dem Umsatz von
MeOH/DME bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen im Feed und einer DMTG-Reaktortemperatur von

360°C. Vervielféltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
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Abbildung A.10.5: MeOH/DME Umsdtze bei unterschiedlichen modifizierten Verweilzeiten und DMTG-
Reaktortemperaturen (links oben) sowie die kohlenstoffnormierten Selektivitéten iiber dem Umsatz
von MeOH/DME bei unterschiedlichen DMTG-Reaktortemperaturen und einem MeOH-Anteil im Feed
von 0,108. Vervielféltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
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Abbildung A.10.6: MeOH/DME Umsditze bei unterschiedlichen modifizierten Verweilzeiten und DMTG-
Reaktortemperaturen (links oben) sowie die kohlenstoffnormierten Selektivitéten liber dem Umsatz
von MeOH/DME bei unterschiedlichen DMTG-Reaktortemperaturen und einem MeOH-Anteil im Feed
von 0,215. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
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A.11 Abschdtzung zur Reaktionsordnung in
den Edukten MeOH/DME

Zur Abschatzung der Abreaktionsordnung der Eduktspezies Methanol und Dimethylether
wurde ausgehend von der Reaktorgleichung eines idealen PFR (Gleichung (A. 11.1)) die
Reaktionsgeschwindigkeit entsprechend Gleichung (A. 11.2) bestimmt. Hierzu wurde zu-
nachst der Parameter k der Anpassungsfunktion (Gleichung (A. 11.3)) an die experimen-
tellen Werte im Umsatz-Verweilzeit-Diagramm fiir verschiedene MeOH-Eingangskon-
zentrationen und Temperaturen angepasst (Abbildung A. 11.1, links). AnschlieRend
konnte die Steigung dXwmeon/ome = dTmod durch Ableiten der Anpassungsfunktion (Gleichung

(A.11.4)) an jedem Punkt berechnet werden.

AdXMeOH/DME __ (A. 11.1)
€Me0H /DME f ~TMeOH/DME tmod
_ . @XMeOH/DME (A. 11.2)
~TMmeoH/pPME = CMeOH/DME,0 T dtmoq
Xmeon/pME = 1—exp(=k - Tmoa) (A. 11.3)
(A. 11.4)
ax
MeOH/DME _ ., exp(=k * T,04)
AdTmod

Fir die Reaktionsgeschwindigkeit wurde vereinfachend ein Potenzansatz mit der Reakti-
onsordnung a angenommen und in den Quotienten—Cwmeon/ome,o/ rmeor/ome (wird aus Dar-

stellungsgriinden im Folgenden als Q abgekiirzt) eingesetzt (Gleichung (A. 11.5)).

(1-a)
—CMeOH/DME,0 __ —CMeOH/DME,0 _ “MeOH/DME, 0 (A. 11.5)
= = _
TMeOH/DME —k'C;‘f‘,,eoH/DME,O'(1—XMe0H/DME) k-(1-XmeoH/DME)

Somit kann die Reaktionsordnung anhand der im Folgenden aufgefiihrten Fallunterschei-
dung abgeschatzt werden:
e 0<0: Q sinkt mit steigendem Umsatz
e a>0: Q steigt mit steigendem Umsatz
o a=0: Qist unabhangig von Cyeon/pmE,o
o a>1: Qsinkt mit steigendem Cuyeon/pmE,0
o a>1: Qsteigt mit steigendem Cyeon/pmE0
Die Auftragung des Quotienten —Cwmeon/ome,of/ rveon/ome Uber dem Umsatz X fiir verschie-

dene Methanol-Eingangskonzentrationen bei konstanter Temperatur zeigt, dass die
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A.11 Abschatzung zur Reaktionsordnung in den Edukten MeOH/DME

Werte der —Cwieon/ome,o/ rmeor/ome -Kurve einerseits mit steigendem Umsatz und anderer-

seits mit steigender Eingangskonzentration grofRer werden (Abbildung A. 11.1, rechts).

Damit kann entsprechend der Fallunterscheidung von einer Reaktionsordnung in der Ab-

reaktion der Edukte zwischen 0 und 1 ausgegangen werden.

