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Einleitung

1 Einleitung

Die Innovationen im Bereich der heterogenen Katalyse sind in jingster Zeit durch dkologische und
nachhaltige Prinzipien gepragt. Dabei sind nachhaltige Energiequellen und die Produktion von
Chemikalien aus nachwachsenden Rohstoffen wichtige Teilbereiche. Allerdings tragen diese bisher nur
einen Kkleinen Teil zur Produktion der Plattformchemikalien bei. Hingegen kann ein signifikanter
Anstieg in dem Verbrauch von Erdél von 100 Mb / Tag verzeichnet und ein Wachstum von 1 Mb / Tag
pro Jahr fir die nichsten zehn Jahre prognostiziert werden. Dabei wird die chemische Verwertung
gegeniiber der Verwertung zur Energieerzeugung der fossilen Rohstoffe an Bedeutung gewinnen.!?!
Weiterhin wird die industrielle Petrochemie durch die sogenannte Schiefergas-Revolution malRgeblich
veréndert. Das Betreiben von Steam-Crackern mit Ethan ist durch die geringeren Rohstoffkosten
wesentlich gunstiger als mit Naphta. In Zukunft wird eine zunehmende Umstellung der Steam-Cracker
von Naphta zu Erdgas erwartet, um die hohe Nachfrage an Ethen und Propen zu decken.B! Allerdings
werden durch diese Umstellungen nur wenige Aromaten erhalten und es ist davon auszugehen, dass die
Nachfrage nach Aromaten (vorallem Benzol, Toluol und Xylol; BTX) nicht gedeckt werden kann.!!
Dabei wird eine Knappheit an Benzol von ca. 8 % im Jahr 2025 prognostiziert.

Eine alternative zur Herstellung der Aromaten durch Steam-Cracking oder katalytischem Reforming
sind der mehrstufige Methanol-zu-Aromaten-Prozess (MtA oder MtX) oder die direkte Aromatisierung
der kurzkettigen Alkane. Die Aromatisierung wurde in der Vergangenheit bereits flr verschiedene
Rohstoffe von Cs-Cs in kommerziellen Prozessen wie M2 Forming®, Cyclar-Prozesst], oder dem
Alpha-Prozess® umgesetzt. Dabei hatte die Umsetzung von Ethan bisher keine industrielle Relevanz.
Auf Grund des geringeren Preises des Ethans ist die Aromatisierung von wirtschaftlichem und
akademischem Interesse. Eine Quelle fur kurzkettige Kohlenwasserstoffe sind die Begleitgase, die bei
der Forderung von Erdol anfallen und in der Regel kontrolliert verbrannt werden.®! Bei Verwendung
dieser Gase wirden nicht nur die Kohlenstoffdioxid-Emissionen verringert werden, sondern leicht
lagerbare Produkte in Form von BTEX-Aromaten entstehen. Ein wesentliches Problem bei der
Aromatisierung von Ethan ist die hohe Temperatur von 500 - 600 °C, die flr ausreichende Ausbeuten

bendtigt wird. [0

Der Umsatz bei der Aromatisierung von Ethan kann durch Zugabe von Kohlenstoffdioxid zum Feed
erhoht werden.Ml2I231 Mt diesem Ansatz kénnte nicht nur die thermodynamische Limitierung der
Ethan-Aromatisierung Uberwunden werden, sondern zusétzlich Synthesegas als Koppelprodukt
hergestellt werden.' Insgesamt konnte so eine negative Kohlenstoffdioxid-Bilanz fiir den gesamten
Prozess erhalten werden. Das Synthesegas konnte je nach H, / CO Verhdltnis in verschiedenen
Verfahren genutzt werden. Durch die steigenden Preise der CO»-Zertifikate konnte dieser Ansatz an

industrieller Relevanz dazugewinnen. "]



Einleitung

Ein weiterer Ansatz ist die oxidative Aromatisierung von Ethan. Diese wurde durch Kombination von
oxidativer Dehydrierung von Ethan und Aromatisierung von Ethen realisiert.[*s! Dabei ist insbesondere
die oxidative Dehydrierung von Ethan an M1-Katalysatoren von groBem Interesse, da dies eine
alternative Route zum Steam-Cracker bildet. Die Reaktion zeichnet sich durch ihre niedrige Temperatur
von 300 — 450 °C und hohe Selektivitat an Ethen aus.[*? Okonomische und technische Analysen legen
nahe, dass die hohe Selektivitat und hohe entstehende Wérme signifikante Kosten im Prozess sparen
konnen.[t8IM9N201 Entsprechend hat eine Kombination aus oxidativer Dehydrierung von Ethan und

Aromatisierung von Ethen aus energetischer Sicht viel Potential.

Eine Zusammenstellung der verschiedenen Reaktionswege zu den aromatischen Kohlenwasserstoffen
ist in Abbildung 1-1 gegeben.

Oxidative Dehydrierung Methanol-zu-Aromaten
CoHe MeOH
+0,
-H,0 -H,0
Ethan Steam-Cracker Aromatisierung mit CO,

GHy —— GHy ——— O ‘m C,Hg

Naphta Steam-Cracker
Katalytisches Reforming

Naphta

Abbildung 1-1: Darstellung der verschiedenen Reaktionswege zur Herstellung von Ethen und Benzol.

Im Fokus dieser Arbeit steht die Zugabe von Oxidationsmitteln zur Aromatisierung von Ethan, um den
Wasserstoff oxidativ zu entfernen und das Gleichgewicht zu den Aromaten zu verschieben. Der erste
Ansatz verfolgt die Untersuchung des Einflusses von Kohlenstoffdioxid auf die Aromatisierung von
Ethan an modifizierten Zn / ZSM-5 Katalysatoren als mildes Oxidationsmittel. Durch Zugabe weiterer
Co-Katalysatoren soll die Aktivierung von Kohlenstoffdioxid gefoérdert werden und die
thermodynamische Limitierung der Ethan-Aromatisierung tberwunden werden. Der zweite Ansatz soll
sich mit der Kombination von oxidativer Dehydrierung von Ethan und der Aromatisierung befassen, bei
dem Sauerstoff als starkes Oxidationsmittel fungiert. Dabei sollen die Reaktionsparameter und die
Auswirkung von Zeolith-Modifikatoren untersucht. Ein weiteres Ziel soll die Untersuchung der

Katalysatoren auf ihre strukturellen Verdnderungen nach den katalytischen Experimenten sein.
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2 Literaturibersicht

2.1 Aromatisierung von Ethan

2.1.1 Aromatisierung an H-ZSM-5

Fur die Aromatisierung von kurzkettigen Alkanen hat sich H-ZSM-5 als effektiver Katalysator auf
Grund seiner Porenstruktur erwiesen. Die ZSM-5-Struktur bzw. MFI-Struktur setzt sich dabei aus
charakteristischen Pentsasil-Clustern zusammen, die jeweils aus acht Finfringen bestehen. Dadurch
bilden sich eliptische Zehnringe, die die Zugange zu den geraden Kandélen in [0 0 1]-Richtung darstellen.
Weiterhin bilden sich elliptische Zehnringe in der [1 0 0]-Richtung aus, die den Zugang zu den
sinoidalen Kanélen darstellen. Die Kanéle kreuzen sich pro Elementarzelle an vier Stellen. Der
Porendurchmesser der geraden Kandle betrdgt 0.53 x 0.56 nm und der sinoidalen Kanale 0.51 x 0.55
nm.12122 Diese dreidimensionale Porenstruktur bewirkt eine Formselektivitat zur Bildung von Benzol,
Toluol und Xylol (BTX).E! Der H-ZSM-5 besitzt Bronsted-Saurezentren, die essentiell fiir die Bildung
der Aromaten aus Ethan und anderen Kohlenwasserstoffen sind, da sie fiir Oligomerisierung, Cracking,
Alkylierung und H-Transfer benétigt werden. Eine Ubersicht fiur die Formselektivitit und

sdurekatalysierten Prozesse an verschiedenen Zeolithen gibt Stocker.!

0.53 x 0.56 nm

0.51 x 0. 55 nm

~—

Abbildung 2-1: Darstellung der Pentasil-Struktur?l und der geraden und sinoidalen Kanale®¥ in dem
MFI-Strukturtyp.

Die Aromatisierung an H-ZSM-5 durchlauft zwei Phasen. In der ersten Phase werden aus Alkanen durch
Wechselwirkung mit den Bronsted-Zentren Alkene gebildet. Dieser Prozess kann zum einen durch
Protolyse der C-H-Bindung (Dehydrierung) oder C-C-Bindung (Cracking) geschehen oder durch einen
sogenannten Carbenium-Kettenmechanismus. Guinset et al. haben die Protolyse von Ethan, Propan und
Isobutan anhand von kinetischen, katalytischen Messungen untersucht. Die Geschwindigkeit der
Protolyse nimmt generell mit der Erhéhung der Kohlenstoffzahl zu. Die Protolyse der C-C-Bindung ist
bei Propan um den Faktor 2.5 und bei Isobutan um den Faktor 1.4 schneller als die entsprechende
Protolyse der C-H-Bindung. Hingegen ist bei Ethan die Protolyse der C-H-Bindung ca. 30-mal schneller
als die Protolyse der C-C-Bindung.® Dieser Effekt lasst sich dadurch erklaren, dass die Bildung tiber

ein primares Carbonium-lon und ein Methylcarbenium-lon ablauft und somit gehemmt ist.[%
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Protolyse C-H Bindung Protolyse C-C Bindung
H,C=CH, <57 H,C—CH, -l H;C—CHj, 003 CH;* + CH, SR CHy +CH 4R
¢ - cr - Elz 18 o CHycH,€ +CH — » H,C=CH, +CH
P2 PN 3" 2 4 A 2 4
nc? Scny  H ne CH, H,¢” CH, -H
CH CH CH
| ’ - +3 4_32 | ’ —>45 ](_JIJ' +CH, ——» ](-1[ + CH
C H C CH P s =z \CH 4
= <
H,cZ cH, H,e” CH, H,c” CH, HsC CH; HyC 3

Abbildung 2-2: Reaktionsgeschwindigkeiten der Protolyse von C-H und C-C-Bindungenl®],
Bedingungen: H-ZSM-5, Si/ Al = 40, 1 bar, 530 °C.

Weiterhin kann die Bildung von Alkenen anhand des Carbenium-Kettenmechanismus erkl&rt werden.
Bei diesem werden aus Reaktanden und Carbenium-lonen unter H-Transfer entsprechende Carbenium-
lonen und Alkane gebildet. Durch B-Spaltung werden dabei Carbenium-lonen und Alkene gebildet.
Dadurch kénnen unterschiedliche, stabile Carbenium-lonen umgewandelt und gebildet werden und es

werden kurzkettige Alkane als Produkte erhalten.®!

R, R,
ENQ! /
e
K, R, RH
Rz R';
H /
R} oz \\c—c+ 0z
/ N\
R, R,
R, R;
\__/
c=c
/\
R, R,

Abbildung 2-3: Schematisch Darstellung des Carbenium-Kettenmechanismus.

Die erhaltenen Alkene reagieren konsekutiv an den Brdnstedt-S&urezentren des Zeolithen in einer
Folgereaktion weiter. Die Aktivierung der C-H-Bindung des Alkens kann dabei unterschiedlich
erfolgen. Zum einen kann sich ein Van-der-Waals-Komplex bzw. n-Komplex tiber die Wechselwirkung
des sauren Zentrums mit der elektronenreichen Doppelbindung ausbilden. Bei der Chemisorption des

Alkens kénnen durch Deprotonierung des Zeolith-Gerusts Carbenium-lonen gebildet werden. Weiterhin
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kann sich eine Bindung vom Kohlenstoff zum Sauerstoff des Gerists bilden, sodass Alkoxid-Spezies

entstehen.[?"]

Chemisorption
— e

Physisorption

oL
>Si/O\A1/O\Si< >Si/ ~ar >sil
/ \ \ / / \ \
2 4

Abbildung 2-4: Modi der Aktivierung von Alkenen. 1 Van der Waals Komplex. 2 n-Komplex. 3
Carbenium-lon. 4 Alkoxid.®"]

Das aktivierte Alken oligomerisiert an den sauren Zentren zu Cs-Cio Alkenen. Dabei konnte Hagen et
al. in einem Kreislaufreaktor bei der Aromatisierung von Ethan zeigen, dass sich zundchst lineare C-
Olefine bilden und diese als wichtiges Intermediat festzustellen sind.?®! Weiterhin wird durch
Oligomerisierung und Cracking Propen gebildet 2% welches nach demselben Reaktionspfad zu den
BTX Aromaten umgewandelt werden konntel32I32331  |glesia et al. konnten mittels °C-
Isotopenmarkierung in der Aromatisierung von Propan zeigen, dass die Anzahl der *C-Atome einer
statistischen Verteilung folgt.*4 Dies lasst sich durch die Umwandlung der Alkene untereinander
erklaren. Diese Verteilung wurde ebenfalls durch Uslamin et al. bei Versuchen der Ethen-

Aromatisierung mit *C-lsotopenmarkierung beobachtet.]

Diese C4-C1o Alkene kénnen durch H-Transfer entsprechende Diene bilden. Diese Diene cyclisieren
unter Bildung von C¢-C1o Napthenen.? Diese cyclischen Kohlenwasserstoffe und die zuvor genannten
Alkene mussen zundchst gebildet werden und werden als Kohlenwasserstoff-Pool (carbon pool oder
hydrocarbon pool) bezeichnet. Dieser Bildungsprozess konnte experimentell durch Liang et al. anhand
von instationéren, kinetischen VVersuchen mit Ethan und Ethen gezeigt werden. Dort konnte beobachtet
werden, dass es zu einem Umsatz der Edukte zu Beginn der Reaktion kommt, aber keine Produkte aus
dem Reaktor gelangen. Diese Induktionsperiode sinkt mit steigender Temperatur und wurde mit der
Bildung der Oberflachenspezies erklart.*171 Dieser Effekt konnte durch Pulsexperimente von Batchu
et al. mit Ethen, Propen, 1-Buten, 1- Hexen, sowie 1,4-Hexadiene, 1,4-Cyclohexadiene, Benzol und
Ethylbenzol an H-ZSM-5 bestatigt werden.® Dabei konnte festgestellt werden, dass die Ethen-Spezies

kurzlebig und die Aromaten langlebig sind, indem nach den Puls-Versuchen mittels
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temperaturprogrammierter Desorption nur aromatische Produkte erhalten wurden. Ein Cg-Baustein

wurde hierbei als ein wichtiges Intermediat identifiziert.®!

Die Cyclisierung verlauft tber die aliphatischen Cs-Cg Diene, wobei die Aktivierungsbarriere fur die
Cyclisierung gemaR DFT-Rechnungen fiir C; und Cg wesentlich niedriger ist, als fir Cs. Weiterhin
verlauft der Ringschluss bei C; und Cs zu Sechsringen und bei Cg zu Fiinfringen, da dadurch stabilere
Carbenium-lonen gebildet werden. Die Funfringe reagieren unter Ringerweiterung zu Sechsringen
BI04 Es kann die Vermutung aufgestellt werden, dass bei der Aromatisierung zunachst Toluol und
Xylole entstehen und Benzol als Folgeprodukt durch Dealkylierung entsteht.[#2143]

Die cyclischen Kohlenwasserstoffe werden durch weiteren H-Transfer zu den aromatischen
Verbindungen umgewandelt. Dabei lasst sich feststellen, dass fir die Bildung der aromatischen
Verbindungen, viele H-Transfer Prozesse durchlaufen werden missen. Pro einkerniger, aromatischer
Verbindung miissen so drei Aquivalente Paraffine entstehen. Diese Beziehung wurde durch Haag et al.
bei Untersuchungen zu Methanol zu Aromaten (MtA) anhand von Produktspektren festgestellt.* Diese
Beziehung konnte auch in einer kinetischen Studie von Lukyanov et al. zur Aromatisierung von Ethen
und Propent3 sowie Propan! anhand der Produktverteilung ermittelt werden. Dabei stieg die
Konzentration an Paraffinen mit denen der Aromaten an. Weiterhin konnte in dieser kinetischen Studie
gezeigt werden, dass die Verweilzeit einen erheblichen, positiven Einfluss auf den Umsatz und die
Aromatenkonzentration hat und sich einem Grenzwert anndhert. Bei einer niedrigen Verweilzeit
konnten fur Ethen und Propen vor allem nur die C»:+ Olefine als Produkte identifiziert werden. Dieser
Trend deckt sich mit anderen Untersuchungen, bei denen sowohl die Verweilzeit und die Temperatur
bei der Aromatisierung von Propan variiert wurden “®1471, In einer der Studien von Choudhary et al.
zeigt sich hierbei, dass die Erhdhung der Verweilzeit erst in einem Temperaturbereich > 500 °C fir die
Propan-Aromatisierung einen signifikanten Effekt hat. Dies konnten sie feststellen, in dem die
Aromaten ins Verhéltnis zu den Cracking-Produkten (Ci, C», C7) gesetzt wurden. Insgesamt lasst sich
damit feststellen, dass die Aromatisierung an H-ZSM-5 eine langsame Reaktion ist (t = 0.04 h; GHSV
=25h?).

Schulz und Baerns konnten durch Variation des Si / Al-Verhaltnisses und damit der Menge an Bronsted-
Saurezentren zeigen, dass diese einen starken Effekt auf die Aromatisierung von Ethan haben.8 Durch
Erhdhung des Si / Al-Verhéltnisses (Verringerung der Anzahl der sauren Zentren) von 15 zu 50 ist der
Ethan-Umsatz von 28 % auf < 10 % abgesunken und die Aromaten-Selektivitat von ca. 58 % zu 30 %.
Gleichzeitig steigt die Selektivitat zu Ethen, welches das Schlusselintermediat in der Ethan-
Aromatisierung darstellt. Dies ist dadurch zu erkldren, dass bei Verminderung des Umsatzes, die
Konzentration der Intermediate steigt, da die Aromatisierung eine Folgereaktion der Dehydrierung des
Ethans und der Oligomerisierung des Ethens ist. Eine weitere Erh6hung des Si / Al-Verhaltnisses von
50 zu 95 zeigt eine leichte Verminderung des Umsatzes, allerdings ist das Produktspektrum &hnlich zum

Si/ Al =50. Daraus lasst sich schliel3en, dass fiir die Aromatisierung eine hohe Anzahl an sauren Zentren

6
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bendtigt wird und nur bei Si/ Al-Verhaltnissen < 50, das Ethen effektiv oligomerisiert werden kann.
Fir eine hohe Ausbeute an BT X-Aromaten sollte das Si / Al-Verhaltnis so gering wie mdglich gewdhlt

werden.

Weiterhin muss festgestellt werden, dass der Wasserstoff formell vor allem durch H-Transfer aus dem
Reaktionssystem entfernt wird. Wasserstoff kann folglich nur durch die Protolyse von C-H-Bindungen
bzw. Dehydrierung gebildet werden.

Ein vereinfachter Mechanismus der Aromatisierung ausgehend von H-ZSM-5 mit allen genannten
Schritten ist in Abbildung 2-5 dargestellt.