*

Umsatz XMeOH!DME’ -

1,0

0,5

0,0

1,0

0,5

0,0

1,0

0,5

0,0

YMeOH,0 = 0108, k = 0,00569

B Yyeom,o = 0215, k =0,00376 |
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500

1000

—t

= 0,108, k = 0,00840
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20004 +
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YMeoH,0 = 9-215
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Q
¥ 40001 e

2000+

0
0,0

YmeoH,0 = 0323
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0.5
Umsatz X

1,0

MeOH/DME’ ~

Abbildung A. 11.1: Der MeOH/DME-Summenumsatz iiber der modifizierten Verweilzeit mit der Anpas-
sungsfunktion (Gleichung (A. 11.3)) und dem Anpassungsparameter k (links), der Quotient —
Cwieon/ome,of Fmeor/ome tiber dem MeOH/DME-Summenumsatz (rechts). Aufgetragen sind jeweils drei
MeOH-Anteile im Feed bei Tpnmre=340°C (oben), Tomre=350°C (mitte), Tomrc=360°C (unten)
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A.12 Ergdnzende Ergebnisse zur
Untersuchung der
Katalysatordeaktivierung

Kohlenwasserstoff-Desorptionsrate, 10 g C/min

0,2

0,041
0,02
0,00 =~

0,04

Kohlenstoffstrom

Ethen

Temperatur, °C

0,10

0,05

0,00 MG

0,04

0,02

1

0,04

/Aromaten

0,00+

Temperatur, °C

Abbildung A.12.1: TPD-Ergebnisse der mit 7,5 g MeOH/DME bei Tpomre = 340°C, Ymeor,0 = 0,108 und Tmod
=134 kg-s-m™3 (hellgrau) und tmoq = 334 kg-s-m3 (schwarz) belasteten AO-32-50-Kontakte. Die Kohlen-
wasserstoff-Desorptionsraten sind als Massenstrom Kohlenstoff (g C/min) fiir die einzelnen desorbier-
ten Spezies sowie fiir die Summe aller Spezies (links oben) iiber der entsprechenden Desorptionstempe-

ratur aufgetragen.
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A.12 Erganzende Ergebnisse zur Untersuchung der Katalysatordeaktivierung
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Abbildung A 12.2: Umsatzverlauf iiber der Standzeit und Selektivitdtsverldufe iiber dem Umsatz. Die
Umsatzvariationen wurden durch Verweilzeitdnderung (Linien) oder durch fortschreitende Deaktivie-
rung (Punkte) bei ymeor,0=0,108 (hellgrau) bzw. ymeorn,0=0,323 (schwarz) bei tmoqa = 324 kg-s-m™ und

Tomre = 360°C hervorgerufen.
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A.13 Ergdnzende Ergebnisse zur stationdren

Reaktionskinetik
- " MeOH/DME _ Yueono = 0,108
To,o = 340°C
b ' o T _=350°C
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Abbildung A.13.1: Gemessene und simulierte Konzentrationsverldufe tiber der modifizierten Verweil-
zeit fiir alle Produktgruppen und unterschiedlichen DMTG-Reaktortemperaturen von
340°C;350°C;360°C bei einem MeOH-Anteil im Feed von 0,108.

204



A.13 Erganzende Ergebnisse zur stationdren Reaktionskinetik
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Abbildung A.13.2: Gemessene und simulierte Konzentrationsverldufe liber der modifizierten Verweil-
zeit fiir alle Produktgruppen und unterschiedlichen DMTG-Reaktortemperaturen von
340°C;350°C;360°C bei einem MeOH-Anteil im Feed von 0,215.
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A.13 Erganzende Ergebnisse zur stationdaren Reaktionskinetik
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Abbildung A.13.3: Gemessene und simulierte Konzentrationsverldufe (iber der modifizierten Verweil-
zeit fiir alle Produktgruppen bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen im Feed von 0,108; 0,215; 0,323 so-
wie einer DMTG-Reaktortemperatur von 350°C. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Frei-

gabe von Elsevier.
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A.13 Erganzende Ergebnisse zur stationaren Reaktionskinetik
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Abbildung A.13.4: Gemessene und simulierte Konzentrationsverldufe liber der modifizierten Verweil-
zeit fiir alle Produktgruppen bei unterschiedlichen MeOH-Anteilen im Feed von 0,108; 0,215, 0,323 so-
wie einer DMTG-Reaktortemperatur von 360°C. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Frei-
gabe von Elsevier.
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A.13 Erganzende Ergebnisse zur stationdaren Reaktionskinetik
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Abbildung A.13.5: Gemessene und simulierte kohlenstoffnormierte Selektivitdt aller Produktgruppen
und der Umsatz der Edukte MeOH/DMIE iiber der time-on-stream fiir einen MeOH-Anteil im Feed von
0,108 (hellgrau) und 0,323 (schwarz) bei der modifizierten Verweilzeit von 324 kg-s-m3 und einer
DMTG-Reaktortemperatur von 360°C. Vervielfiltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von

Elsevier.

208



A.14 Cross-Correlation-Matrix der
ermittelten Kinetikparameter

Die Berechnung der Cross-Correlation-Matrix kann anhand der Jacobi-Matrix, welche
durch die Isgnonlin-Funktion von MATLAB bei der Minimierung der Funktion F berechnet
wurde bestimmt werden. Die Cross-Correlation-Matrix (siehe Gleichung (A. 14.1)) gibt die
Abhangigkeiten der einzelnen Parameter untereinander an und kann somit zur Aussage

ob diese Parameter sinnvoll sind beitragen.

Va,b

Cap= (A. 14.1)

Va,a'Vb,b
Hierbei stehen a und b fiir die Modellparameter und V ist die Varianz-Kovarianz-Matrix,

welche mit Gleichung (A. 14.2) anhand der Jacobi-Matrix berechnet werden kann.

V:(JaT.Ja)'l.o-cz) (A. 14.2)

__F (A. 14.3)
0= (N-)-M

M ist hierbei die Anzahl der Modellparameter, N ist die Gesamtanzahl an Messungen und

J die Anzahl der modellierten Spezies.
(691,1) (591,1) (561,1)
opy /T op /T 0P
Ja= (aej,n) (aejln) (aej,n)
a=|(55,) ) Gy (A. 14.4)

(deJ,N) (deJ,N) (aeJ,N)
opy /" op /T oPMm
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A.14 Cross-Correlation-Matrix der ermittelten Kinetikparameter

Tabelle A. 14.1: Cross-Correlation-Matrix fiir die Aktivierungsenergien. Vervielfiltigt von [143] Copy-
right © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

Eas Ea» Eas Ens Eas Ens En’ Eas
Eas 1
Eaz -0,29 1
Eas -0,34 0,24 1
Eaa -0,56 0,35 0,79 1
Eas 0,23 -0,46 -0,38 -0,69 1
Eas 0,37 -0,19 -0,16 0,11 0,12 1
Eas -0,43 0,07 0,73 0,50 0,04 0,05 1
Eag -0,16 -0,10 -0,37 -0,30 0,04 0,10 -0,09 1

Tabelle A14.2: Cross-Correlation-Matrix fiir Frequenzfaktoren, Aktivierungsenergien.

k1,00 k2,00 ks, o0 K40 Ks,c0 Ke,c0 k7,00 ks,co0
k1,00 1
k2,00 0,44 1
k3,00 -0,33 -0,06 1
Ka4,c0 0,25 0,25 -0,10 1
Ks,co0 -0,37 -0,27 -0,48 -0,21 1
Ke,c0 -0,45 -0,32 0,73 -0,16 -0,48 1
k7,0 -0,60 -0,43 0,46 -0,35 -0,22 0,66 1
ks, oo -0,17 -0,10 0,38 0,25 -0,28 0,19 0,37 1
Eaz -0,03 0,39 0,49 0,60 -0,52 0,31 0,15 0,63
Eaz -0,17 -0,19 -0,16 -0,49 0,52 -0,26 0,11 0,34
Eas -0,19 -0,03 0,18 -0,62 -0,04 0,03 0,17 -0,10
Ena 0,15 -0,01 -0,25 -0,63 0,07 -0,27 -0,15 -0,24
Eas -0,26 0,10 0,05 0,37 0,03 0,23 0,24 -0,24
Eas -0,15 -0,26 0,05 0,16 -0,47 0,36 0,47 0,52
Enz -0,56 -0,24 0,03 -0,63 0,15 0,15 0,49 -0,26
Ens -0,46 -0,55 0,09 0,03 0,35 0,32 -0,04 -0,12
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A.14 Cross-Correlation-Matrix der ermittelten Kinetikparameter