CoHg
Alkane

CyHg C-H Protolyse CaHy Oligomerisierung Cyclisierung H-TransfeJ
Alkane A Alkene Cracki Cg-Cg Alkene <——————=  Cg- Cg Cycloalkane Cs-Csg
2 racking Aromaten

CoHy
Alkene

Abbildung 2-5: Aromatisierung von Ethan und anderen Alkanen an H-ZSM-5.[4

Weiterhin konnte in kinetischen Studien durch Variation der Verweilzeit anhand von Propan gezeigt
werden, dass der geschwindigkeitsbestimmende Schritt der Aromatisierung an H-ZSM-5 die Bildung
der Alkene aus der Protolyse der C-H-Bindung ist. Dieser Schritt ist in GroRenordnungen 103 bis 10*
langsamer als die Bildung der aliphatischen Diene via H-Transfer der Alkene und Carbenium-lonen.
Dabei wurde in einer Studie an Ethen and Propen beobachtet, dass dieser H-Transfer der

geschwindigkeitslimitierende Schritt ausgehend von den Alkenen ist.

Weitere Reaktionen, die sich an die Aromatisierung anschlieBen kénnen, sind Disproportionierung,
Transalkylierung und Alkylierung der Ce-Cg Aromaten, wodurch sich das Produktspektrum noch weiter
erweitern kann. Ein Uberblick tiber die verschiedenen Reaktion der Methylbenzole gibt Al-Khattaf et
al. .B% Allerdings werden diese Folgereaktionen selten in der Analyse der Produktspektren der

Aromatisierung mit einbezogen.

Zur Optimierung des katalytischen Verhaltens des H-ZSM-5 gilt es die Koksbildung moglichst zu
unterbinden. Dies kann durch die Modifikation der Bronsted-Sdurezentren erfolgen, da die Zentren
sowohl an der &uRern als auch in der inneren Oberflache vorliegen. Eine Porenselektivitat ist allerdings
nur fur die innere Oberflache auf Grund der oben beschriebenen Porenstruktur zu erwarten. Die Bildung
von Koks-Vorstufen wird an bevorzugt an den &uferen Sdurezentren stattfinden. Durch Versuche zur
Umwandlung von Ethen zu Propen an H-ZSM-5 konnte festgestellt werden, dass sich die Koks-Spezies

(kondensierte Aromaten, aliphatische Kohlenstoffketten) vor allem an der &uReren Oberflache
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anreichern.® Weiterhin kann die Kontrolle der Al-Verteilung im Zeolith-Geriist eine effektive Methode
sein, um die Verkokung zu vermindern. Die ZSM-5 bzw. MFI-Topologie besitzt 12 T-Stellen, die in
Abbildung 2-6 darstellt sind.®! Dabei sind T1, T4 und T6 nicht an Kreuzungspunkten der geraden und
sinoidalen Kanale des Zeolithen (vgl. Abbildung 2-6). Durch Anpassung der Synthesebedingungen
kénnen verschiedene Al-Verteilungen im Zeolith-Gerust erzielt werden. Liu et al. beobachten bei
katalytischen Versuchen zur Aromatisierung von Ethan und Ethen mit Pt/H-ZSM-5 mit verschiedenen
Al-Verteilungen, dass die Zeolithe mit erhohter Al-Menge an den Kreuzungspunkten héhere und
stabilere Umsatze sowie hohere BTX-Ausbeuten haben.[? Es ist davon auszugehen, dass die Al-Zentren
in geraden und sinoidalen Kandlen zur Bildung von Koks fuihren kénnen. Dadurch wird das Porensystem

unzugénglich und die Porendiffusion der Produkte wird inhibiert.

Abbildung 2-6: Ausschnitt aus der Kristallstruktur von H-ZSM-5 mit entsprechenden Tetraeder-
Positionen.!

2.1.2 Aromatisierung an Ga-modifizierten ZSM-5

Durch die kinetischen Studien der Aromatisierung an H-ZSM-5 hat sich gezeigt, dass die initiale
Dehydrierung des Ethans der geschwindigkeitslimitierende Schritt ist. Zuséatzlich ist die Bildung von
Ethan aus Ethen Uber Bronstedt-Sdurezentren kinetisch gehemmt, da der Prozess Uber primére
Carbenium-lonen verl&uft. Folglich wurden verschiedene bifunktionelle H-ZSM-5 Katalysatoren
entwickelt, die diesen Reaktionsschritt katalysieren. Darunter sind unter anderem Zn-, Ga-, Re-, Pt- und
Mo-haltige ZSM-5 bei denen eine erhohte Bildung von Aromaten festgestellt werden konnte.'E1 Einen
Uberblick tber ausgewihlte katalytische Daten fiir verschiedene Systeme sind unter Abschnitt 2.1.5
gegeben. Trotz des komplexen Reaktionsnetzwerks wirken Zn, Ga, Re®®I und Pt &hnlich, sodass diese
die initiale Dehydrierung von Ethan katalysieren. Auflerdem wurde bei Versuchen zur Ethen-
Aromatisierung eine Erhéhung der Selektivitat zu den BTX-Aromaten bei Zugabe von ZnBSI56157] oder
GalI8l peobachtet. Durch diese Zentren ist eine direkte Dehydrierung der Cycloalkane zu Aromaten

maoglich bei der das Metall bzw. das Kation als Zentrum dient. Dieser Schritt steht in Konkurrenz zum
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H-Transfer der Cycloalkane auf die Alkene, wodurch weniger Alkane als Koppelprodukt gebildet
werden. Bandiera und Tadrit konnten zeigen, dass die Cycloalkene und Ethen um die Dehydrierzentren
konkurrieren. Dies konnten sie durch Zugabe von Cyclohexadien feststellen, welches eine inhibierende
Wirkung auf den Ethan-Umsatz hatte (59101,

CaHg
Alkane

C,Hg Dehydrierung CoHy Oligomerisierung Cyclisierung
—_— —_— - - -
Alkane “H, Alkene Cracking Ce-CgAlkene <—————= Cg- Cg Cycloalkane Cg - Cg Aromaten

e
CoHy . %’IE’Q/
Alkene & g

Cg - Cg Aromaten

Abbildung 2-7: Mechanismus der Aromatisierung von Alkanen unter Einfluss eines Modifikators.
Durch den Modifikator katalysierten Wege in blau.

Besonders Ga- und Zn-haltige H-ZSM-5 Katalysatoren wurden wegen der starken Dehydrieraktivitat
umfassend untersucht, um die Struktur der aktiven Zentren zu ermitteln und so eine Optimierung der

Katalysatoren zu ermoglichen.

Generell sind Galliumoxid-basierte Katalysatoren bekannt fiir ihre katalytische Aktivitat in der
Dehydrierung von Alkanen.® Dabei zeigt sich, dass besonders die Tragerkatalysatoren auf Basis von
Zeolithen besonders aktiv sind. Dies wird auf die Eigenschaft des Zeolithen zum lonenaustausch
zurlickgefiihrt bei der verschiedene Ga-Spezies gebildet werden kdnnen. Die Katalysatoren wurden
durch physische Mischung, Impréagnierung und Gasphasenabscheidung (CVD) hergestellt und die
charakteristischen Eigenschaften der Ga-Spezies untersucht. Bei impragnierten Katalysatoren liegt das
Galliumoxid fein dispers im Mikroporensystem des Zeolithen, allerdings sind die Gallium-lonen nicht
ausgetauscht auf den Kationen-Austauschplétzen. Der Austausch kann durch Reduktion mit Wasserstoff
gefordert werden und wurde durch in situ IR-Spektroskopie ermittelt. Dabei konnte ein Absinken des
Signals bei ca. 3610 cm™ (Si-OH-Al), die den sauren OH-Gruppen des Zeolithen zugeordnet werden,
im Laufe der Reduktion beobachtet werden.[621E384\\eiterhin wurde eine Bande bei 3660 cm™
beobachtet, die einer GaO-H Spezies zugeordnet wurde und damit den lonenaustausch der Gallium-
Spezies zeigt. Auerdem konnten Ga-H-Bindungen ermittelt werden, die bei Temperaturen iber 300 °C
nicht stabil waren. Basierend auf diesen und weitere IR Studien werden Ga*, GaO* sowie [GaH:]* als
aktive Spezies fiir die Dehydrierung vermutet.®l54 Anhand von in situ Ga XANES Messungen wurde
die Bildung von Ga* bei 400 °C unter Wasserstoff-Atmosphdre gezeigt. Beim Abkuhlen der Probe auf
100 °C konnte ein weitere Signal detektiert werden, welches der [GaH.]* Spezies zugeordnet wurde. 5]

Durch Wasserstoff-Puls Experimente bei 600 °C konnte durch Betrachtung des verbrauchten
9
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Wasserstoffs und des gebildeten Wassers die Bildung von Ga* bestatigt werden.[ Die Aktivitat der
verschiedenen Ga-Spezies wurde an der Dehydrierung von Propan ermittelt, in dem die Katalysatoren
reduktiv oder oxidativ aktiviert wurden. Hierbei konnte gezeigt werden, dass die Reduktion die Aktivitat
des Katalysators erhoht hat. Die Autoren folgern daraus, dass die [GaH2]* und GaO* Spezies instabile
aktive Zentren wéhrend der Dehydrierung sind. Die intrinsischen Aktivitaten werden in der Reihenfolge
GaO* > Ga* > [GaH_]* eingeordnet. Im Gegensatz dazu konnten Ausavasukhi und Sooknoi in Versuchen
mit einem Pulsreaktor feststellen, dass [GaH2]*" Spezies aktiver ist als die Ga* oder GaO* Spezies, indem
Wasserstoff zugesetzt wurde.[%8 Allerdings sollte beachtet werden, dass beide Studien in
unterschiedlichen Reaktortypen durchgefiihrt wurde. Beim kontinuierlichen Rohrreaktor sind die

adsorbierten Spezies in einem stationdren Zustand gegenuber dem Pulsreaktor.

H
H /H |
Cat _Ga¥ _si Ga* GaO"
0. >0 O ol >o of Yo
si”” al” si |1/0\Ll si” al” Ssi si” Al Dsi

Abbildung 2-8: Darstellung der verschiedenen aktiven Ga-Spezies fur die Aktivierung von Ethan.

Der Mechanismus, der Alkan-Dehydrierung an Ga-Spezies wurde mittels DFT-Rechnungen von

verschiedenen Gruppen untersucht. Dabei wurden drei, verschiedene Mechanismen vorgeschlagen:

Q) Alkyl-Mechanismus
(i) Carbenium-Mechanismus

(ili)  Konzertierter Mechanismus

Der Alkyl-Mechanismus basiert auf der Bildung Ga-C;Hs Spezies, die durch H-Abstraktion gebildet
werden. Das H wird dabei am Gertst des Zeolithen gebunden. Der Carbenium-Mechanismus geht von
der Bildung einer Ethoxy-Spezies aus bei der die C-H Bindung vom Ga* polarisiert wird. Dabei bindet
der Kohlenstoff an einem Sauerstoff des Zeolith-Gertists und das H wird als Ga-H gebunden. Der
konzertierte Mechanismus geht von einer Wechselwirkung von jeweils einem H pro Kohlenstoffatom
vom Ethan mit dem Ga* und dem Zeolith-Ger(st aus. Dabei werden in einem Schritt Wasserstoff und
Ethen gebildet. DFT-Studien an Ga*, [GaH]?* und [GaH.]" zeigen hierbei, dass der Alkyl-Mechanismus
an jedem Zentrum stattfinden kann. In einer Studie konnte jedoch gezeigt werden, dass der Carbenium-
Mechanismus an GaH?* praferiert wird.[%% Kazansky et al. konnten mit Hilfe von DRIFT Spektroskopie
zeigen, dass bei der Adsorption von Ethan an Ga*-Zentren zeitgleich Ga-C>Hs und Ga-H auftreten.
Durch Erwéarmen der Probe konnten H-Ga-H und sp>-C-H Signale gemessen werden.5¢4 Der
vorgeschlagene Alkyl-Mechanismus ist in Abbildung 2-10 abgebildet. Zunéchst wird das Ethan
dissoziativ am Ga* gespalten, sodass eine Ethyl-Spezies und ein Hydrid entsteht. Durch Polarisierung

der Ethyl-Gruppe kann ein zweites H abstrahiert werden, sodass Ethen und eine [GaH:]*-Spezies
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entsteht. Diese reagiert unter Rekombination zu Wasserstoff und dem aktiven Ga*-Zentrum und schlief3t

den Katalysezyklus.

Auf der Grundlage von DFT-Rechnungen wurden alle drei Mechanismen fir GaO* von Pidko et al.

modelliert. Dabei konnte fiir den Alkyl-Mechanismus die geringste Aktivierungsbarriere ermittelt

werden, jedoch fiihrten alle Mechanismen zu einer Reduktion zu Ga*. Damit wurde ausgeschlossen,

dass GaO* in der Dehydrierung von Ethan das aktive Zentrum sind.[’®

(i) Alkyl Mechanismus |
e,
Ga* Ga “H
| C,Hg ! |
0 0 " o 0
-~
si”” arT s si” T s
(ii) Carbenium Mechanismus
H CH
P 3
Ga* Ga *CH
| C,Hg ! | ?
0 0 - o 0
si”” T s si” Sarm s
H,C
: : SN
(iii) Konzertierter Mechanismus 0 CH,
+ /, :
(|}a C,H, (:}a IEI
0 0 - o o
-~ -~
si”” Sar s si” Sar s

Abbildung 2-9: Mechanismen zur Aktivierung von Ethan an Ga/H-ZSM-5 Katalysatoren. Adaptiert aus

[31]
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0™---Ga* C,H,

} I 1+ 07----[(H)Ga"(C,Hs)T"
O -==-[Ga™ (H"),]

Abbildung 2-10: Dehydrierung von Ethan an Ga*-ZSM-5.[5

In Hinblick auf die Aromatisierung von Ethan fungiert Ga-Spezies als Dehydrierkomponente fur die
Bildung von Ethen. Dieses wird an den sauren Zentren oligomerisiert, cyclisiert und durch Abstraktion
des Wasserstoffs (H-Transfer am sauren Zentrum oder Dehydrierung am Ga) in die Aromaten
umgewandelt. Dabei migriert die H-Spezies vom Bronstedt-Saurezentrum des Zeolithen zum Ga-
Zentrum, um dort zu rekombinieren und als Wasserstoff zu desorbieren. Dieser Prozess wird in der
Literatur als Back-Spillover bezeichnet M2l da der Prozess gegenlaufig zu dem Spillover aus der
bifunktionellen Katalyse von Alkanen ist.[73I7475 7617610771 Dje Rekombination der H-Spezies wurde fiir
Ga/H-ZSM-5 und Zn/H-ZSM-5 in einer Studie von Biscardi und Iglesia gefunden und als Porthole-
Mechanismus bezeichnet.[® Sie folgern anhand von Isotopenmarkierung mit Deuterium und C3Ds, dass
die initiale C-H-Bindungsaktivierung nicht geschwindigkeitslimitierend ist, sondern die Rekombination
der H-Spezies. Weiterhin konnten sie beobachten, dass die Zugabe von Wasserstoff bzw. Deuterium zu
einem Absinken der Aktivitat gefiihrt hat und isotopenausgetauschte Produkte identifiziert werden
konnen. Somit ist davon auszugehen, dass die Rekombination und Desorption von H; der kritische

Schritt in dem Mechanismus der Aromatisierung ist und der Prozess an den Metallzentren reversibel ist.

In diesem Zusammenhang konnte gezeigt werden, dass Ga-Zentren bei der Aromatisierung von Ethen
dazu fiihren, dass etwa 85 % der Diene und 55 % der aromatischen Komponente an den Ga-Zentren
gebildet werden. Weiterhin konnte die Bildung von Wasserstoff bei Ga-H-ZSM-5 beobachtet werden. 3
AuRerdem konnte gezeigt werden, dass das modifizierte Material gegenuber dem H-ZSM-5 die
Selektivitat der Aromaten bei gleichem Umsatz verdoppelt. Die Selektivitat zu den C,-Cs Alkanen stieg
bei dem Ga-H-ZSM-5 mit steigendem Umsatz, allerdings in deutlich geringerem Male als beim H-
ZSM-5. Damit muss festgestellt werden, dass bei der Ethen-Aromatisierung die Dehydrierung der
aliphatischen Kohlenwasserstoffe an Ga-Zentren und H-Transfer zu Alkanen parallel stattfinden. Schulz
und Baerns konnten feststellen, dass die Préparationsmethode keinen signifikanten Einfluss auf die

Aktivitat und das Produktspektrum haben.8 Hingegen konnte Dooley et al. zeigen, dass der Abstand
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der Ga-Zentren zu dem Zeolithen eine wichtige Rolle spielt, da erst die N&he der Gallium-Vorstufe eine
Reduktion und anschlieBende Migration in die Zeolith-Kanale zulasst.”® Eine Synergie der von
Galliumoxid und Zeolith konnte bei der Umsetzung von Propen und Butan festgestellt werden, der auf
den Back-Spillover zurtickgefiihrt wird®J®H, Insgesamt kann aus der Literatur abgeleitet werden, dass
die Ga-Zentren von den Bedingungen der Versuche abhangen und die Aktivitéat der jeweiligen Zentren

bislang nicht eindeutig zugewiesen werden konnte.

2.1.3 Aromatisierung an Zn-modifizierten ZSM-5

Besonders Zn-basierte Katalysatoren haben sich neben den zuvor genannten Ga-basierten Katalysatoren
durch ihre Aktivitdt in der Aromatisierung ausgezeichnet. Die Herstellung der Zn-H-ZSM-5
Katalysatoren kann dabei durch lonenaustausch, Impragnierung, physische Mischungen und
Gasphasenabscheidung erfolgen. B4 prinzipiell werden die Zn-Spezies in zwei Kategorien
unterteilt, eine ZnO-Spezies und eine ionenausgetausche Zn Spezies. Die ZnO-Spezies kdnnen hierbei
als makrokristallines ZnO an der &ufReren Oberflache des Zeolithen vorliegen und die ZnO-Cluster
kdnnen in den Kandlen des Zeolithen vorliegen, welche mittels UV-Vis Spektroskopie identifiziert
werden. Dabei besitzt makrokristallines ZnO eine Absorptionsbande bei ca. 370 nm und ZnO Cluster
eine Absorptionsbande bei 270 nm, da die Bandltcke bei ZnO sich mit der Partikelgrolie veréndert. Die
unterschiedlichen Spezies konnten durch Lumineszenz-Spektroskopie ermittelt werden, bei denen die
ZnO Cluster im H-ZSM-5 eine Bande bei ca. 440 nm zeigen.®® Unter reduktiven Bedingungen konnte
ein lonenaustausch der ZnO-Spezies mit den Bronsted-Sdaurezentren unter Bildung von Wasser anhand
von IR-Spektroskopie und unter Betrachung der Silanol-Gruppen-Schwingungen beobachtet werden.
Salzer et al. konnten durch in situ DRIFT Untersuchungen an Mischungen aus ZnO und H-ZSM-5 eine
Verringerung der Intensitat der OH-Gruppen (3571 cm™; 3726 cm™) beobachten. Sie konnten zeigen,
dass alle OH-Gruppen an dem Austausch teilnehmen und die OH-Gruppen gleichzeitig und nicht
konsekutiv ausgetauscht werden.[®8l Weiterhin konnte mittels Rontgen-Nahkanten-Absorptions-
Spektroskopie (XANES) der lonenaustausch verfolgt werden.[l Anhand einer Induktionsperiode zu
Beginn der Reaktion wurde vermutet, dass zundchst der lonenaustausch unter Reaktionsbedingungen
stattfindet. Nach 2.5 h wurde eine ahnliche Aktivitat zu einem ausgetauschten Zeolithen erreicht.
AuRerdem wurde durch Erhéhung der Temperatur festgestellt, dass bei etwa 500 °C dieser Sprung in
der Aktivitat stattfindet und dies der benétigten Temperatur fir den Festkorper-Austausch entspricht. 7
Dieser Festkorperaustausch konnte ebenfalls spektroskopisch und durch temperaturprogrammierte
Wasserstoffentwicklung (TPHE) mit metallischem Zink nachgewiesen werden. 810, Das Besondere
ist hierbei, dass das Zn° oxidiert wird und die Hydronium-lonen des Zeolithen zu Wasserstoff reduziert
werden. Beim lonenaustausch mit dem ZnO Clustern findet keine Reduktion oder Oxidation der Zn-

Spezies statt. Dies ist gegeniiber zuvor gezeigten Arbeiten zu Ga-basierten Systemen ein signifikanter
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Unterschied, da dieses von Ga®* zu Ga* reduziert werden muss, um in die Kanéle des Zeolithen

migrieren zu kénnen.

H H

| | A L Zn%

o) (0) +Z00¢ster 0} 0 + H,0
Al” sisi” Al e Al” si si7 Al

H H
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Abbildung 2-11: Reaktionsgleichungen zum Festphasen-lonenaustausch an Zeolithen mit Zn und ZnO.

Die Zn-Spezies konnten mittels temperaturprogrammierter Ammoniak-Desorption (TPAD) verifiziert
werden. Dabei wurden die Versuche mit IR und Massenspektrometrie gekoppelt. Zusétzlich konnte der
Abbau der Bronsted-Séaurezentren mittels *H-MAS-NMR beobachtet werden. B4 Weiterhin konnte
der lonenaustausch mittels XPS verfolgt werden, da eine Verschiebung des Signals bei

ionenausgetauschtem Zn?* gegeniiber dem Zn?* in Zinkoxid beobachtet wurde.®?

Die Struktur der ausgetauschten Zn-Spezies wurde kontrovers diskutiert und daher mittels verschiedener
Methoden untersucht. Bei der temperaturprogrammierten Oberflachenreaktion (TPSR) von CO an Zn-
ZSM-5 wurde die Bildung von CO; und H; festgestellt, welches einer WGS entspricht. Die Autoren
haben auf dieser Grundlage eine [Zn(OH)]*-Spezies flir Zn-ZSM-5 vorgeschlagen.[® Dabei reagiert die
[Zn(OH)]* Spezies unter Abspaltung eines Bronsted-Saurezentrum (H*) zum Zn?*, welches zwei

Kationenplatze koordiniert.

OH
H+
2+ i CO 2+

4n — ante o) +CO, +H,

1 AN ! .7\

(') Si© Al (') Si© Al

7N 77N,
Al Si Al Si

Abbildung 2-12: TPRS von CO an Zn / H-ZSM-5.[5]

AuBRerdem wurden von Biscardi et al. in situ Zn XANES Messungen an Zn/H-ZSM-5 durchgefihrt.
Dabei wurde das Material unter Helium, Wasserstoff und Propen bei bis zu 500 °C gemessen. Die
Autoren schlielen, dass [Zn(OH)]*-Spezies mit benachbarten Bronsted-Saurezentren wechselwirken
und unter Reaktionsbedingungen dehydratisiert werden. AuRerdem gingen sie von der Bildung von
verbriickten [Zn-O-Zn]?* Spezies aus, wenn die Zinkbeladung hoch ist.*? In einer Studie von Almutairi
et al. wurde der Effekt der Praparation auf die Struktur des Zn mittels TPR, FTIR, *H- und ?’Al-MAS-
NMR sowie XPS untersucht. Durch Gasphasenabscheidung von Dimethylzink auf H-ZSM-5 und
anschlieRender Zersetzung konnten isolierte Zn?*-Spezies hergestellt werden. Hingegen fiilhren
lonenaustausch in wéssriger Losung und Imprégnierung zur Bildung einer Vielzahl von Zn-Spezies
darunter die isolierten Zn?* Spezies und ZnO Cluster. Dabei waren die Katalysatoren, die aus dem CVD-
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Prozess erhalten wurden, weniger aktiv als die ausgetauschten Zeolithe oder imprégnierten
Katalysatoren. Dieses Phanomen wurde mit der Bildung multinuklearer ZnO-Spezies erklart, die die
Poren des Zeolithen blockieren.[® Diese Beobachtung ist in guter Ubereinstimmung mit Ergebnissen
zur Dehydrierung von Ethan bei der gezeigt werden konnte, dass binukleare ZnO-Spezies weniger aktiv
sind als isolierte Zn?*-Spezies.[*®l Roessner et al. stellten bei der Untersuchung der verschiedenen
Préaparationsmethoden fest, dass die Aktivitdt des impragnierten, Flissigphasen ausgetauschten und
Festphasen ausgetauschten H-ZSM-5 ahnlich sind. Allerdings konnte sie eine Anderung in der
Selektivitat von Xylol und Cs. feststellen.[*2l Daraus lasst sich schlieRen, dass unterschiedliche Zn-
Spezies, die Aromatisierung gleichermalien katalysieren oder dass sich die unterschiedlichen Zn-
Spezies in dieselbe Spezies wahrend der Aktivierung oder zu Beginn der Reaktion umwandeln. Hierbei
wurde das Verhaltnis der Bronstedt- zu Lewis-Séurezentren ermittelt und es konnte gezeigt werden,
dass mit steigender Lewis-Saurekonzentration die Bronstedt-Sdurezentren abnehmen. Daraus lasst sich
schlieBen, dass die neuen Lewis-Saurezentren durch das Zn?* entstehen. Trotz der Unterschiede in der
Konzentration der Bronstedt-Saurezentren zeigten alle ausgetauschten Zeolithe eine deutliche Aktivitét
bei der Ethan-Aromatisierung. Hiermit wurde gezeigt, dass kein klarer Zusammenhang zwischen der
Konzentration an Bronstedt-Saurezentren zu der katalytischen Aktivitdt besteht, wenn Lewis-
Séurezentren gebildet werden. Diese Beobachtungen decken sich mit Mehdad et al., die sogar
vorschlagen dass die Aromatisierung an Zn?* und [ZnOZn]?* auf den Austauschplatzen als Lewis-
Sauren ablauft und ZnO Cluster und Zn(OH)* nur die Dehydrierung katalysieren. PI®4Darauf basierend
schlagen sie ein ideales Verhltnis von 3 - 4 von Zn?" zu Bronstedt-Saurezentren fir einen optimalen

Aromatisierungskatalysator vor.

Die Bildung von Zinkhydrid-Spezies wurden anhand von XPS-Untersuchungen von reduzierten Zn/H-
ZSM-5 beobachtet.[®2 Dagegen wurden in einer anderen XPS-Studie an reduzierten Zn-Proben gezeigt,
dass ZnO zu [Zn(OH)]* bei 300 °C und [Zn(OH)]* zu isolierten Zn?* bei 400 °C reduziert.®® Das
Potenzial zur Untersuchung der Aromatisierung von Alkanen mittels *H- und *C-MAS-NMR wurde
durch Stepanov und Mitarbeiter gezeigt.®® Dabei kann Gber den zeitlichen Verlauf die Konzentration
an H und C auf der Oberflache bestimmt werden und tiber das H:C Verhaltnis Riickschlusse auf
madgliche Oberflachenspezies gezogen werden. Weiterhin kénnen so auch Veranderungen am Zeolithen
mittels #’Al-und 2°Si-MAS-NMR verfolgt werden. Bei der Aromatisierung von 1-3C-Ethan an einem
Zn-H-BEA konnten bei 300 °C Geschwindigkeitskonstanten fur die Bildung von Methan, Zn-Ethyl-
Spezies, Ethen, und Toluol bestimmt werden. Dabei konnten experimentell sowohl Zn-Ethyl-Spezies,
als auch Zn-Methyl-Spezies anhand der charakteristischen Verschiebung im **C-NMR nachgewiesen
werden.®” Durch Untersuchungen zur Aromatisierung von Propan an ZnO / H-BEA und Zn?*/ H-BEA
konnten sie feststellen, dass das isolierte Zn?* aktiver bei der Aromatisierung ist. Weiterhin konnten sie
finden, dass sich zu Beginn der Reaktion Zn-Methyl- und Ethoxy-Spezies bilden. Allerdings muss
hierbei betont werden, dass die Versuche in einem geschlossenen System ablaufen. Aus
reaktionstechnischer Sicht entspricht dies einem diskontinuierlichen Satzreaktor, wobei Adsorptions-

15



Literaturiibersicht

und Desorptionseffekte, sowie die Reaktionskinetik nicht vergleichbar mit kontinuierlichen

Festbettreaktoren, die bei katalytischen Laborversuchen verwendet wurden, sind.

OH
_ 0 2+
7/n Zn 7n2+
// ‘\ . an:r . N
Y} \ P ' \\ // \\
(0) (0) (0) (0) (0) (0)

Al/ \Si Si/ \Al Al/ \Si Si/ \Al Al/ \Si Si/ \Al

Al \Si Si \Al

Abbildung 2-13: Darstellung der verschiedenen aktiven Zn-Spezies flr die Aktivierung von Ethan.

AuRerdem konnte mit Hilfe von DFT-Rechnungen bestimmt werden, dass isolierte Zn?* aktiver fir die
Dehydrierung von Ethan sind als ZnH*. Hingegen wurden verbriickte Zn-Dimere Zn?*-O-Zn?* oder ZnO
Cluster als aktive Spezies in der Dehydrierung von Ethan vorgeschlagen.® Auf der Grundlage von
DFT-Rechnungen von der van Santen Gruppe wurden zwei Katalysemechanismen fiir die Dehydrierung

von Ethan an Zn-ZSM-5 vorgeschlagen [811°3],

Im ersten Mechanismus ist Zn?* an zwei Kationenplatzen. Bei der Adsorption von Ethan wird ein H* an
einem der Kationenplétze abstrahiert und eine Zn-Ethyl-Spezies gebildet, wobei das Zn nur noch an
einer Kationposition koordiniert. Die C-H-Bindungen der Ethyl-Spezies werden durch das Zn?
polarisiert, wodurch in Wechselwirkung mit dem Bronstedt-Sdurezentrum, ein Hydrid abgespaltet wird.
Dabei entstehen in einem konzertierten Schritt Wasserstoff und Ethen. Dabei wird Zn?" wieder an dem
zweiten Kationenplatz koordiniert und die aktive Spezies regeneriert (vgl. Abbildung 2-14).1°81 Beim
zweiten Mechanismus wird von derselben zweifach koordinierten Zn-Spezies ausgegangen wie im
ersten Fall. Diese bildet bei Adsorption des Ethans ein Bronstedt-Saurezentrum und eine einfach
koordinierte Ethyl-Zink-Spezies. Hierbei wird unter Abstraktion eines H von der Ethyl-Spezies Ethen
und eine [ZnH]*-Spezies gebildet. Diese Hydrid-Spezies reagiert mit dem gebildeten Bronstedt-
Séaurezentrum zu Wasserstoff und der zweifach koordinierten Zn2*-Spezies. Dabei wird die
Rekombination des Wasserstoffs getrennt von der Ethen-Bildung betrachtet und entspricht einem Alkyl-
Mechanismus (vgl. Abbildung 2-14).1°° Damit Iasst sich erklaren, dass die Reduktion der Bronstedt-
Séurezentren zu keiner Reduktion in der Aktivitat gefiihrt hat. Die Lewis-Zentren (Zn?*) bilden durch
Wechselwirkung mit dem Ethan und Abstraktion von einem H, dass notwendige H* und eine einfach

koordinierte Zn?**-Spezies. Dieses Bronstedt-Saurezentrum kann ebenfalls Ethen oligomerisieren und
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cyclisieren. Damit lasst sich die Aussage erklaren, dass die Aromatisierung an Zn?* bzw. [ZnOZn]*
ablaufen kann. Durch die Wechselwirkung von Ethan und Zn-Spezies kdnnen in situ Bronstedt-
Saurezentren gebildet werden, die aktiv in der Aromatisierung von Ethen sind. Durch die unmittelbare

Néhe der beiden Zentren zueinander, sollte die Folgereaktion von Ethen dementsprechend beglnstigt

werden.
H, 0™--Zn?"--0: C,H 0 --Zn2*--0° C,H
C,H, 2Hg H, 2Hg
H"---O Ht---0O

H—7Zn?*"--0"

C,Hs——2Zn*"--0Or

C,H,

Abbildung 2-14: Mechanismen fur die Dehydrierung von Ethan an Zn-Zentren.

Insgesamt muss festgestellt werden, dass es verschiedene Ansétze fur die Struktur der aktiven Zn-
Spezies gibt. Je nach Versuchsaufbau sind die Experimente der spektroskopischen und katalytischen
Messungen schwierig miteinander zu vergleichen. Weiterhin sind die Eigenschaften der Zeolithe wie
Si/ Al-Verhéltnis, PartikelgroRe und Oberflache teilweise unterschiedlich, wodurch der Vergleich der
unterschiedlichen Arbeiten zusatzlich erschwert wird. AuRerdem koénnen selbst bei gleichen Si/ Al-
Verhaltnissen unterschiedliche Al-Verteilungen in Form eines Gradienten bei H-ZSM-5 beobachtet

werden, die auf den Kristallisationsprozess zurtickgefiihrt werden. 1100l

2.1.4 Aromatisierung an Pt-modifizierten ZSM-5

Platin-basierte Katalysatoren waren die ersten Katalysatoren, an denen die Aromatisierung gezeigt und
untersucht wurde. In der Pionierarbeit von Csicsery in den 1970ern wurden das erste Mal Cs-Cs Alkane
an einem Pt / Al,Os; aromatisiert.[10H[202IN0SI04I005] |y diesem Zusammenhang wurde der Begriff
Dehydrodimerisierung geschaffen. Erste erfolgreiche Arbeiten zur Aromatisierung von Ethan und Ethen

an einem Pt / Al,O; Katalysator in einem Pulsreaktor erfolgten durch Bragin.' Mit der Synthese des
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ZSM-5 wurden neue selektive Katalysatoren erarbeitet und die ersten kommerziellen Prozesse fir Cs.

Kohlenwasserstoffe realisiert (M2 forming 6], CYCLAR Prozess*®l, Aroforming und Z-Forming [197),

Durch die Zugabe von Pt zu einem H-ZVM (analog zum H-ZSM-5) konnten Bragin et al. die Aktivitat
des Zeolith-Katalysators verdoppeln.[t%! Durch XPS-Untersuchungen konnten diese eine Pt'*-Spezies
identifizieren, die unabhangig von Oxidationstufe des Pt (O oder +2) gebildet wurde. AulRerdem konnte
festgestellt werden, dass kleinere Pt-Partikel aktiver in der Aromatisierung waren. Durch Variation der
Impragnierungsmethode konnten Reschetilowski et al. hingegen keine Abhé&ngigkeit zwischen der
Dispersion und dem Ethan-Umsatz identifizieren. Bei hoher Dispersion konnten sie eine Stabilisierung
von Metal-Olefin Komplexen feststellen. Dies fuhrte zur Begunstigung konsekutiver Reaktion der
Olefine, wodurch Koks-Vorstufen und Koks gebildet wurden B431 Weiterhin ist Pt sehr selektiv zu
den Alkenen und fordert ungewollte Reaktionen wie Dealkylierung, Alken-Rehydrierung und
Hydrogenolyse.!!2! AuRerdem erfolgt neben der Verkokung auch ein Sintern der metallischen Pt-
Partikel bei den hohen Temperaturen, die fur die Aromatisierung oder Dehydrierung benétigt werden.

Fir die Dehydrierung von Ethan ist eine aktuelle Ubersicht durch Saito et al. gegeben.[¥! Bei der
Dehydrierung von Ethan an Pt-haltigen Katalysatoren konnte durch einen Wasserstoff Co-Feed die
Verkokung des Katalysators unterbunden werden. Dabei konnte allerdings eine erhohte Methanbildung
und eine reduzierte Ethenbildung festgestellt werden.***) Hingegen zeigen DFT-Rechnungen, dass es
bei einem hohen Bedeckungsgrad an Wasserstoff auf dem Pt zu einer Inhibierung der Bildung der
Ethylidyn-Spezies (CHsC) und Methylidyn-Spezies (CH) kommt. AuRRerdem wird die Bildung von
Koks-Vorstufen unterdriickt. Hansen et al. konnten mit Hilfe ihrer Rechnungen feststellen, dass die
adsorbierten Ethen- und Ethyl-Gruppen stabilisiert werden und damit eine Bildung von Ethen erleichtert

wird.[112

Als Losung fur die dargestellten Probleme der Pt-Katalysatoren wurden verschiedene Promoteren
zugesetzt. Darunter sind Zink!**®l Gallium4iST ynd ZinnteI7nielneliiol - piese Wirkung der
Promotoren kann in zwei Kategorien unterteilt werden. Diese sind geometrische Effekte und
elektronische Effekte.

Dabei umfassen geometrische Effekte die Pt-Oberflachenmodifikation, Bildung von Legierungen bzw.
bimetallischen Partikeln und die Dispersion der Pt-Partikel. Bei der Dehydrierung von Ethan wurde
festgestellt, dass die Dehydrierung an Terrassen-Platzen und die Hydrogenolyse [21i2221 ynd
Koksbildung™#! 1241 an koordinativ ungesattigten Pt-Zentren sog. ,.cus-Pt** (z.B. Kanten und Ecken)
stattfindet. Durch die Bildung von Legierungen oder intermetallischer Verbindungen wird dabei die
Menge an cus-Pt reduziert und die Oberflachenzusammensetzung veréndert. Dabei wird bei Zugabe von

Sn zu Pt beobachtet, dass das Sn als Elektronendonor dient und elektronenreiches Pt erzeugt
wird.[L2s1126][127]
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Diese Ergebnisse in der Dehydrierung von Ethan wurden auf die Aromatisierung von Ethan tbertragen,
in dem die bimetallischen bzw trimetallischen Pt-Systeme auf H-ZSM-5 synthetisiert worden sind.
Damit lasst sich feststellen, dass sich neue Katalysatoren aus der Dehydrierung der Alkane auf die

Aromatisierung prinzipiell Ubertragen lassen, indem die Systeme mit dem ZSM-5 kombiniert werden.