Tabelle A. 14.3: Cross-Correlation-Matrix fiir die Reaktionsordnungen. Vervielfdltigt von [143] Copy-

right © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

o a2 O3 Ols s
o 1
o -0,54 1
O3 -0,13 -0,16 1
Ols -0,06 -0,21 0,21 1
Os -0,44 -0,03 -0,04 0,46 1
B2 -0,65 0,13 0,04 0,14 0,08
B3 0,13 -0,28 0,25 -0,12 -0,42
Ba -0,20 0,30 -0,10 0,05 0,07
Bs -0,67 0,28 -0,26 0,16 0,41
Bs 0,11 0,06 0,17 0,02 0,25
Bz -0,05 -0,36 -0,36 -0,12 0,30
Bs 0,29 -0,69 -0,03 -0,08 0,03
Tabelle A. 14.4: Cross-Correlation-Matrix fiir die Reaktionsordnungen.
B2 Bs Ba Bs Ps Bz Bs
B 1
Bs 0,14 1
Bs 0,11 -0,76 1
Bs 0,54 -0,44 0,52 1
Bs -0,60 -0,17 0,05 -0,05 1
Bs 0,16 -0,11 0,15 0,41 0,22 1
Bs -0,12 0,42 -0,41 -0,10 0,24 0,58 1
Tabelle A. 14.5: Cross-Correlation-Matrix fiir die Deaktivierungsparameter.
Ko,co Olg Bg Eas Az
Ko,co0 1
Olg -0,21 1
Bo -0,08 0,57 1
Eas 0,01 0,23 -0,52 1
As -0,02 -0,29 0,01 0,10 1
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A.14 Cross-Correlation-Matrix der ermittelten Kinetikparameter

Tabelle A. 14.6: Cross-Correlation-Matrix fiir A; und A, mit den restlichen Parametern. Vervielfdltigt
von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.

A A
Ay 1

A; 0,13 1

o 0,35 0,14

o -0,01 0,06

o3 -0,11 -0,29
o -0,09 -0,44
as -0,48 -0,63
B2 0,03 0,03

Bs 0,37 0,43

Ba -0,48 0,11
Bs -0,45 0,08

Ps -0,43 0,01

B -0,43 0,30

Bs -0,32 0,31

k1,00 0,13 0,53

k2,00 -0,12 0,21

k3,00 -0,38 -0,53
ka0 0,24 0,39

ks,co 0,04 -0,06
K0 -0,35 -0,52
k7,0 0,21 -0,55
ks, 0,56 -0,44
En1 0,15 0,21
E> 0,41 -0,45
Ens 0,21 0,11
Ens -0,06 0,19

Eas -0,12 -0,05
Ens 0,36 -0,15
Ea7 -0,17 -0,13
Eng -0,40 -0,18
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A.15 Verwendete Stoff- und Materialdaten
zur Modellierung der Laboranlage

Materialdaten

Die bendtigten Materialdaten fur den Reaktor, sowie fir die Schittung in der Reaktions-
zone wurden anhand von Datenblattern des VDI-Warmeatlas und aus dem Datenblatt des
Herstellers fur Siliziumkarbid ermittelt. Die verwendeten Werte sind dabei in Tabelle A
15.1 aufgelistet.