Fur Pt-Ga/H-ZSM-5 konnten Zaikovskii et al. bei der Aromatisierung von Ethan zeigen, dass durch
Zugabe von 0.3 wt.% Pt zu einem Ga/H-ZSM-5 Katalysator die Aktivitat um den Faktor 2.5 gesteigert
werden konnte.[!?! Die Selektivitat zu den aromatischen Verbindungen war dabei auf einem ahnlichen
Niveau wie bei den Pt-promotierten Proben. Dieser positive Effekt von Pt auf Ga-H-ZSM-5 wurde durch
Samanta et al. ebenfalls beobachtet.!**°! Dabei konnte festgestellt werden, dass die Aktivitat durch eine
Platinbeladung von 0.5 wt.% (Ga 2.5 wt.%) um den Faktor 2 erhoht werden konnte. Allerdings ist durch
Betrachtung der Aktivitat ber die TOS zu erkennen, dass der Katalysator (iber den Verlauf von 5 h
deaktiviert und sich der Aktivitdit des Ga-Referenzkatalysators asymptotisch annahert. Uber den
zeitlichen Verlauf ist ersichtlich, dass das Ga-Pt-System nach etwa 2 h eine geringere Selektivitét zu
den Aromaten als das Ga-System vorweist. Die Autoren erklaren dieses Phanomen durch das Sintern
der Pt-Partikel und die Anreicherung der Pt-Partikel an der aufleren Oberflache. Dadurch geht die
Formselektivitat des Katalysators in Bezug auf das Pt verloren, wodurch sich bevorzugt Koks bildet.
Eine erhohte Aktivitat konnte fur dieses bimetallische Ga-Pt System auch in anderen Arbeiten gefunden

werden. [1291[130]

Weiterhin wurden bimetallische Systeme (Pt-Ga, Pt-Fe) von der Shell Oil im Zeitraum von 2014-2015
fur die Aromatisierung von Alkanen patentiert und zeigen bei geringen Pt-Beladungen hohe Aktivitaten.
(131113211331 |n einer aktuellen Studie durch Zhang et al. wurden Ergebnisse mit diesen Pt-Ga/ZSM-5 und
Pt-Fe/ZSM-5 Katalysatoren der Shell Oil fir die Aromatisierung von Ethan gezeigt.['*¥l Dabei waren
die Eisen-basierten Systeme aktiver als die Ga-Katalysatoren. Weiterhin wurde ein zweistufiger Prozess
aus getrennter Dehydrierung von Ethan (thermisch oder katalytisch) und eine anschlielende
Aromatisierung von Ethen vorgeschlagen und in einer Pilot-Anlage getestet. Aus der Literatur kann
entnommen werden, dass bimetallische Pt-M-Katalysatoren grofRes Potenzial fiir die nicht-oxidative

Aromatisierung von Ethan haben.

2.1.5 Ergebnisse aus katalytischen Untersuchungen zur Aromatisierung von Ethan

In diesem Abschnitt sollen die Ergebnisse der katalytischen Versuche verschiedener Autoren verglichen
werden. Eine Ubersicht bis 2000 wurde bereits durch Hagen und Roessner gezeigt.**! Deshalb wurden
vor allem Literaturstellen ab 2000 bis 2022 betrachtet.

Der Vergleich von Katalysedaten ist schwierig, da es selten einheitliche Parameter gibt und nicht alle
Daten in einer einheitlichen Form dargestellt werden (z.B. Verweilzeit bzw. Raumgeschwindigkeiten).
Dabei waren bei einheitlichen oder normierten Darstellungen Vergleiche leichter und es ware sogar

maoglich Modelle und Metastudien zu erstellen. In diesem Zusammenhang sei auf die Ubersichtsartikel
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von Wulf et al.'** und Mendes et al.™*®! verwiesen, die die Digitalisierung der Katalysedaten und die

damit verbundenen Herausforderungen im Detail darstellen.

Es wurden verschiedene Parameter festgestellt, die den Vergleich der Daten bei der Aromatisierung

erschweren und werden in drei Kategorien unterteilt:

(i) Allgemein: Tragergas, Aktivierung, Raumgeschwindigkeit bzw. Verweilzeit, TOS, Partialdruck
des Edukts

(if) H-Zeolithe: Si/ Al-Verhaltnis, Al-Verteilung, Modifikation, Metall-Beladung, Kristallinitat,
Verkokung

(iii) Aromatisierung: Erfassen der Aromaten als eine Stoffklasse ohne weitere Differenzierung,
bloRe Bestimmung von Benzol und Toluol, Erfassen der Aromaten durch Auskihlen der
flissigen Produkte (eine Probe fur einen Durchlauf), Ermittlung von Wasserstoff bei der

Aromatisierung, Berlicksichtigung der Kohlenstoff-Akkumulation im Katalysatorbett

Tabelle 2-1: Ubersicht tiber verschiedene Katalysatoren fiir die Aromatisierung von Ethan.

Nr. Katalysator Si/ Al T/°C X /%  Saromaten / % Referenz
1 Re/H-ZSM-5 15 43 65 ;53]
2 Zn/H-ZSM-5 15 33 65 ;53]
3 Zn/H-ZSM-5 35 48 58 [137]
4 Zn/H-ZSM-8 40 35 40 237]
5 Zn/H-ZSM-11 45 32 44 137]
6 Zn/H-ZSM-12 415 20 15 [137]
7 Zn/hollow-ZSM-5 14 575 52 36 [238]
8 Zn/nano-ZSM-5 27 575 52 35 [138]
9 Zn/micro-ZSM-5 25 575 63 30 [138]
10 Ga/ZSM-5/P 30 50 (21
11 MoFe/H-ZSM-5 115 615 31 19 [139]
12 MoZn/H-ZSM-5 115 30 22 [139]
13 MoFezZn/H-ZSM-5 115 31 22 [139]
14 Zn-ZSM-5 (2.2 wt%) 115 500 12 35 53]
15 Zn-ZSM-5 (2.7 wt%) 115 500 14 45 53]
16 Zn/ZSM-5 (5.3 wt%) 115 500 15 48 53]
17 Zn/ZSM-5 (10 wt%) 115 500 13 37 53]
18 Pt/H-ZSM-5 100 550 19 28 [140]
19 Pt/H-ZSM-5 desilicated 100 550 26 38 [140]
20 Ga/H-ZSM-5 25 650 33 43 [210]
21 PtGa/H-ZSM-5 25 650 83 35 [110]
22 Pt/H-ZSM-5 25 650 10 4 [110]
23 Mo/H-ZSM-5 25 650 40 35 [110]
24 PtGa/H-ZSM-5 D ? 630 46 61 [134]
25 PtFe/H-ZSM-5 B ? 630 58 55 [134]
26 PtSnZn/H-ZSM-5 ? 630 * * [234]

* die Ausbeute wurde hier mit Y aro = 42 % ermittelt.
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Eine grafische Darstellung der Daten aus Tabelle 2-1 sind in der unteren Abbildung (vgl. Abbildung
2-15) dargestellt. Die eingezeichneten Linien stellen die Ausbeute der Aromaten bei verschiedenen
Umsatzen dar (10 %, 30 %, 50 %). Dabei ist festzustellen, dass nur ein Katalysator eine Ausbeute von
30 % uberschreitet (Nr. 25) und bimetallische Katalysatoren eine héhere Aktivitat und Selektivitat
haben. Weiterhin wurden modifizierte Zeolithe aufgefuhrt (Nr. 7-9 sowie Nr. 18-19), die einen kleineren
Effekt als die bimetallischen Systeme haben. Folglich wird, wie in Abschnitt 2.1.4 abgeleitet, dass
bimetallische Systeme durch ihre besondere Aktivitat in der Dehydrierung ein hohes Potential flir die
Aromatisierung haben und die Modifikation des H-ZSM-5 nur ein sekundérer Faktor ist. Der Transfer
von Dehydrierung zur Aromatisierung ist hierbei einfach durch das Impragnieren der Komponenten auf

den H-ZSM-5 oder Mischen von Dehydrierkatalysator und Zeolith gegeben.
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Abbildung 2-15: Umsatz-Selektivitat-Diagramm bezogen auf die Aromaten. Zahlen entsprechen Nr. in
Tabelle 2-1.

2.2 Aromatisierung von Propan

Die Aromatisierung von Propan wurde im Vergleich zu Ethan bereits in der Vergangenheit in
kommerziellen Prozessen in Form von LPG verwendet (vgl. 2.1.4). Wie bereits unter Abschnitt 2.1.1
dargestellt wurde, unterscheidet sich Propan in seinem Verhalten bei der Protolyse, da sekundére
Carbenium-lonen gebildet werden konnen. Dadurch ist die Protolyse der C-C-Bindung bzw. das
Cracken zu Ethen und Methan schneller als die Protolyse der C-H-Bindung bzw. Dehydrierung.
Entsprechend konnte gezeigt werden, dass bereits H-ZSM-5 in der Lage ist Propan zu Aromaten

umzusetzen.[*! Weiterhin konnte gezeigt werden, dass durch Erhéhung der Verweilzeit die Ausbeute an
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Aromaten erhoht werden konnte. Dabei ist davon auszugehen, dass das kritische Reaktionsintermediat
Ethen ist, welches aromatisiert wird. AuRerdem konnte von Bandiera et. al gezeigt werden, dass bei 450
°C vor allem Cracking von Propan beobachtet werden kann. Durch Erhohen der Temperatur auf 550 °C
konnten sekundére Reaktionen (wie Oligomerisierung, Cyclisierung, usw.) beobachtet werden, wodurch

aromatische Verbindungen im Produktstrom identifiziert wurden. 4!l

Mechanistisch lauft die Aromatisierung von Propan analog zu der von Ethan ab. Zunachst werden die
Alkene tber Cracking gebildet (hier Ethen) oder durch Dehydrierung (hier Propen) sodass die Alkene
zunéchst zu Oligomeren reagieren, cyclisiert werden und durch Hydrid-Transfer die Aromaten gebildet
werden. Die Zugabe von Promotoren hat dabei ebenfalls einen positiven Effekt auf die Ausbeute an
Aromaten und verandert, den Mechanismus. Bei der Zugabe von Gal*42i143l ZnB4 oder Pti*44 konnte
Wasserstoff detektiert werden, wodurch darauf zu schliefen ist, dass die Dehydrierung bevorzugt
katalysiert wird. Die reaktiven Spezies fir Ga und Zn wurden bereits unter Abschnitt 2.1.2 und 2.1.3
dargestellt. Bei der Aromatisierung haben sich vor allem die Ga-basierten ZSM-5 Katalysatoren auf
Grund ihrer hohen Ausbeuten etabliert. Dementsprechend erfolgten die meisten kinetischen und

mechanistischen Studien an derartigen Systemen.

Meriaudeau und Naccache stellen fiir die Aktivierung von Propan an Ga-Zentren einen Alkoxid-
Mechanismus auf.¥%! Dazu reagiert das Propan zu Propyl und Hydrid an einer verbriickten [GaOGal]-
Spezies. Dabei wird das Hydrid von einem Ga-Zentrum und die Propyl-Spezies am Sauerstoff
gebunden. Die Propyl-Spezies reagiert mit einem benachbarten Bronstedt-Saurezentrum. Dabei wird
das Carbenium-lon am Zeolithgerust koordiniert und das H* wird auf den Sauerstoff der [GaOGa]-
Spezies Ubertragen. An dem Ga-Zentrum kann unter Rekombination von Wasserstoff, dass aktive
Zentrum wiederhergestellt werden. Im Fall von Bronsted-Saurezentrum kann durch die Desorption von
Propen und Abstraktion von H* das reaktive Zentrum wiederhergestellt werden. Biscardi und Iglesia
konnten durch Isotopen-Versuche mit CsDs zeigen, dass die Bronsted-Séurezentren die C-H Bindung
vom Propan aktivieren kdnnen, allerdings der adsorbierte Wasserstoff nicht effektiv von der Oberfl&che
desorbieren kann.[**8] Die Aktivitat ist an Ga/H-ZSM-5 um den Faktor 3 schneller als an H-ZSM-5,
wobei die C-H Aktivierung bei beiden Katalysatoren dhnlich ist. Demzufolge dient das Ga-Zentrum zur
Rekombination von H-Spezies zu Wasserstoff. Dabei wird ein Mechanismus analog dem Zink-
Mechanismus (vgl. Abbildung 23, 2. Mechanismus) vorgeschlagen bei dem eine GaH-Spezies mit dem
Séurezentrum wechselwirkt und so Wasserstoff freigesetzt werden kann. In einer kombinierten Studie
aus DFT-Rechnungen, XANES und Katalytischen Versuchen wurde ein Alkyl-Mechanismus
vorgeschlagen.® In einer aktuellen Arbeit von Wang et al. konnte durch in situ **C-NMR-Messungen
erstmalig eine Cyclopentenyl-Spezies ermittelt werden.[*”) Dabei wird davon ausgegangen, dass dieses
Intermediat und andere im Kohlenwasserstoff-Pool als Co-Katalysatoren fungieren und so die Reaktion
beschleunigen. Generell ist aus der Literatur kein eindeutiger Mechanismus zu entnehmen. 248111491 |n

Versuchen zur Umsetzung von Propan an Zn/ Na-ZSM-5 konnten Biscardi und Iglesia zeigen, dass
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auch ohne Bronstedt-S&urezentren eine Aromatisierung ablaufen kann. Sie konnten sogar feststellen,
dass der Zn-modifizierte Na-ZSM-5 aktiver ist als der modifizierte H-ZSM-5. Dies ist zundchst
widersprichlich, da der Na-ZSM-5 keine Sdurezentren besitzt. Dabei gehen sie auf Grund von Isotopen-
Austausch mit D, davon aus, dass sich intermedidre Bronstedt-Séurezentren bilden, analog dem
dargestellten Zink-Mechanismen (vgl Abbildung 2-14).01461

In Bezug zu bimetallischen Katalysatoren wurden fur die Aromatisierung von Propan einige neue
Systeme gezeigt. Dabei wurde GaPt/H-ZSM-5 flr die Aromatisierung von Propan untersucht. Es konnte
keine signifikante Steigerung der Aktivitat oder Selektivitat zu den Aromaten festgestellt werden.*>0
Weiterhin wurde von einem PtZn/H-ZSM-5 fiir die Dehydrierung von Propan berichtet bei der die
Aromatisierung als Nebenreaktion erwahnt wurde.™4 In einer aktuellen Publikation von Xu et al. wurde
ein Cr-Ga/ZSM-5 System mittels verschiedener Imprégnierungssequenzen untersucht. Der Katalysator
erreicht hierbei ca. 8 % hohere BTX-Ausbeuten als ein Ga/H-ZSM-5 Katalysator. Dazu war eine hohe
Dispersion von Cr®* wichtig, da diese Spezies als Dehydrierkomponente gewirkt hat.*>2 Zhou et al.
zeigen in diesem Zusammenhang ein trimetallisches System bei dem ZnPtSn/H-ZSM-5 als Katalysator
verwendet wurde. Durch Vergleich von H-ZSM-5, Zn/H-ZSM-5, ZnPt/H-ZSM-5 und ZnSnPt/ZSM-5
konnte festgestellt werden, dass der beste Katalysator der trimetallische Katalysator war. Es konnte
gezeigt werden, dass die Zugabe von Sn wichtig, fur die Inhibierung der Methan- und Ethanbildung
ist.['5% In einer anderen Publikation aus der Gruppe konnte ein ZnFePt/H-ZSM-5 Katalysator fir die

Aromatisierung von Propan dargestellt werden.!*>

Das Potenzial der Trennung von Dehydrierung und Aromatisierung konnte insbesondere durch Chang
et al. gezeigt werden. Hierbei wurde ein bimetallischer PtZn/SiO, Katalysator synthetisiert der aktiv in
der Dehydrierung von Ethan war. Dieser Katalysator wurde in unterschiedlichen
Mischungsverhéltnissen mit einem H-ZSM-5 physikalisch gemischt. Sie konnten feststellen, dass ein
Mischungsverhdltnis von 6:1 (Zeolith zu PtZn-Katalysator) ideal war. Durch Variation des
Mischungsverhéltnisses 1/ 1, 6 / 1 und 50 / 1 konnte gezeigt werden, dass bei hohen Zeolith-Gehalt, die
Dehydrierung des Propans limitierend ist und bei hohem Gehalt an Dehydrierkatalysator die
Folgereaktionen des Propens limitiert sind. Somit ist festzuhalten, dass bei Mischungen aus
Dehydrierkatalysator und Zeolith die Limitierung der Reaktion sich mit dem Verhaltnis der
Katalysatoren &ndert, da das Intermediat nicht schnell genug in den Folgereaktionen umgesetzt werden

kann oder eine Verarmung des aktiven Intermediates (hier Propen) auftritt.[*55)

Bei den katalytischen Untersuchungen zeigt sich auRerdem, dass die idealen Parameter ahnlich die der
Aromatisierung von Ethan sind. Somit ist hohe Temperatur, hohe Verweilzeit und niedriges Si / Al-
Verhaltnis vorteilhaft sind.[EeIA5I4CIL561157]{156]
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2.3 Aromatisierung anderer Kohlenwasserstoffe

Die Aromatisierung der kurzkettigen Kohlenwasserstoffe auRer Ethan und Propan lasst sich in Methan
und C.-Ce unterteilen. Die Umsetzung von langkettigen Alkanen Cs- sind hierbei von dem katalytischen

Reforming nicht mehr deutlich abzugrenzen.

Die Aromatisierung von Methan nimmt im Kontext der oben genannten Nutzung von Erdgas eine
zunehmende Rolle im industriellen Sektor ein. Die Relevanz der Methan-Aromatisierung in der
Forschung kann anhand der Vielzahl an Ubersichtsartikeln gegeniiber der Aromatisierung aller
kurzkettigen Alkane von C»-Cs wahrgenommen werden, [15°1[1601161][162]163][1641[165](166,167] Daheij stellt die
Aromatisierung von Methan eine ideale Reaktion dar bei der Wasserstoff und Benzol entstehen, welche
notwendige Plattformchemikalien sind. Das Potential der Aromatisierung von Methan liegt
insbesondere in der Produktion von Methan aus nachwachsenden Rohstoffen. Damit wére ein Zugang
zu aromatischen, biogenen Kohlenwasserstoffen maglich.%! Ein Uberblick (iber die Mechanismen in
der Aromatisierung von Methan ist durch Vollmer et al. gegeben. %2 Ein Uberblick tiber verschiedene
Mo-basierte Kkatalytische Systeme und ihrer Aktivitat ist durch Menon et al. gegeben.l's4l Bei der
Aromatisierung von Methan haben sich Mo/H-ZSM-5 Katalysatoren als die aktivsten gezeigt.
Hinsichtlich des Mechanismus gibt es laut aktuellem Stand zwei akzeptierte Hypothesen: i) ein
bifunktioneller Mechanismus; ii) Kohlenwasserstoff-Pool Mechanismus (vgl. Abbildung 2-16). Dabei
wird beim bifunktionellen Mechanismus diskutiert!*®®!, ob die Reaktion tiber Ethen® oder Ethin™®
ablauft. Fur diesen Mechanismus spricht, dass mit Hilfe von diesem das katalytische Verhalten erklért
werden kann.[*”! Allerdings konnte eine Aktivitéat bei einem Mo / Silicalite-1 festgestellt werden, der
keine Bronsted-Saurezentren besitzt.'’2 Ausgehen davon konnten die Autoren finden, dass die Mo-
Zentren durch die S&urezentren gut dispergiert werden und eine hohe Aktivitét erreicht wurde. Weiterhin
zeigt sich bei der Aromatisierung von Methan eine Induktionsperiode des Katalysators, die nicht mit der
bereits genannten Induktionsperiode bei den Zn-Katalysatoren zusammenhangt. Hierbei wurde zunéchst
vermutet, dass die Molybdanoxid-Vorstufe reduziert bzw. der Kohlenstoff in das Gitter eingelagert wird.
Eine kinetische Analyse der Bildung dieser Spezies ist auf Grund der parallel ablaufenden Induktion,
Aromatisierung und Deaktivierung schwierig.'”®! Dabei konnte durch Studien in Puls-Reaktoren,

operando und quasi-in-situ Methoden drei Stufen in der Reaktion ermittelt werden.[17411L75]

0] Autokatalytische Reduktion von Mo(VI) mit CO
(i) Bildung der Kohlenstoff-Oberflachenspezies
(iti)  Autokatalytische Bildung von Benzol

Durch spektroskopische Analyse der Koksablagerung konnte abgeleitet werden, dass diese auf einen
Radikal-Mechanismus in den Zeolith-Poren hindeuten.”® Durch Versuche mit **CH, und *2CH. konnte
demonstriert werden, dass die Kohlenstoffablagerung in der Reaktion teilnehmen. Weiterhin wurde

gefunden, dass der Kohlenstoff in der MoOC-Spezies nicht nur die elektronische Struktur veréndert,
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sondern in den Produkten wiederzufinden ist.'621 Dabei wurde durch Vollmer et al. eine Analogie zum

Eisencarbid-Mechanismus bei der Fischer-Tropsch-Synthese hergestellt.[7®

[Mo]  C,H, BAS
'H2 C2H6 'H2

(1) Bifunktioneller Mechanismus:

(i1) Kohlenwasserstoff Pool Mechanismus:

[Mo] C,H, Zeolith-Poren CHy
_H2 C2H6 -H

Abbildung 2-16: Vorgeschlagene Mechanismen fiir die Aromatisierung von Methan. Adaptiert aus 1631,

Die grofite Limitierung fur die Realisierung von einem kommerziellen Prozess ist beim Methan &hnlich
dem Ethan. Dabei wird fur signifikante Umsétze eine hohe Temperatur (ber 700 °C bendtigt. Dabei
kénnen teils nur Umsétze von 2 — 20 % und Benzol-Selektivitaten von bis 100 % festgestellt werden,
wobei die starke Verkokung nicht berlicksichtigt wird. Weiterhin desaktivieren die Katalysatoren durch

die hohe Temperatur schnell.[*6¢]

Bei der Aromatisierung von C4-Cs Alkanen kann beobachtet werden, dass die Anzahl an Publikationen
deutlich geringer ist als bei C1-Ca.

Ein aktueller Uberblick ber die Aromatisierung von C, ist von Zeng et al. gegeben.'’/1 Bei
katalytischen Untersuchungen an einem sauren Katalysator aus einem C4-Schnitt aus einer FCC-Einheit
konnte gefunden werden, dass eine lange Verweilzeit und erhdhte Temperatur die Ausbeute an
Aromaten erhdhen. Zuséatzlich wurde bis etwa 600 °C beobachtet, dass n-Butan und iso-Butan in der
Reaktion gebildet werden. Ab 600 °C konnte ein deutlicher Wechsel im Selektivitatsverhalten des
Katalysators beobachtet werden, sodass Cracking-Produkte wie Propen und Ethen identifiziert
wurden.® In einer kinetischen Studie mit n-Butan an H-ZSM-5 und Ga / H-ZSM-5 wurde dieser Trend
bestatigt.® Am Ga-haltigen Katalysator konnten Umsitze von ca. 60 % bei Verweilzeiten von 0.4 h
und 540 °C erreicht werden. In einer aktuellen Publikation von Wang et al. konnte beobachtet werden,
dass mit zunehmendem Druck von 1 bis 10 bar, die Selektivitat der BTX-Aromaten absinkt. Die Bildung
von Propan durchlief ein Maximum bei einem Druck von 5 bar.}”® Mit Hilfe der katalytischen
Messungen und DFT-Rechnungen konnte ein Reaktionsnetzwerk aufgestellt werden. Hierbei wurde

gefunden, dass die geschwindigkeitslimitierenden Schritte zum einen das Cracken von Butan und der
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H-Transfer vom Cs*-Carbonium-lon zum Propen ist. AuBerdem wurden spektroskopische
Untersuchungen mit Isobutan an Zn / H-ZSM-51%% und n-Butan™ Isobutan™®? sowie 1-Buten('®l an
Zn / H-BEA unternommen, um den die aktive Spezies zu identifizieren. Hier konnte festgestellt werden,
dass das Butan zunachst dehydriert und das 1-Buten zum 2-Buten isomerisiert. Weiterhin wurde
vorgeschlagen, dass die Dehydrierung der Oligomere so lange ablduft bis das entsprechende Di- oder

Trien gebildet wurde. Die Zn-Spezies wurde in diesem Zusammenhang als die [ZnOZn]?*identifiziert.

Fir die Aromatisierung von Pentan sind sowohl Zn / H-ZSM-5[2I1184[185] - Gg / H-ZSM-5 [186[187] yng
Pt / H-ZSM-5[18811289 hekannt. In einer Studie von Zhu et al. zum Einfluss des Si/ Al-Verhéltnisses
konnte gefunden werden, dass mit steigendem Verhaltnis der Umsatz an Pentan absinkt.84 Die
Selektivitdt der BTX-Fraktion war hierbei konstant. Bei hoheren Si/ Al-Verhéltnissen konnte
festgestellt werden, dass immer weniger C1-C4 Alkane und mehr C,™-Cs™ Alkene erhalten wurden. Die
Autoren folgern aus dem Alkan- und Alken-Selektivititsverhalten, dass bei niedrigen Si/Al-
Verhéltnissen trotz Zn-Modifikation die Bronsted-Saurezentren eine signifikante Menge an Cracking
und H-Transfer verursachen. In einer Publikation von Tamiyakul et al. konnte anhand von H.-
Aktivierung des Katalysators beobachtet werden, dass ein vorreduzierter Zn/H-ZSM-5 eine erhdhte
Selektivitat zu BTX-Aromaten vorweist bei ahnlichem Umsatz im Vergleich zum unbehandelten
Material.®2 Auf Grund ihrer XPS- und XANES-Versuche folgern sie, dass sich Zinkhydrid-Spezies
bilden (vgl. Abbildung 2-13).

Die Aromatisierung von Hexan wurde durch Kanai und Kawate an Zn/H-ZSM-5! und
Ga / H-ZSM-5[°10%21 yntersucht. Dabei konnten sie bei beiden Katalysatoren feststellen, dass ein
linearer Zusammenhang zwischen dem gebildeten Wasserstoff und der Selektivitat der Aromaten
besteht. Bei 500 °C wurden verschiedene Verweilzeiten untersucht, wobei langere Verweilzeiten positiv
fur die Ausbeute an Aromaten waren. Der Hexan-Umsatz war bei beiden Systemen nahezu 100 % und
Selektivitaten bis zu 70 % konnten festgestellt werden. Mechanistisch wurde die Aromatisierung von
Hexan an Ga/H-ZSM-5 mit Hilfe von DFT-Rechnungen und katalytischen Ergebnissen untersucht. Die
Autoren folgern, dass es fiir die Cyclisierung zu einer Bildung von Hexatrienen kommen muss.
Weiterhin konnten sie zeigen, dass eine Aktivierung in Wasserstoff die Selektivitat zu den Aromaten
verbessert. Entsprechend wurde von einer intermedidren [GaH;]* Spezies ausgegangen, da diese
deutlich niedrigere Aktivierungsbarrieren gegeniber dem nicht-aktivierten Ga vorgewiesen hat.
Tshabalala et al. haben Ga-,Mo- und Zn-haltige H-ZSM-5 Katalysatoren bei der Aromatisierung von
n-Hexan verglichen.'*3l Der Zn-H-ZSM-5 zeigte hierbei die hochste Selektivitat mit 45 % zu den
aromatischen Kohlenwasserstoffen. Mit dem Verhaltnis von Aromaten zu Cracking Produkten (A/C
Ratio) konnten sie darstellen, dass der Mo-haltige Zeolith mehr Cracking als der H-ZSM-5 vorweist.
Zusétzlich wurde durch TG-Messungen die Verkokung der Katalysatoren ermittelt. Hierbei hatte der

Zn-Katalysator die niedrigste Verkokung.
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Generell l&sst sich aus dem Vergleich der kurzkettigen Alkane schlussfolgern, dass bei der
Aromatisierung von Kohlenwasserstoffen von Cs das initiale Cracken eine wichtige Rolle spielt. So
konnte bei allen kinetischen und mechanistischen Untersuchungen festgestellt werden, dass das Alken
aus dem Cracking als Ausgangspunkt fiir die Reaktion wahrgenommen wurde. Durch die in Abschnitt
2.1.1 Abbildung 2-2 gezeigte Protolyse ist deutlich, dass Ethan gegentber den anderen Alkanen eine
Sonderstellung hat. Besonders ist dies bei Methan der Fall, da in diesem Fall die C-H-Bindung aktiviert

werden muss und das Molekdil schwieriger zu polarisieren ist als Ethan.

2.4 Co-Aromatisierung von Kohlenwasserstoffen

Die Aromatisierung der Kohlenwasserstoffe wurde in den vorherigen Abschnitten isoliert flr die
jeweiligen Alkane betrachtet. Allerdings ist bei einer industriellen Anwendung die Umsetzung des
Erdgases eine Zielsetzung, sodass der Ursprung der Produkte nicht mehr eindeutig nachvollziehbar ist.
Das Potential fiir die Zugabe von Alkenen zu einem ausgewahlten Kohlenwasserstoff wurde Choudhary
et al. an Ga/H-ZSM-5 mit Propan®®und Ethan™® gezeigt. Dabei konnte anhand von
thermodynamischen Rechnungen ermittelt werden, dass die Zugabe von Alkenen die Gibbs-Energie der
Reaktion absenkt. Dieser Effekt konnte in katalytischen Versuchen mit verschiedenen Alken / Alkan
Verhéltnissen experimentell bestétigt werden. Dieser synergistische Effekt wurde anhand der
Reaktionswarme begriindet, da die Umsetzung der Alkene exotherm ist und die von Ethan endotherm
und insgesamt ein autothermer Prozess ablduft. So konnte bereits bei 400 °C ein Ethan-Umsatz von
20— 40 % je nach zugesetztem Alken festgestellt werden. Bei der Umsetzung von Erdgas konnte
beobachtet werden, dass bei 500 °C alle Kohlenwasserstoffe C,. umgesetzt werden konnten.
Entsprechend waren die Umsétze bei den 1angeren Kohlenwasserstoffen héher. Fir Methan konnte unter

allen Bedingungen nur ein inertes Verhalten beobachtet werden.[%]

Gerade im bereits genannten Kontext der Nutzung von Methan wurde dieser Ansatz weiterverfolgt,
wobei der Terminus ,,Co-Aromatisierung® eingefiihrt wurde. Dabei kann beobachtet werden, dass
Methan durch Zugabe von Propan oder Pentan ,aktiviert“ wird. Dies kann anhand des bereits
dargestellten Kohlenwasserstoff-Pool-Mechanismus verstanden werden, da die langerkettigen Alkane
diesen Pool bilden und der Pool das Methan aktiviert. Eine Ubersicht iiber die Co-Aromatisierung von
Methan und Propan ist durch Guo et al. gegeben.*%! Hierbei konnte durch bimetallische M-Zn / H-
ZSM-5 Katalysatoren bei 600 °C ein Methan-Umsatz von bis 40 % erreicht werden (Pt-Zn-System).[1%]
Dabei war das Eduktverhaltnis von Ci/Cs = 5. Fir Mo-Zn / H-ZSM-5 Katalysatoren konnte dieser
Synergismus ebenfalls identifiziert werden, sodass ein Methan-Umsatz von 30 % erreicht wurde.[*%!
Diese Methan-Aktivierung konnte ebenfalls fir Pentan festgestellt werden.!**/I!%] Eine umfassende
thermodynamische Analyse fiir verschiedene C1/C3; Gemische, Temperatur und Druck ist durch Bijani
et al. gegeben. Hierbei wurde gezeigt, dass Methan unter allen Bedingungen nicht aktiviert wurde.

Die Autoren betonen, dass einige der hohen Methan-Umsdtze nicht reproduzierbar sind. Diese
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Perspektive wurde auch durch Nacchache et al. bestatigt.[?°” Hingegen wurde in einigen weiteren Fallen

von einem positiven Synergismus berichtet, [201202][198]1203][204]

Weiterhin wurde die Co-Aromatisierung von Methan und Propan mittels *C- und #’AI-MAS-NMR
untersucht.?®®! Hier konnte eine Umsetzung des Methans erst bei 500 — 550 °C beobachtet werden.
Dabei konnten sie feststellen, dass Methan zundchst die Aromaten aus der Propan-Aromatisierung
alkyliert. Zusatzlich konnte die 3C-Markierung danach im aromatischen Ring identifiziert werden, was
fur Ringkontraktions- und Erweiterungsreaktionen spricht. Weiterhin konnten sie zeigen, dass Zn- und
Ga-basierte Katalysatoren mehr **C-Methan in die finalen Strukturen einbauen.

Das Fazit aus der Literatur der Co-Aromatisierung ist, dass in dem Ansatz viel Potential fur die
Aktivierung von Methan und Ethan liegt. Allerdings sind die sich widersprechenden Aussagen der

verschiedenen Autoren als kritisch zu betrachten.

2.5 Ubersicht zur Reduktion von Kohlenstoffdioxid mit Wasserstoff

Die Nutzung von Kohlenstoffdioxid als Rohstoff ist in vielen Bereichen von Interesse. Beispielsweise
wurde CO; fiir die Methanol-Synthese?°¢12071 oder Fischer-Tropsch-Synthesel?%! als Kohlenstoffquelle
vorgeschlagen. Dabei spielt bei jedem vorgeschlagenen Prozess die Reverse-Water-Gas Shift Reaktion
(RWGS) eine zentrale Rolle, da so Kohlenstoffmonoxid erhalten wird.[2°2° Eine aktuelle Ubersicht
fir die RWGS ist durch Chen et al. gegeben.!l Bei der Reduktion von Kohlenstoffdioxid mit
Wasserstoff wird in den meisten Féllen weiter bis zu Methan reduziert. Diese Reaktion entspricht der
Sabatier-Reaktion bzw. Methanisierung. Dabei wird Methan in vielen Fallen bevorzugt gebildet, da die
Reaktion exothermer ist als die RWGS. So kann thermodynamisch erst bei Temperaturen > 500 °C eine

nennenswerte Menge an CO erhalten werden, 21

RWGS
CO, +H, CO +H,0
WGS
Sabatier
CO,+4H, CH, +2 H,0O

Steam Reforming

Abbildung 2-17: Reaktionsgleichungen zur RWGS- und Sabatier-Reaktion.

Die RWGS-Reaktion wird anhand von zwei unterschiedlichen Mechanismen erklart:

Q) Oberflachenredox-Mechanismus

(i) Assoziativer Mechanismus

Der Oberflachenredox-Mechanismus erfolgt durch Wechselwirkung des Kohlenstoffdioxids mit
beispielsweise Cu®, sodass das Metallzentrum oxidiert und CO gebildet wird. Das gebildete Metalloxid
wird durch den vorhandenen Wasserstoff wieder zum Metallzentrum reduziert.[?*212131  Beim

assoziativen Mechanismus wird zwischen dem Formiat- und Carboxyl-Mechanismus unterschieden.
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Dabei wird zundchst Wasserstoff an der Oberflache des Katalysators adsorbiert und aktiviert. Der
aktivierte Wasserstoff reagiert mit adsorbiertem Kohlenstoffdioxid zu einer Formiat-Spezies (COO¥*).
Zwei dieser Spezies assoziieren miteinander und zersetzen sich zu CO und H an der Oberflache. Die H-
Spezies reagieren mit OH-Spezies zu Wasser und die Produkte desorbieren von der
Oberflache. 21421512161 - Beim  Carboxyl-Mechanismus reagiert im Gegensatz zum vorherigen
Mechanismus das CO, zu Carboxyl-Spezies (COOH*). Diese kénnen sich direkt zu CO und OH
zersetzen oder mit einer anderen Carboxyl-Spezies assozieren. Die binare Spezies zersetzt sich in CO

und H.[2171 [218]

Die Mechanismen der Methanisierung werden in assoziative und dissoziative Mechanismen unterteilt.
Assoziative Mechanismen bilden mit Hilfe von adsorbierten H-Spezies Intermediate (vgl. oben) die
unter Dehydratisierung und Hydrierung der Kohlenstoffspezies Methan bilden. Dissoziative
Mechanismen spalten nach der Adsorption von Kohlenstoffdioxid das Adsorbat in CO* und O*. Die
Spezies reagieren jeweils mit H-Spezies zu Wasser und Methan. Analog werden die Mechanismen
ausgehend von Kohlenstoffmonooxid kategorisiert. Beide Arten von Mechanismen wurden durch
DRIFTS-Messungen unter Zugabe von Kohlenstoffdioxid bzw. Kohlenstoffmonooxid und Wasserstoff
gemessen. Dabei konnten Carbonyl (2000 cm?), Formyl (1900 cm) und Formiat (1600 cm™) Banden
beobachtet werden.?**! Die Mechanismen sind allerdings stark abhangig von der Temperatur und dem
Verhaltnis von H, : CO,.1?%

Eine Zusammenfassung der ablaufenden Oberflachenreaktionen von CO. und H; ist in Abbildung 2-18
zu entnehmen. Alle Reaktionen entsprechen entweder Adsorption- und Desorptionsprozessen oder
Hydrierschritten. Die Deoxygenierung der Formiat-Spezies ist dabei die Ausnahme und entsprechend
hervorgehoben. Die schwarzen Pfeile stellen Uberginge der Mechanismen zueinander dar bei denen
meist eine Dehydratisierung stattfindet. Dabei beschreibt der linke, blaue Pfad den Carboxyl-
Mechanismus, bei dem durch H-Spezies die Dissoziation von Kohlenstoffdioxid begtinstigt wird. Bei
starker Adsorption von CO werden die Folgereaktionen bevorzugt, sodass Methanol und Methan
entstehen konnen. Der mittlere, rote Pfad beschreibt den Oberflachenredox-Mechanismus bzw. die
direkte CO,* Dissoziation bzw. bei der CO, unmittelbar in CO und O dissoziert. CO wird anschlielend
in mehreren Reduktionschritten zu Methan reduziert. Der griine, rechte Pfad beschreibt den Formiat
Mechanismus bei der Ameisensdure und Methanol entstehen kann. Der Pfad zu Methan ist hierbei durch
den Abbau von H,COH* mit Wasserstoff zu H.O* und CH,* gegeben.
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CO; (g)
CO,*
COOH* HCOO*
v 0
CO(g) «—— CO*+OH*
v v
CO* + H,0* CO* «—— CO* —— HCO* H,COO* HCOOH*
l ‘ o H,COOH* HCOOH (g)
v / i
HCO* COH* CH* H,CO*
HCOH* / .
l l CH, H,CO* H,COH*
CH*+O* H,CO* —_ | !
> H,COH* X
} b : CH; H,COH*
CH,* - H,cO* l L CH.* H.COH*
H,COH* x - :
i i ’ CH, H,COH (g)
CH* & H,COH* | ! CHL* H,COH (2)
L L H;COH (g) CH, () '
(Iz H,COH (g) CH,*
CH,(2) CH,(g)

Abbildung 2-18: Reaktionen von CO; mit H, an der Oberflache. Blau, links — Carboxylat-Mechanismus;
Rot, mitte — Redox Mechanismus via CO; Dissoziation; Grin, rechts — Formiat Mechanismus via CO,
Dissoziation. Adaptiert aus 2211,

Fir die Reaktion gibt es unterschiedliche Katalysatoren, wobei die getragerten Metallkatalysatoren und
getragerten Metalloxidkatalysatoren die wichtigsten Klassen darstellen. Bei der RWGS-Reaktion wird
fiir getragerte Metallkatalysatoren angenommen, dass diese struktursensitiv ist. Dabei ist die
Dissoziation des Intermediates mit Hilfe wvon adsorbierten H-Spezies abhdngig von der
MetallpartikelgroRe.?"1 In diesem Kontext konnte fiir Nickel gezeigt werden, dass dieses bei einer
kleineren PartikelgroRe, eine niedrigere Wasserstoff-Bedeckung vorweist und damit selektiver zu CO
ist. Weiterhin kann durch den Zusatz von Alkalimetallen die Selektivitat erhdht werden. Dies konnte flr
Fe/Al,O3, Cu/SiO,22241223 sowie Ni/Al,O3 gezeigt werden.??412251 AuRerdem konnte eine Aktivitat fir
ZnO-basierte Katalysatoren festgestellt werden.??61227] Dabei besitzt ZnO den Nachteil, dass es zu
hoheren Reaktionstemperaturen reduziert werden kann, wodurch die Aktivitat sinkt.[?28] Dabei sind
insgesamt die Umsdtze < 15 % bei Temperaturen von 300 — 600 °C, allerdings werden hohe
Selektivitaten an die 100 % zu CO erreicht. Um die Folgereaktion von CO zu CH4 zu unterbinden,
werden hohe WHSV von > 10.000 verwendet.[?*!