Stoffdaten

Zur Berechnung der Warmekapazitaten und Reaktionsenthalpien der einzelnen im Reak-
tionsverlauf auftretenden Stoffgruppen waren Stoffdaten fiir die einzelnen Komponenten
innerhalb dieser Gruppen notwendig. Diese konnten zu einem groRen Teil aus der Daten-
bank des NIST (National Institute of Standards) [135] gewonnen werden. Die Stoffdaten,
welche nicht hierliber bestimmt werden konnten wurden anhand von Gruppenbeitrags-
methoden nach Benson [137] und Joback-Reid [136] durchgeflihrt. Sdmtlich verwendete
Werte fir die Warmekapazitaten und die Bildungsenthalpien sind in Tabelle A 15.2 auf-
gelistet. Die zudem bendétigten Molanteile aller einzelnen Komponenten mit gleicher C-
Zahl an den jeweiligen Stoffgruppen sind ebenfalls in Tabelle A 15.2 dargestellt. Zur Be-
rechnung der Stoffwerte mit gleicher C-Zahl wird der Mittelwert der aufgelisteten Kom-

ponenten mit gleicher C-Zahl verwendet.

Zur Bestimmung der Stoffwerte bei der jeweiligen bendtigten Temperatur wurden die
oben aufgelisteten Werte (iber den Temperaturbereich linear interpoliert. Diese verein-
fachende Annahme war aufgrund mangelnder Daten notwendig und sollte zudem ledig-

lich einen kleinen Fehler beinhalten.
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A.15 Verwendete Stoff- und Materialdaten zur Modellierung der Laboranlage

Tabelle A 15.1: Verwendete Materialdaten aus dem VDI-Wérmeatlas [142] und dem Datenblatt des
Herstellers fiir die SiC-Partikel zur Berechnung des Wérmelibergangskoeffizenten ke und der mittleren
massenbezogenen Bettwdrmekapazitdit.

Grolle Bezeichnung Wert Einheit

Cylore Massenspezifische Warmekapazitit von 670 JkgtK?
SiC bei 293 K.

cGr K Massenspezifische Warmekapazitit von 1270 J-kgtK?
SiC bei 1273 K.

Ep,z)?E/{(lzo3 Massenspezifische Warmekapazitat von 814 J-kgtK?
v-AL,03 bei 298 K.

Cpoyoal 0, Massenspezifische Warmekapazitat von 1196 J-kgtK?
1-Al,0s bei 698 K.

Cpstant Massenspezifische Warmekapazitit des 450 JkgtK?
Stahls 1.4981 bei 293 K.

Cporant Massenspezifische Warmekapazitit des 550 JkgtK?
Stahls 1.4981 bei 673 K.

psi3 K Dichte des Stahls 1.4981 bei 293 K 8010 kg-m

Asar K Wirmeleitfahigkeit des Stahls 1.4981 15 W-mtK*
bei 293 K.

A8 K Warmeleitfahigkeit des Stahls 1.4981 20 W-m2K?
bei 673 K.
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A.15 Verwendete Stoff- und Materialdaten zur Modellierung der Laboranlage

Tabelle A 15.2: Verwendete Bildungsenthalpien und Wérmekapazitédten der einzelnen Komponenten in

den verschiedenen Stoffgruppen. Quellen: a) NIST-Webbook [135]; b) Benson-Methode [137]; c)

Joback-Reid-Methode [136]

Stoffgruppe j C-Zahl Komponente AH° &/ aij/
kJ-mol* J-mol-K* -
MeOH/DME 1 Methanol -205 ;) 44,1 0,134
Dimethylether -184,1 65,6 0,866
Ethen/Propen 2 Ethen 52,4 4 42,9 , 0,636
3 Propen 20,4 , 64,32 0,364
Cs-Aliphaten 4 1-Buten -0,6 4 85,6
4 (2E)-But-2-en  -10,8 ,) 87,7 a)
4 (22)-But-2-en  -7,7 4 80,2 ,) 1
4 2-Methyl-1- 17,9 ,) 88,1 .)
Propen
Cs.10-Aliphaten 5 2-Methyl-2-Bu- -41,5 , 105,2 ,
ten
0,430
5 2-Methyl-1-Bu- -35,1 110,0 4
ten
6 1-Hexen -42,0 4 132,2
6 4-Methyl-1- -49,4 , 131,14
Penten 0,283
6 2,3 Dimethyl- -70,3 4 123,6 )
2-Buten
7 1-Hepten -63,0 4 155,2 ) 0,140
8 3-Methyl-1- -88,3 1771y
Heptene
0,083
8 4-Methyl-1- -88,3 175,5 )
Heptene
9 1-Nonen -103,7 ¢ 201,3 ) 0,032
10 1-Decen -124,6 , 224,3 0,032
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A.15 Verwendete Stoff- und Materialdaten zur Modellierung der Laboranlage