Als aktiver Katalysator fir die Methanisierung hat sich metallisches Nickel auf oxidischen Trégern
erwiesen. Eine aktuelle Ubersicht fiir getragerte Nickel-Katalysatoren geben Zhang et al. .[??Y Die Ni-

Katalysatoren deaktivieren durch Oberflachencarbid-Bildung unterhalb von 325 °C, Bildung von
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Graphit durch CO-Zersetzung Uber 425 °C und Bildung von Graphit-Filamenten (iber 550 °C.[??8]

Weiterhin sintern die Metallpartikel im Laufe der Reduktion, wodurch die Menge an aktiven Zentren
sinkt,[22911230]

Generell muss festgestellt werden, dass beide Reaktionen nicht voneinander getrennt betrachtet werden
konnen, allerdings in der Literatur wie getrennte Themen behandelt werden (z. B. unterschiedliche
Nomenklatur fir Mechanismen). Dabei sind die Nickel-Katalysatoren in beiden Themenfeldern auf
Grund der Struktursensitivitat die interessantesten. Die Aktivitdt der Nickelzentren kann hierbei durch
die PartikelgroRe oder Zugabe von anderen Metallen und Bildung intermetallischer Verbindungen
angepasst werden.[?Y Zudem sind Eisen-basierte Katalysatoren relevant bei der Betrachtung der
Reduktion von Kohlenstoffdioxid oder Kohlenstoffmonooxid zu Kohlenwasserstoffen in der Fischer-
Tropsch-Synthese (FTS). Eine Ubersicht zu multifunktionalen Fe-Katalysatoren fiir die FTS ist von
Abello und Montane gegeben. 232

2.6 Oxidative Dehydrierung kurzkettiger Kohlenwasserstoffe

2.6.1 Oxidative Dehydrierung von Ethan

Die oxidative Dehydrierung von Alkanen kann mit einer Vielzahl von verschiedenen Systemen realisiert
werden. Eine Ubersicht iiber die verschiedenen Katalysatoren ist durch Gartner et al. gegeben.[3 Dabei
ist die oxidative Dehydrierung von Ethan und Propan von besonderem Interesse, da diese Reaktion einen
Zugang zu Ethen und Propen erméglicht.[24 Als Alternative sind hierzu bisher in Bezug auf Ethan nur

Steam-Cracker zum Einsatz gekommen. 2!

In diesem Abschnitt soll der Fokus auf die oxidative Dehydrierung mit Sauerstoff an Mo-V-Te-Nb-
Oxiden gerichtet werden, da diese Materialien besonders hohe Ausbeuten von Ethen um 35 % erreichen
(Selektivitat > 90 %). Der erste Bericht liber die Aktivierung von Ethan an einem derartigen gemischten
Metalloxid erfolgte durch Thornsteinson im Jahr 1978.12%1 Hierbei konnten fir verschiedene ternare und
guarternare Katalysatoren ein Umsatz von 10 % und eine Selektivitat von Ethen von bis zu 100 %
beobachtet werden. Dabei konnte dies fiir ein Moo.7sVo.1sNbo.os bereits bei 286 °C festgestellt werden.
Ueda et al. haben die promotierende Wirkung von Al, Ga, Bi, Sb und Te auf Mo-V-Oxide untersucht.
Die MoVSbO und MoVTeO hatten hierbei die hochsten Aktivitaten mit 16 % bzw. 18 % bei nur 340
°C.[2%1 Quaternare Mo-V-Nb-Te-Oxide und Mo-Ve-Nb-Sb-Oxide wurden von Mitsubishi Chemicals
fur die Ammoxidation von Propan zu Acrylonitril®3®I23% ynd die Oxidation von Propan zu Acrylsaure
(2401 pereits getestet. Die Kristallstruktur dieser quaterndren Mischoxide wurde mittels
Neutronenbeugung und  Synchroton-XRD  bestimmt. Dabei konnte eine M1 Phase
Mo7.8V1.2NbTe0.00370289 Und eine M2 Phase M0431V1.3sTe181NDo 3301081 identifiziert werden. Melzer et
al. berichten, dass die quarternaren Mischoxid-Katalysatoren sehr aktiv sind, allerdings fir einen
kommerziellen Prozess hohere Aktivitaten benétigt werden.t! Diese konnen erreicht werden, indem

phasenreine M1-Katalysatoren hergestellt werden.** Weiterhin wird darauf hingewiesen, dass sich bei
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der konventionellen hydrothermalen Synthese der Katalysatoren rontgenamorphe Anteile bilden, die die
Aktivitat pro Gramm Katalysator verringern. In einer anderen Publikation wurde davon berichtet, dass
die Reaktion vor allem in den [0 0 1]-Ebenen stattfindet und damit ein gezieltes Kristallwachstum
wichtig ist.?*?1 Dabei konnten sie durch Variation der Syntheseparameter eine phasenreinen M1, ohne

amorphe Anteile synthetisieren.?*®l Eine Elementarzelle des M1 ist in Abbildung 2-19 dargestellt.

Mob+/ V5
B vos*
[l Mos+6+ vavise
B Mos+/ v+
Nb5*
Te

Abbildung 2-19: Kristallstruktur der M1 Mo-V-Nb-Te-Oxid Struktur.[242]

Der Einfluss der Nb- und Te-Promotern konnte anhand von XPS und katalytischen Messungen gezeigt
werden. Dabei konnten festgestellt werden, dass Nb und Te als Strukturpromotern dienen und das
Verhéltnis an Mo®, V** und V** an der Oberflache beeinflussen.'”l Die Aktivitit des M1 wird haufig
anhand von O-Radikalen an den S2-S2-S7-Gitterplatzen erklart.[24412451 Allerdings konnten Melzer et al.
zeigen, dass die Konzentration an Mo und V Spezies bei allen synthetisierten Proben dhnlich ist. Sie
vermuten, dass durch den Einbau von Nb und Te in das Gitter VV-Spezies in selektiven Gitterpositionen
stabilisiert werden. Durch kinetische Versuche konnten die Autoren zeigen, dass die Promotoren die
konsekutive Oxidation von Ethen zu CO und CO; verhindern.

Bei XPS-Untersuchungen am M1 konnte identifiziert werden, dass die Rontgenstrahlung bei
Bestrahlungszeiten Gber 10 h das V**/V®* und das Mo®>*/Mo®*-Verhaltnis verandert.?*! Es konnte
beobachtet werden, dass Te* zu Te® reduziert wird. AuRerdem konnte durch Valente et al. gezeigt
werden, dass der M1 sich bei Reaktionstemperaturen tiber 500 °C zersetzt, in dem Te*" reduziert wird
und das Te® aus dem Material diffundiert.*”] Dabei konnte in einer aktuellen Publikation gezeigt
werden, dass Te die thermische Stabilitdt der M1 Phase erhdht. AuRerdem konnte durch Variation des
Te-Gehalts und der Aktvierungstemperatur gezeigt werden, dass bei Katalysatoren die bei 600 °C
behandelt wurden, das Te*" zur Stabilisierung von V** flihrt. Die M1-Proben mit der hochsten
Konzentration an V**-Zentren zeigten die hochste Selektivitat.[*®] Die Stabilisierung durch das Te
konnte durch XPS und TPR-Profile identifiziert werden. Durch die Verschiebung des ersten
Reduktionsmaximums zu héheren Temperaturen konnte eine Stabilisierung festgestellt werden. Dabei

hat sich der Beginn der Reduktionspeaks nicht wesentlich verédndert und eine deutliche Verdnderung der
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TPR-Profile (Anzahl der sichtbaren Peaks) ist zu erkennen. Die Autoren haben hierbei die Ergebnisse

nicht weiter kommentiert.

Donaubauer et al. haben die Kinetik und den Mechanismus der oxidativen Dehydrierung von Ethan am
MoVNbTe-Oxid untersucht und modelliert.?*! Es wurde anhand der Umwandlung von Ethan und Ethen
gezeigt, dass Ethan 5-10-mal schneller am M1-Katalysator reagiert als Ethen. Weiterhin konnte ein
Reaktionsnetzwerk aufgestellt werden (vgl Abbildung 2-20). Dabei gehen die Autoren davon aus, dass
der Gittersauerstoff (Mo) fur die H-Abstraktion verantwortlich ist und somit fur die Bildung von Ethen.
Zusatzlich konnte gefunden werden, dass aus Ethen vorwiegend Kohlenstoffmonooxid bei konsekutiver
Oxidation entsteht. Durch Wechselwirkung mit einer O-Oberflachenspezies wird vermutet, dass die C-
O-Bindung gebildet wird. Dadurch kann sich aus CHs* oder C:Hs* an der Oberflache eine Acetat-
Spezies ausbilden. Diese kann durch weitere O-Spezies zu Kohlenstoffdioxid oxidiert werden.
AuBerdem kann durch Wasser auf der Katalysatoroberflache die Bildung von Essigséaure festgestellt
werden. Somit verlduft jegliche Bildung von Kohlenstoffdioxid Gber Acetat-Spezies und O-Spezies und

die Bildung von Kohlenstoffmonoxid tber Gittersauerstoff und CoH4*.

C,Hg
C,Hg*
Mi
CZHS*
YN
®
C,H, C,H,* % o CH,CO* O — (CH,CO,H
H,0
Mg O0
co Co,

Abbildung 2-20: Reaktionsnetzwerk fur die oxidative Dehydrierung von Ethan. Mit Mo —
Gittersauertstoff; ®o - elektrophile O-Oberflachenspezies. 249

Daneben konnte ermittelt werden, dass die OH-Gruppen, die sich bei der H-Abstraktion von CHs
bilden, wichtig fiir den katalytischen Ablauf der Reaktion sind. Diese OH-Gruppen miissen mit einer O-
Oberflachenspezies zu Wasser reagieren, um das aktive Zentrum wiederherzustellen (vgl. Abbildung
2-21). Der geschwindigkeitslimitierende Schritt im Mechanismus war dabei die initiale C-H-
Bindungsspaltung. Hingegen wurde in sauerstoffarmer Atmosphére festgestellt, dass die Regeneration

des aktiven Zentrums (Mo) der geschwindigkeitslimitierende Schritt wird.
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H,O
*
2 CXHy* 2 MO [ ] 1/2 02
C-H Bindungsspaltung
2CHy * 2 Moy O*

K C-O Bindungsbildung

Abbildung 2-21: Katalysezyklus der oxidativen Dehydrierung von Ethan an M1. Mit Mo -
Gittersauertstoff;, Mon — Gitterhydroxylgruppe; [*] — freie Oberflachenstelle; O* - adsorbierter
Oberflachensauerstoff.[24%]

Das Reaktionsnetzwerk und der Mechanismus sind hierbei konsistent mit weiteren Publikationen zur
oxidativen Dehydrierung von Ethan. 2502512521025l \Weiterhin konnte gefunden werden, dass die
Elementarreaktionen einem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus folgen 2% 2541 wobei Mars-van-

Krevelen-?%81 und Eley-Rideal-Mechanismen 261 ebenfalls vorgeschlagen wurden.

Solsona et al. berichten von Versuchen zur Kristallisation der M1 Phase bei Zugabe verschiedener
Oxide, um getragerte M1-Katalysatoren zu erhalten.?>”) Dabei wurde deutlich gezeigt, dass jegliches
Oxid (SiO,, Al,Os, ZrO,) die Bildung der M1 Phase stort und die Katalysatoren gegeniiber dem
Vollkatalysator weniger selektiv sind. Durch Beschichtung von Katalysatortrdgern kann dieses
Kristallisationsproblem technisch umgangen werden und wurde durch die Clariant bereits in einem
Patent gezeigt?®®l, Der positive Effekt von weiteren Promotern zu dem MoV TeNb-Oxid wurde an Ce
und Bi gezeigt 212601 |m Fall von Ce konnte die Ausbeute an Aromaten von 36 % zu 54 % bei

gleichbleibender Selektivitat zu Ethen erhdht werden.

2.6.2 Oxidative Dehydrierung von Propan

Die oxidative Dehydrierung von Propan wurde ebenfalls am MoVNbTe-Oxid durchgefiihrt.?61 In
diesem Zusammenhang wurde davon berichtet, dass das Propen sehr schnell an diesen Oxiden
weiterreagiert, wobei Acrylsaure und Essigsaure erhalten wird.>*”! Propen konnte hierbei nur als
Intermediat bei geringen Propan-Umsétzen in signifikanten Mengen gemessen werden. Besonders
aufschlussreich waren Studien von Havecker et al. und Naumann d’Alnoncourt et al., die ein
dynamisches Verhalten in der Oberflachenstruktur MoVNbTe-Oxids feststellen konnten 2622631 Dabei
blieb die Bulk-Struktur des Materials tber die verschiedenen Bedingungen gleich. Bei Zugabe von
Wasserdampf konnten sie zeigen, dass sich V** und Te an der Oberflache anreichern und Mo®*
verringert. Durch weiteres Zuschalten und Wegschalten des Wassersdampfs konnten sie zeigen, dass

der Prozess reversibel ist. Die Oberflachenkonzentration des V** war dabei konstant unter allen
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Bedingungen. Entsprechend wurde aus den Daten ein Reaktionsnetzwerk vorgeschlagen. Dabei bildet
Propan eine Alkoxid-Spezies mit dem MoVNbTeO aus. Dieses Alkoxid reagiert anschlieBend zu CO
oder Propen. Das Propen wird weiter zur Acrylsdure oxidiert. Die Acrylsédure kann dabei unter
Decarboxylierung zu CO, und Ethen weiterreagieren. Das Ethen wird zur Essigsaure oxidiert, die weiter
zu CO und CO. oxidiert werden kann. Das Reaktionsnetzwerk ist hierbei konsistent mit den
Vermutungen von Donaubauer et al., wobei das Wasser eine essentielle Rolle fir die aktiven Zentren
spielt und flr die Bildung der Carbonsduren. Das Modell scheitert bei der Erklarung von der Bildung

von Aceton im Produktspektrum.

C3Hg

Oberflichenoxidationszustand p(O,)
Aktive Zentren p(H,O)

C;H;-0

|

CsHg

|

l Desorption p(H,0)

co C,H, Co,

!

CH,CO,H

Abbildung 2-22: Reaktionsnetzwerk bei der oxidativen Dehydrierung von Propan.[?53

Insgesamt unterscheidet sich die oxidative Dehydrierung von Ethan und Propan in der vorliegenden
Kinetik, da das Allyl-C des Propens besonders leicht aktiviert und weiteroxidiert wird.[64 Der
Unterschied in der Reaktivitat kann anhand der Stabilitat der C-H Bindungen erklart werden. Durch den
stabilisierenden Effekt der Doppelbindung kann die Bindung am Allyl-CH des Propens sowohl

homolytisch als auch heterolytisch leicht gespalten werden. 26

2.7 Themenstellung der Dissertation

Bei Betrachtung der Literatur zur Aromatisierung von kurzkettigen Alkanen, der Reduktion von
Kohlenstoffdioxid und der oxidativen Dehydrierung von Ethan und Propan konnten einige Liicken und

allgemeine Trends beobachtet werden. Im Allgemeinen konnte festgestellt werden, dass die
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signifikanten Neuerungen in der Aromatisierung aus der Optimierung der Dehydrierung stammen. Ein

geringerer Effekt wurde flr die Modifikation der KristallitgréfRe und der Porositat abgeleitet.

Zunéchst sollte flr die nicht-oxidative Aromatisierung der Effekt der Reaktionsparameter untersucht
werden, um Referenzwerte zur Literatur zu erhalten. Weiterhin sollte untersucht werden, ob sich
Nebenprodukte wie Naphtalin und Methan in signifikanten Mengen bilden, da diese in einigen Fallen

vernachlassigt wurden.

Als erster, neuer Ansatz sollte die Aromatisierung von Ethan mit der Zugabe von Kohlenstoffdioxid
untersucht werden. Das Kohlenstoffdioxid kdnnte durch Folgereaktion mit dem Wasserstoff das
Gleichgewicht sowohl der Dehydrierung von Ethan, als auch der Aromatisierung in Richtung der
Aromaten verschieben. Fiir die Aktivierung des Kohlenstoffdioxids wird hier die Zugabe von Fe, Cu
und Ni als Co-Katalysatoren fiir die RWGS und die Methanisierung vorgeschlagen. Diese sollen auf
dem ZnO als Trager zunédchst aufgebracht werden und das modifizierte ZnO in einem
Festphasenionenaustausch mit einem H-ZSM-5 zu einem bimetallischen Katalysator umgesetzt werden.
Derartige Katalysatoren konnten in diesem Zusammenhang nicht in der Literatur gefunden werden.
Weiterhin werden die Verhéltnisse von Kohlenstoffdioxid zu Ethan untersucht, um die

Adsorptionseffekte im Sinne eines Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus zu untersuchen.

Die Zugabe von Sauerstoff wurde im Rahmen von der Aromatisierung von Methan und Propan
untersucht 261, Bei Methan ist der Umsatz bei Zugabe von Sauerstoff stark gestiegen. Fur Ethan gibt es
jedoch keine Quellen, die diesen Effekt untersucht haben. Weiterhin ist kein Beispiel bekannt, indem
ein M1 Katalysator in Kombination mit einem H-ZSM-5 fiir eine oxidative Route zu den BTX-
Aromaten genutzt wurde. Dementsprechend sollten Betriebsparameter und verschiedene Verhaltnisse
der Katalysatoren umfassend untersucht werden. AuBerdem sollte der Einfluss von diversen
Ubergangsmetallen (z.B. Zink, Gallium usw.) auf der Zeolith-Komponente im Zusammenspiel mit dem
M1 betrachtet werden. Ferner missen die Stabilitdten der Materialien nach der Katalyse Uberprift

werden.
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3 Experimenteller Teil

3.1 Préaparation der Katalysatoren

Alle Katalysatoren wurden durch die Modifikation bestehender kommerzieller Materialien erhalten. Der
H-ZSM-5 (Si / Al: 12.5, 45, 90, 200) und das MoV TeNbO Mischoxid (weiterhin als M1 bezeichnet)
wurden durch die Clariant AG bereitgestellt. Die Zeolithe wurden kalziniert (1 °C min?, 500 °C, 4 h,
Luft) bevor sie weiterverwendet wurden, um Reste des Templats sowie andere Riickstdnde zu entfernen.
Sofern nicht anders genannt, wurde der H-ZSM-5 mit einem Si / Al-Verhdltnis von 12.5 als
Standardmaterial fir alle katalytischen Versuche verwendet.

Die Katalysatoren wurden fiir die katalytische Messung auf eine KorngréRenfraktion von 215 — 300 um

klassiert, in dem das Pulver zu Tabletten gepresst und diese gemdrsert wurden.

3.1.1 Impragnierte Katalysatoren

Fir die Impréagnierung der Zeolithen wurden etwa 5 — 10 g des Zeolithen in einem Becherglas mit einer
Metallsalz-L6ésung des jeweiligen Metals (Fe, Cu, Ni, Ga, Zn, Pt) suspendiert und bei Raumtemperatur
fir eine Stunde gertihrt. Die Suspension wurde bei 50 °C eingeengt und das nasse Material im
Trockenschrank bei 100 °C (iber Nacht getrocknet. AnschlieRend wurde die Probe im Muffelofen mit
einer Heizrate von 1 °C min™ auf 500 °C erwéarmt und bei dieser Temperatur fiir 4 h kalziniert.

3.1.2 Kationenausgetauschte Zeolithe
a) Flissigphasen-lonenaustausch

Fur den lonenaustausch in flissiger Phase wurde der H-ZSM-5 in einer Zinknitrat-Lésung (1 mol/L)
suspendiert und bei 50 °C fir 4 h geriihrt. Danach wurde die Probe filtriert und getrocknet. Der
lonenaustausch wurde so dreimal wiederholt. Der modifizierte Zeolith wurde im Muffelofen mit einer

Heizrate von 1 °C min auf 500 °C erwarmt und bei dieser Temperatur fiir 4 h kalziniert.
b) Festphasen-lonenaustausch

Fur den Festphasen-lonenaustausch wurde eine adaptierte Route nach Tegeler gewahlt 2671421 Hierzu
wurde der Zeolith mit dem Metalloxid vermengt und in Petrolether 40/60 suspendiert. Diese Mischung
wurde fur 10 min im Ultraschallbad homogenisiert. Der Uberstand wurde dekantiert und filtriert.
Danach wurde das Material im Trockenschrank bei 50 °C tber Nacht getrocknet. Das Gemisch wurde
im Muffelofen mit einer Heizrate von 1 °C min? auf 500 °C erwarmt und bei dieser Temperatur fiir 4 h

kalziniert.

37



Experimenteller Teil

3.1.3 Physikalische Mischungen

Die Katalysatoren flr die oxidative Aromatisierung wurden hergestellt in dem der gepresste M1 mit
dem gepressten Zeolithen in einem festen Verhaltnis zwischen 5 — 90 % M1 bzw. 95 — 10 % ZSM-5

gemischt wurde. Das Gemisch wurde so in der Katalyse verwendet.

Alternativ wurden der M1 und der H-ZSM-5 in einem Mdrser in einem Verhaltnis von 40 / 60 gemischt
und intensiv miteinander vermengt. Das Gemisch wurde anschlie3end mit Petrolether 40/60 suspendiert
und wurde fiir 10 min im Ultraschallbad homogenisiert.

3.1.4 Nomenklatur der Proben

Die Proben wurden entsprechend der Syntheseroute in vier Kategorien unterteilt:

o Imprdagnierte Katalysatoren: Metall oder Metalloxid / Tréger

e Festphasenionenaustausch: [Metalloxid + H-ZSM-5]

e Flissigphasenionenaustausch: Metall-ZSM-5

e Physikalische Mischung: M1 + H-ZSM-5

e Physikalische Mischung: M1 + Metall oder Metalloxid / H-ZSM-5

Die Proben aus dem Festphasenionenaustausch werden immer nach der thermischen Behandlung und
somit nach der Austauschreaktion angegeben. Bei unbehandelten Proben ist dies explizit

gekennzeichnet (assyn). Die Auflistung der verwendeten Katalysatoren ist in Tabelle 3-1 gegeben.

38



Experimenteller Teil

Tabelle 3-1: Liste der verwendeten Katalysatoren mit Nomenklatur und Beladung

Route Bezeichnung Beladung (Metall) /wt.%  Beladung / mmol g
- H-ZSM-5 - -

- H-ZSM-5_45 - )

- H-ZSM-5_90 - -

- H-ZSM-5_200 - -
Imprégnierung Zn0 [ H-ZSM-5 1.96 0.306
Imprégnierung Gaz03 / H-ZSM-5 2.08 0.306
Impréagnierung Pt/ H-ZSM-5 1.76 0.306
Impréagnierung Fe;03 / H-ZSM-5 1.67 0.306
Impréagnierung CuO / H-ZSM-5 1.90 0.306
Impréagnierung NiO / H-ZSM-5 5.63 0.306
Impréagnierung CuO/zZnO 7.24 1.23
Impréagnierung NiO / ZnO 6.72 1.23
Impréagnierung Fe;03/ZnO 6.42 1.23
Festphasen IE [ZnO + H-ZSM-5] 10 -

Festphasen IE [CuO / ZnO + H-ZSM-5] 10* -
[NiO / ZnO + H-ZSM-5] 10* -

[Fe.03/ZnO + H-ZSM-5]  10% -

Festphasen IE
Festphasen IE

Flussig IE Zn-ZSM-5 - -
Phys. Mischung M1 + H-ZSM-5 5-90+95-10 -
Phys. Mischung M1 + X / H-ZSM-5 40 + 60 -

*bezogen auf das modifizierte ZnO
3.2 Charakterisierung der Katalysatoren

3.2.1 Rontgendiffraktometrie

Die Struktur der Katalysatoren wurden mittels Pulverréntgendiffraktometrie (PANalytical Empyrean,
Niederlande) charakterisiert. Das verwendete Anodenmaterial der Réntgenroéhre ist Kupfer und die
Wellenlédnge entspricht beiden Linien der Cu K,-Strahlung. Die Réntgenquelle wurde mit einer
Spannung von 40 kV und einer Stromstérke von 40 mA betrieben. Der Rontgenstrahl wurde mit der
Divergenzblende (0.125 °), der Streustrahlblende (0.5 ©), dem Sollerspalt (0.04 rad) und einer Blende
(4mm) fokussiert. Die Messung sind im Reflektionsmodus in einer Bragg-Brentano Geometrie erfolgt.
Der Detektor war eine PIXcel1D-Medipix3 der im scanning line Modus bei 255 aktiven Kanélen misst.
Die gebeugten Strahlen wurde mit einem Sollerspalt (0.04 rad) und einer Streustrahlenblende von 7.5

mm fokussiert. Die Aufldsung der Messung betrug 0.01 ° bei einer Messzeit pro Messpunkt von 0.5 s.

Zur Probenpraparation wurde das pulverformige Material in einem Probenhalter mit Hilfe einer

Vorrichtung gepresst. Der Probenhalter wurde wahrend der Messung kontinuierlich rotiert.
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Die durchschnittliche PartikelgroBe (d) der Kristalle wurde Uber die Scherrer-Gleichung (1)
berechnet.[2681(269]

. 1)
d_ﬁ-cose

mit K - Scherrer-Formfaktor (K = 0.89); g - Reflexbreite bei halber Intensitat in BogenmaR; A -
Wellenlange der Rontgenstrahlung (Cu K, = 0.154 nm); 8 - Bragg Winkel in BogenmaR.

3.2.2 Thermogravimetrische Analyse

Thermogravimetrische (TG) Messungen wurden an einer Mettler Toledo TGA 2 durchgefihrt. Die
Probenmenge betrug dabei zwischen 5 — 10 mg und es wurde ein Alumina Tiegel (70 pL) verwendet.

Von den Messkurven wurden Blindmessungen der entsprechenden Alumina-Tiegel abgezogen.

Die Analysen wurden von 40 bis 1000 °C mit einer Temperaturrampe von 10 °C/min in synthetischer
Luft gemessen. Die Flussrate des Gases durch den Ofenraum betrug 50 mL/min.

3.2.3 Kernresonanzspektroskopie

Die Festkorper-MAS-NMR-Messungen wurden an einem Bruker AVANCE I11 500 durchgeftihrt. Der
Spinner (Zirkonoxid, 1.9 mm) wurde mit einer Frequenz von 14 kHz rotiert. Fur die Messungen vom
2 Al-Kern wurden eine Messfrequenz von 130.4 MHz und fiir den *H-Kern eine Messfrequenz von 500
MHz verwendet.

3.2.4 RoOntgenphotoelektronenspektroskopie

Rontgenphotoelektronenspektroskopie (XPS) wurde an einem Thermo Fischer ESCALAB 250 Xi mit
monochromatischer Al-K, Strahlung durchgefiihrt. Die Spektren wurden auf das C1s Signal bei 284.8
eV referenziert.?! Alle Detailspektren wurden mit einer Schrittweite von 0.05 eV, Zeitintervall (dwell
time) von 100 ms und lber 10 Scans gemittelt. Die experimentellen Spektren wurden mit Voigt
Funktionen angepasst und ein Shirley-Hintergrund abgezogen. Die Atomverhaltnisse wurden mittels

der Peakintensitaten und der atomaren Sensitivitatsfaktoren aus der NIST XPS Datenbank ermittelt.[27

3.2.5 Inverse Temperatur programmierte Reduktion

Die inverse Temperatur programmierte Reduktion (iTPR) ist ein thermoanalytisches Verfahren, dass
zur Untersuchung des Reduktionsverhaltens in Abh&ngigkeit von der Temperatur verwendet wird.
Hierbei wird eine Probe in einem wasserstoffhaltigen Gasfluss erwarmt und die Konzentration des
Wasserstoffs Uber die Zeit detektiert. Im speziellen wird der Wasserstoff mit Kohlenstoffdioxid zu

Methan an einem Katalysator umgesetzt und dieses mittels eines Flammenionisationsdetektors (FID)
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detektiert. Durch diese Methode konnte die Empfindlichkeit gegentiber der klassischen TPR, die mit

einem Warmeleitfahigkeitsdetektor betrieben wird, gesteigert werden. 27211273l

Die Messungen wurden in einer speziell konzipierten Anlage der AG RoRner durchgefiihrt. Die Proben
(50 — 100 mg) wurden mit Quarzwolle in einem Quarzglasrohr (U-Form) fixiert und in einem
programmierbaren Ofen mit einer Heizrate von 10 °C/min auf 1000 °C erhitzt. Als Reduktionsmittel
wurde 5-Vol% H; in N2 verwendet (Mischung durch MFCs) und der Probenraum mit einer Flussrate
von 25 mL/min durchstromt. Vor dem Methanisierer wurden 1 mL/ min CO, zugegeben und der
Methanisierer bei 300 °C betrieben.

Nach Einbau der Probe und Umschalten auf Reaktor wurde ca. 1 h gewartet, bis die Basislinie konstant
war und das Experiment durchgefiihrt werden konnte. Vor Beginn wurde eine Kihlfalle (Eis / Wasser
5 °C) installiert und die Analyse gestartet. Die Probe wurde im Temperaturprogramm bei 200 °C fiir 30
min vorgetrocknet, um das Wasser aus den Materialien zu entfernen. Dies war bei Zeolith-haltigen

Proben wichtig.

3.2.6 Thermodynamische Rechnungen

Es wurden thermodynamische Rechnungen mit Hilfe von Aspen Plus V9 anhand von stéchiometrischen
Gleichgewichtsreaktoren durchgefiinrt (NRTL-Modell). Dabei waren die Gleichgewichtsumsétze die
beobachteten Grof3en in den meisten Féllen. Diese Werte dienen zur Darstellung der Limitierungen bei
verschiedenen Bedingungen (z. B. Zugabe von CO;) und sind eine Basis fur die Einordnung der
katalytischen Daten (vgl. Abschnitt 5.3).

3.3 Mikroreaktionstechnische Anlage

3.3.1 Beschreibung der Versuchsanlage

Die Gasphasen-Experimente zur Untersuchung der Kkatalytischen Aktivitdt wurden in eine
Mikroreaktionsanlage durchgefiihrt, die in Zusammenarbeit mit Karl Stefan Petrasz konzipiert und in
den Technischen Werkstatten der Universitdt Oldenburg angefertigt wurde. Ein vereinfachtes
FlieRschema ist in Abbildung 3-1 dargestellt.

Die Gasversorgung der Anlage wird durch Teflonleitungen (TECHLAB, 1/8“), die mit Uberdruck
operiert werden, gewahrleistet. Die Gase werden (iber Magnetventile (Briikert) zugeschaltet und mittels
der Mass-Flow-Controller (MFC, Bronkhorst) reguliert. Die Verbindungen zum Reaktor wurden mit
Edelstahlleitungen (1/8%) realisiert. Das Reaktorrohr wird als Innenrohr innerhalb eines Edelstahlrohr
(1/4*) platziert. Die Probe wird dabei durch einen Rohrofen mit Gluhwendel (elektronische Werkstétte,

Universitat Oldenburg) erwarmt und durch einen JUMO-Regler reguliert.

Nach dem Reaktorraum befindet sich eine Kiihlzone, die auf 160 °C temperiert wurde, um den Gasstrom

vorzukihlen und ein schlagartiges Kondensieren zu verhindern. Nach der Kiihlzone folgt ein Steigrohr,

41



Experimenteller Teil

das in die Kuhlfalle (Swagelok, 3/8%), die bei 95 °C betrieben wird, hineinragt. In dieser werden gezielt
Hochsieder wie bspw. Anthracen auskondensiert, um ein Verstopfen der Leitungen wahrend der
Messung zu unterbinden und die Kontamination der GC-Sédulen zu verhindern. Die isolierte
Transferleitung (1/8) von der Kihlfalle zum Gaschromatographen wurde bei 140 °C beheizt, um das
Kondensieren der Analyten zu verhindern. Die Leitung ragt bis in die Ventilbox der zwei 6/2-Wege-
Ventile, die flr die on-line GC-Analyse verwendet wurden. Die Abgasleitung nach der Ventilbox wurde
analog zur Transferleitung isoliert und bei 140 °C beheizt. Dies ist wichtig, da ein Auskondensieren den
Anlagendruck verandern wirde und somit die Analytik tber die Probenschleifen hinféllig ware. Die
gesamte Anlage wurde Uber ein Steuergerat (elektronische Werkstatte, Universitat Oldenburg) und eine
entsprechende Software (entwickelt von Dipl. Ing. Dieter Schmidt, Universitat Oldenburg) angesteuert

und geregelt.

H, — >

GC-FID GC-TCD
CH, / CHy —><p—{ e f—
4
[ mee | |
v Abgas

Abbildung 3-1: Vereinfachte, schematische Darstellung der Versuchsanlage.

3.3.2 Katalytische Messung

Fir katalytische Messungen wurde der Katalysator mit Quarzwolle und einer Referenzleere in einer
definierten Position des Reaktorrohrs platziert, um eine Vergleichbarkeit der Messungen zu
gewahrleisten und einen vertikalen Temperaturgradienten durch das Katalysatorbett zu verhindern (s.
Anhang A). Der Katalysator wurde nach dem Einbauen mit Stickstoff fiir 30 min gespult. Das
Totvolumen der Anlage wurde mit 70 mL bestimmt und wurde fur den Start der Messungen (TOS =
0 h) mit einer Korrektur um die Totzeit beriicksichtigt. Die Messbedingungen der katalytischen

Messungen sind jeweils in den Beschriftungen mitaufgefthrt.
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Die Anlage wurde vor den Messungen und nach den Messungen mit Referenzgasmessungen in
regelmaRigen Abstanden Uberprift, um die gemessenen Daten zu verifizieren. Dies musste als
Alternative zu Bypassmessungen durchgefuhrt werden, da eine Bypass-Schaltung nicht technisch

realisiert werden konnte in Hinblick auf die hohen Temperaturen und potenzielle Hochsieder.

3.3.2.1 Aromatisierung von Ethan und Aromatisierung von Ethan mit Kohlenstoffdioxid

Die Aromatisierung von Ethan wurde bei verschiedenen Katalysatormengen, Temperaturen und Ethan-
Partialdriicken durchgefihrt, die in Tabelle 3-2 zusammengefasst sind. Zur Verdlinnung der Reaktanden
und als Ausgleichsgas, um eine konstante Gesamtflussrate zu erreichen, wurde Stickstoff als inertes
Tragergas verwendet. Als Katalysatoren wurden fiir die nicht-oxidative Ethanaromatisierung
impragnierte Zeolithe und durch Festphasen-lonenaustausch hergestellten Katalysatoren verwendet. Der
Katalysator wurde im Stickstoffstrom auf die Zieltemperatur erwérmt und dort fiir eine 30 min gehalten.
Dann wurde der jeweilige Reaktand (Ethan / Propan) zugegeben und die Messung gestartet. Nach der

Messung wurde der Katalysator ausgebaut und flr weitere Charakterisierungen aufbewahrt.

Fur die Untersuchung der CO. Reduktion und der Aromatisierung im Beisein von CO. wurden die
Katalysatoren in einem Wasserstoffstrom (16 VVol.% in N) bei 500 °C fur 1 h reduziert. Zundchst wurde
die Reduktion von CO, mit H untersucht, um zu prufen in welchem Malte RWGS oder Methanisierung
bei 500 °C stattfinden. Bei der Aromatisierung von Ethan im Beisein von CO; wurde die Temperatur
und verschiedene Verhéltnisse von CO- untersucht.

Tabelle 3-2: Reaktionsparameter fir die nicht-oxidative Aromatisierung von Ethan und Aromatisierung
unter Zugabe von CO..

Reaktion Katalysatormasse Temperatur  Edukt Edukt / CO; Verhéltnis  Gesamtflussrate
/ mg /°C / mL min*
NA Ethan 200 — 300 500 — 600 CaHs - 3.75-50.00
Reduktion von CO; 200 — 300 500 — 550 H> 2/1 10 -50.00
CO,
Ethan Aromatisierung mit 200 — 300 500 — 550 C2Hs 5/1bis1/2 10 - 50.00
CO; CO;

Es wurden dynam. Versuche durchgefihrt, bei denen die Katalysatoren zundchst nur mit Ethan und
Stickstoff betrieben wurden und nach 4 h CO; hinzugegeben wurde. Nach weiteren 4 h wurde das CO>
dann wieder aus dem Eduktstrom entfernt (vgl. Tabelle 3-3). Als Katalysatoren wurden die Zeolithen

aus dem Festphasen-lonenaustausch, die Zn, Fe, Cu und Ni enthalten, verwendet.
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Tabelle 3-3: Messparameter fur die dynamischen Switch-Versuche mit Kohlenstoffdioxid bei der
Aromatisierung von Ethan.