Stoffgruppe j C-Zahl Komponente  AH°/ ¢/ aij/
kJ-mol? J-mol-K?! -
Ceo-Aromaten 6 Benzol 82,9 82,4 5 0,010
7 Toluol 50,1, 103,7 4 0,067
8 p-Xylol 17,9 ,) 126,0 ,)
8 o-Xylol 19, 132,54 0,475
8 m-Xylol 17,2 5 125,8 .
9 1,2,4-Trime- -13,9 4 154,1 ,
thylbenzol
0,448
9 1,2,3-Trime-  -9,6 4 159,1
thylbenzol
Cio-Aromaten 10 Durol -47,1 5 183,15
10 1,2,3,5 Tetra- -43,2 180,7 4
methylbenzol 1
10 1,2,3,4 Tetra-  -36,0) 186,1 4
methylbenzol
Ethan/Propan 2 Ethan -84,0 ,) 52,5 0,046
3 Propan -104,7 4 73,6 3 0,954
“grolle 11 1-Isopropyl -62,1 243,7 )
Aro- 2,4-Dime- 1
maten”/Koks thylbenzol
Wasser 0 Wasser -241,8 33,6 4 1
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A.16 Ergdnzende Ergebnisse zu den
instationdren Versuchen unter isothermen
Bedingungen

Kohlenwasserstoff-Desorptionsrate, 10~ g C/min
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Abbildung A 16.1: TPD-Ergebnisse der bei Tpymre = 340°C, Tmoa =334 kg-s-m™3 unter isothermen Bedin-

gungen belasteten AO-32-50-Kontakte, welche vor (hellgrau) und nach (schwarz) der sprunghaften
Erhéhung des MeOH-Anteils im Feed von Yumeon,0= 0,108 auf ymeon,0= 0,323 ausgebaut wurden. Die
Kohlenwasserstoff-Desorptionsraten sind als Massenstrom Kohlenstoff (g C/min) fiir die einzelnen

desorbierten Spezies sowie fiir die Summe aller Spezies (links oben) iiber der entsprechenden Desorp-

tionstemperatur aufgetragen. Vervielfdltigt von [143] Copyright © 2019, mit Freigabe von Elsevier.
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A.17 Ergdnzende Ergebnisse zu den
instationdren Versuchen unter
angendherten adiabaten Bedingungen
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Abbildung A 17.1: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten der
Laboranlage fiir alle Stoffgruppen bei einer zyklischen Wiederholung von 10 min der sprunghaften An-
derung des MeOH-Anteils im Feed von 0,108 auf 0,323 bei angendherten adiabaten Bedingungen und
Tmod = 319-334 kg-s-m-3.
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A.17 Erganzende Ergebnisse zu den instationdaren Versuchen unter angendherten adiabaten
Bedingungen
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Abbildung A 17.2: Gemessene (schwarze Punkte) und berechnete (graue Linie) Systemantworten der
Laboranlage fiir alle Stoffgruppen einer sprunghaften Verringerung der modifizierten Verweilzeit von

Zeit nach dem Sprung t,, min

329 quf 891 kg-s-m3 bei angendherten adiabaten Bedingungen und yueorn,0= 0,108.
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A.17 Erganzende Ergebnisse zu den instationdaren Versuchen unter angenaherten adiabaten
Bedingungen
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Abbildung A 17.3: TPD-Ergebnisse der bei tmoq =334/324 kg-s-m3 unter angendherten adiabaten Be-
dingungen belasteten AO-32-50-Kontakte, welche vor (hellgrau) und nach (schwarz) der sprunghaften
Erhéhung des MeOH-Anteils im Feed von Ywmeon,0= 0,108 auf ymeon,0= 0,323 ausgebaut wurden. Die
Kohlenwasserstoff-Desorptionsraten sind als Massenstrom Kohlenstoff (g C/min) fiir die einzelnen
desorbierten Spezies sowie fiir die Summe aller Spezies (links oben) iiber der entsprechenden Desorpti-
onstemperatur aufgetragen.
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