TOS/h Flussraten / mL min-t
CoHs CO; N2
0 5 0 25
3.75 5 5 20
6.5 5 0 25

Weiterhin wurde das Verhaltnis von CO; zu Ethan variiert und der Einfluss mit den in Tabelle 3-4

angegebenen Parametern untersucht.

Tabelle 3-4: Messparameter fir den Einfluss des Partialdrucks von Kohlenstoffdioxid auf die
Aromatisierung.

p(CO2) Flussraten / mL min
C2Hs CO2 N
0 5 0 15
0.05 5 1 14
0.25 5 5 10
0.5 5 10 5

3.3.2.2 Oxidative Aromatisierung von Ethan und Propan mit Luftsauerstoff

Fir die oxidative Aromatisierung von Ethan mit Luftsauerstoff wurde eine Parameteroptimierung
(Design of Experiment) durchgefiihrt, da das System bisher nicht literaturbekannt war und ein optimaler
Betriebspunkt fiir weitergehende Untersuchungen essenziell ist. Als kritische Parameter wurden hierbei
die GHSV, die Menge an M1 im Gesamtkatalysator, Si / Al-Verhéltnis des Zeolithen sowie die
Reaktionstemperatur als kritische Parameter festgelegt. Die Ausgangsparameter wurden auf Grundlage
der Literaturwerte von der oxidativen Dehydrierung von Ethan festgelegt und einigen technischen
Limitierungen der Anlage. Auf Grund der Explosionsgrenzen der Kohlenwassserstoff-Sauerstoff-
Gemische wurden nur Edukt-Zusammensetzungen mit einem Uberschuss an Kohlenwasserstoffen
untersucht. Hierbei wurde gegenuber der Literatur ausschlieRlich Luftsauerstoff anstelle von reinem

Sauerstoff verwendet.
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Der Katalysator wurde stets im Reaktionsgemisch auf die gewiinschte Temperatur erhitzt und dort
gehalten. Die Messung wurde bei Erreichen der Zieltemperatur gestartet. Nach der Reaktion wurde der

Katalysator aus dem Reaktor ausgebaut und fur weitere Charakterisierungen aufbewahrt.

Die Optimierung wurde in zwei Stufen unterteilt, um den untersuchten Parameterraum berschaubar zu

halten. Die verschiedenen Werte sind in

Tabelle 3-5 fur alle Messungen zusammengefasst. Im ersten Schritt der Optimierung wurde die
Verweilzeit (vgl. Gleichung (2)), sowie der Anteil von M1 und Zeolithkomponente variiert. Fir die
GHSV wurden drei Werte von 956, 478, 239 h' festgelegt und fir die Mengenvariation zehn
Verhaltnisse zwischen 0 und 100 wt% M1. Mit den optimalen Parametern aus der ersten Stufe wurde
entsprechend mit vier Si [/ Al-Verhéltnissen sowie drei Reaktionstemperaturen weitere
Reaktionsbedingungen systematisch verdndert.

Myat (2)
n

T =

mit T — Verweilzeit, My, — Masse des Katalysators, 1t - Stoffmengenstrom

Tabelle 3-5: Varrierte Messparameter fiir die Parameteroptimierung bei der oxidativen Aromatisierung
von Ethan.

Stufe 1 Stufe 2
M1-Anteil /wt. % t/hgmol? Si / Al- Reaktionstemperatur / °C
Verhaltnis
0 33.1 12.5 380
5 16.5 45 400
10 11.0 90 420
30 5.51 200
40
50
60
70
90
100

m =300 mg; TOS=3h

Mit den optimierten Betriebsbedingungen wurden Versuche durchgefiihrt in Bezug auf die
Langzeitstabilitat (TOS = 8h) sowie die Regenerierbarkeit des Katalysators. Hierzu wurde nach 8 h
Katalysatorbelastung, das Ethan aus dem Eduktstrom entfernt und 4 h bei 380 °C in Luftsauerstoff

regeneriert. Danach wurde erneut Ethan zugegeben und die katalytische Aktivitat Gberprift.
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Weiterhin wurden Versuche durchgefiihrt bei denen die Zeolithkomponente mit Zn, Ga, Fe, Pt oder Cu

modifiziert wurde, um die Effekte mit der nicht-oxidativen Route zu vergleichen.

Fir die oxidative Aromatisierung von Propan wurde im Rahmen des Forschungspraktikums von Niko
Kruse, Universitat Oldenburg ebenfalls ein Design of Experiment mit der Menge an M1, der GHSV und
der Temperatur durchgefiihrt. Regenerationsmessungen sowie die Auswirkungen von Modifikationen
der Zeolithen wurden mit optimierten Parametern analog den Experimenten mit Ethan durchgeftihrt.

3.3.3 On-line Gaschromatographie

Der verwendete Gaschromatograph (Shimadzu, 2010 Plus) war mit zwei Saulen ausgestattet, auf die
Proben aus dem Gasstrom des Mikroreaktionsanlage injiziert werden konnten. Dies erfolgte tber zwei
beheizte 6-Wege-Ventile, die an die jeweiligen Kanale angeschlossen waren. Auf der ersten Sdule, die
eine Kombination aus der Vorsaule (Rt-Q-BOND PLOT) sowie der zweiten Saule (Supelco Carboxen
1010 PLOT) war, wurden die Permanentgase getrennt. Die Detektion erfolgte Uber einen
Warmeleitfahigkeitsdetektor. Die Vorsdule diente als Opfersdule, um die langerkettigen
Kohlenwasserstoffe aufzufangen. AuRerdem begiinstigte die Vorséule die Trennung der Permanentgase.
Die Vorsdule wurde in regelmaRigen Abstdnden gewechselt. Die dritte S&ule (HP-5) diente der
Trennung der Paraffine und der aromatischen Verbindungen. Die Analyten wurden hierbei tber einen
Flammenionisationsdetektor bestimmt. Die Parameter der GC-S&ule sind in Tabelle 3-6
zusammengefasst und die Messmethode mit allen wichtigen Parametern ist in Tabelle 3-7 skizziert.

Tabelle 3-6: Verwendete Stationare Phasen fur die Produktanalytik.

Stationare Phase 1 2 3
Rt-Q-BOND PLOT Carboxen 1010 PLOT HP-5
(Vorséule)

Max. Sdulentemperatur / °C 300 250 325

Lange / m 0.3 30.0 30.0

Innendurchmesser / mm 0.32 0.32 0.32

Filmdicke / um 10 15 0.25

Anmerkung Stationdre Phase 1 wund 2 verbunden via Agilent

Quarzglasverbinder fir PLOT-Séaulen

Die Messung und Auswertung der Chromatogramme erfolgte mit der Shimadzu GC Software. Die Peaks
konnten in den meisten Fallen durch das Programm erfasst und korrekt integriert werden. Bei dem
WLD-Kanal mussten die Signale fir Propen und Propan bei einigen Messungen von Ethan manuell

korrigiert werden. Die Identifikation der Analyten erfolgte durch Injektion von Referenzverbindungen.
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Die Auflistung aller zugeordneten Verbindungen fur beide Kanéle befindet sich im Anhang unter

Abschnitt 8.2.

Tabelle 3-7: Verwendete GC-Methode zur Trennung der Analyten fur beide Kanéle.

Kanal A Kanal B
Stationére Phase CP Poraplot Q (Vorséule) HP-5
Supelco Carboxen 1010 PLOT
Ventilbox und Probenschleifen
Temperatur / °C 140 140
Probenschleife / uL 200 500

Temperaturprogramm und Inletparameter

Ofenprogramm

Tragergas
Kontrollmodus
Druck / kPa

35 °C, 8.5 min; 24 °C min
250 °C, 13.0 min

N2
Geschwindigkeit (velocity)
78.0

H.
Geschwindigkeit (velocity)
5.3

Séulenfluss / mL min't 2.00 0.30

Split Verhdltnis 10 15

Gesamtgasfluss / mL min? 26.0 6.8

Detektorparameter

Detektor WLD FID
Detektortemperatur / °C 260 300

Gasfliisse / mL min H. 40.0

Luft 400.0

Make-Up (N2)* 8.0

Make-Up (N.) 30.0

Analyten

Ha, Oz CO, CHqy,
C2H4, CzHe, C3H6, C3H8

COy,

C4-Cg Paraffine Benzol,
Alkylbenzole (C7-Cio),
Naphalin,
(C11-C13)

Alkylnaphtaline

Make-Up* entspricht bei dem WLD dem Referenzgasstrom.
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3.4 Auswertung der katalytischen Daten

Bestimmung der Stoffmengen und des Umsatzes

Die Bestimmung der Stoffmengen erfolgte durch die ermittelten Peakflachen der jeweiligen

Komponente. Die Peakflachen der Komponenten aus dem WLD-Kanal wurden hierbei jeweils mit

Kalibrierfaktoren CFw.p in die Stoffmengen umgerechnet (vgl. Gleichung (3)). Die dazugehorigen

Kalibriergeraden sind im Anhang (vgl. Abschnitt 8.2) dargestellt.

CFyp

n;

Tabelle  3-8:  Kalibrierfaktoren  flir  die  verschiedenen =~ Komponenten  fir
Waérmeleitféhigkeitsdetektor.

Komponente Kalibrierfaktor CFwLp
H> 9.67661 10™
CHs 3.37967 10™
CO2 4.32960 10
C2Ha4 1.00435 10*
C2He 1.00435 10*
CsHe 3.45309 10*
CsHs 3.45309 10™

@)

den

Die Peakflachen der Komponenten aus dem FID-Kanal wurden mittels der Effective Carbon Number-

Methode (ECN)®274 und einer Ethan-Kalibriergerade bzw. Propan-Kalibriergerade in die Stoffmengen
umgerechnet (vgl. Gleichung (4)). Die verwendeten ECN-Werte und RF-Werte sind in Tabelle 3-9

dargestellt.

n] = A] * CFFID -RF

Tabelle  3-9:  Kalibrierfaktoren ~ fur  die  verschiedenen =~ Komponenten  fir
Flammenionisationsdetektor.

Komponente ECN RF (Ethan) RF (Propan)
Kohlenwasserstoff C.Hx  n 2/n 3/n
Essigsdure 1 2/1 3/1
Acrylséure 1.95 2/1.95 3/1.95

Mit CF|:|D, Ethan = 6.98602 10'14; CFHD, Propan — 6.20849 104

(4)

den
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Die Berechnung des Umsatzes erfolgte mit den ermittelten Stoffmengen nach Gleichung (5):

No, c2H6 — Nc2H6

X = 100% ()

No, c2He
Mit n ¢, — Stoffmenge von Ethan zum Zeitpunkt t, ng ¢,z — Stoffmenge von Ethan zu
Beginn des Versuchs;
Die Berechnungen erfolgten flr die Messungen von Propan analog. Die Stoffmengen zu Beginn des
Versuchs wurden vor und nach dem WVersuch durch Referenzmessungen mit der gleichen

Gaszusammensetzung ermittelt und mit Leermessungen abgeglichen.

Bestimmung der Selektivitat

Die Selektivitat wurde mit den Stoffmengen der einzelnen Komponenten und der stéchiometrischen
Faktoren berechnet. Dabei wurden nur die Produkte, die aus dem Reaktor austreten bertcksichtigt.
Weiterhin wurden die Selektivitaten auf 100 % referenziert und Wasserstoff separat betrachtet, sodass
vergleichbare C-Selektivitaten zu den Literaturdaten erhalten wurden. Die Berechnung erfolgte geman
Gleichung (6):

n v
5= k [Veznel 100% (6)

Ncans0 — Nc2re Vi

Mit n ;, — Stoffmenge des Produkts k Zeitpunkt t, v, ¢ — Stochiometrischer Faktor von

Ethan, v, — Stdchiometrischer Faktor vom Produkt k.

Die Akkumulation durch Verkokung wahrend der Aromatisierung von Ethan wurde in erster Naherung

vernachlassigt.

Wasserstoffbilanz bei der nicht-oxidativen Aromatisierung von Ethan

Auf  Grundlage der gemessenen Stoffmengen des Wasserstoffs und der diversen
Aromatisierungsprodukte wurde eine Woasserstoffbilanz berechnet. Hierzu wurde anhand des
gemessenen Wasserstoffs und der umgesetzten Stoffmenge an Ethan das experimentelle H, Aquivalent,

im folgenden Hexp, bestimmt (vgl. Gleichung (7)).

Np2 )

Ny, c2H6 — Nc2He

Hexp =

Aus den Produktstoffmengen und anhand der stochiometrischen Faktoren ¢ wurde eine theoretische
Menge an Wasserstoff ermittelt. Diese Werte wurden auf die umgesetzte Stoffmenge an Ethan
referenziert. Uber die Summe (ber alle Produkte i lasst sich die Wasserstoffbilanz darstellen (vgl.
Gleichung (8)). Die vollstandige Ubersicht iiber alle betrachteten Reaktionen ist dem Anhang unter
Abschnitt 8.3 zu entnehmen. Beispielrechnungen fur Methan, Propan, Benzol und Graphit sind in

Tabelle 3-10 aufgefihrt:
49



Experimenteller Teil

(®)

ng - Py
Heq,i =
- Ny, c2H6 — Nc2He

Mit ¢y, — Stochiometrischer Faktor des Produkts k in Bezug auf Wasserstoff

Tabelle 3-10: Darstellung zu H, Aquivalenten aus den Teilreaktionen der Aromatisierung

Reaktionsgleichung Heq
C,Hg + H, — > 2CH, -1
C,H, — =  2/3C3Hg+ 1/3 H, 1/3
C,H, — 13 O +2H, 2
C,Hg — > 2C+3H, 3

Durch Vergleich des theoretischen und experimentellen Wertes, kann die Bilanz eruiert werden. Mit
Hilfe der berechneten Wasserstoffmengen aus der Summe und den Komponenten lasst sich deutlich
zeigen, wie einzelne Produkte zur Wasserstoffbildung beitragen.
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4 Ergebnisse und Diskussion

4.1 Charakterisierung der Katalysatoren

4.1.1 Charakterisierung der Katalysatoren zur Aromatisierung von Ethan

4.1.1.1 ZnO-basierte ZSM-5 Katalysatoren

Die Katalysatoren, die via Festphasenionenaustausch hergestellt wurden, wurden mittels
Rontgendiffraktrometrie  charakterisiert. Zunachst wurden die physischen Mischungen mit
verschiedenen Gewichtsanteilen an ZnO (2, 5, 10, 15 wt.% als ,,assyn“ bezeichnet) untersucht. Dabei
konnten die typischen Reflexe fiir H-ZSM-52"1 und ZnOR"® identifiziert werden (vgl. Abbildung 4-1).
Mit steigendem Anteil an ZnO konnte ein deutlicher Anstieg in der Signalhdhe bei den Reflexen des
ZnO bei 31.74 ° (100), 34.39 ° (002), 36.21 ° (101) und 47.49 ° (110). Nach der Behandlung bei 500 °C
ist zu erkennen, dass die Reflexe fiir das ZnO insbesondere bei den Materialien mit 2, 5 und 10 wt.%
abgenommen haben. Dies entspricht den Ergebnissen von Hagen et al. bei Untersuchungen des
Festphasenionenaustausches mit metallischem Zink.?*”1 Anderungen in den Reflexen des H-ZSM-5

konnten hierbei fur keine der Proben festgestellt werden (vgl. Abbildung 4-2).
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Abbildung 4-1: Rontgendiffraktogramme von Mischungen aus ZnO und H-ZSM-5. Untere Abbildung
zeigt ein Strichmuster fiir den H-ZSM-5[27],
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Abbildung 4-2: Rontgendiffraktogramme von verschiedene [ZnO + H-ZSM-5] nach thermischer
Behandlung bei 500 °C. Untere Abbildung zeigt ein Strichmuster fiir den H-ZSM-52751,

Weiterhin wurden diese Proben in Hinblick auf die vorhandenen Zinkspezies mittels XPS untersucht
(vgl. Abschnitt 2.1.3). Fur Referenzmessungen wurden metallisches Zink und ZnO untersucht und
Signale bei 1021.7 eV und 1022.0 eV gefunden. Durch Vergleich mit Literaturdaten konnte nach dem
Austausch ZnOH* bei 1023.7 eV und Zn?* bei 1021.8 eV identifiziert werden. Es konnte keine (Zn-O-
Zn)*-Spezies trotz hoher Beladung identifiziert werden.[2277.2781278] Dje schwarze Linie entspricht der
Auger-Linie des Sauerstoffs O KLiL;. Es konnte fur alle Proben die Bildung der ZnOH* Spezies
nachgewiesen werden. Die relative Menge an ZnOH* zu Zn?* nahm mit zunehmender Beladung leicht
ab von 27 % bis zu 21 %. Geht man davon aus, dass das ZnOH* Verhaltnis dem Austauschgrad
entspricht, kdnnen entsprechende Beladungen auf Kationenplétzen im Zeolithen abgeschétzt werden.
Durch die Uberlagerung des Signals des ZnO (Zn?*) mit dem des Zeolithen (Zn?*) sind keine weiteren
Aussagen in Bezug zum Austauschgrad bzw. Umsatz der Festphasenreaktion zu treffen. Dier Ergebnisse

der Auswertung des XPS-Spektrum sind in Tabelle 4-1 zu finden.
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Abbildung 4-3: Rontgenphotoelektronenspektrum Zn 2p der [ZnO + H-ZSM-5] mit verschiedenen

Beladungen an ZnO.

Tabelle 4-1: Zusammenfassung der Auswertung des Zn 2p Spektrum verschiedener Mischung aus [ZnO
+ H-ZSM-5] nach thermischer Behandlung bei 500 °C.

Probe Zn Theo. ZnOH*-Beladung
[ZnOH]* | Zn?* wt.%

[ZnO + H-ZSM-5] 2 wt.% | 27 73 0.54

[ZnO + H-ZSM-5] 5wt.% | 21 79 1.05

[ZnO + H-ZSM-5] 10 wt.% | 22 78 2.2

[ZnO + H-ZSM-5] 15 wt.% | 21 79 3.15
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4.1.1.2 Impréagnierte ZSM-5 Katalysatoren

Es wurden weitere ZSM-5 Katalysatoren durch Impragnierung mit verschiedenen Metallsalzen erhalten.

Die Modifkatoren waren dabei Ni, Cu, Fe, Pt, Ga und Zn. In den Réntgendiffraktogrammen der Proben

konnten nur im Fall von Pt zusétzliche Reflexe identifiziert werden, die den Reflexen von Pt° (11 1)
39.54 ° und (0 0 2) 45.986 ° entsprechen.?® Anderungen bei den Reflexen des H-ZSM-5 konnten nicht

festgestellt werden.

Signal + Versatz / a.u.
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Abbildung 4-4: Rontgendiffraktogramme von impragniertem H-ZSM-5 mit Ni, Cu, Fe, Pt, Ga und Zn
nach thermischer Behandlung bei 500 °C.

Zur weiteren Charakterisierung der vorliegenden Spezies wurden iTPR-Profile der impragnierten
Proben gemessen. Im Fall von Zn (560 °C), Pt (650 °C) und Ga (400 °C) konnten positive Signale, also
die Bildung bzw. Desorption von Wasserstoff verzeichnet werden. Nur bei der Fe-Probe konnte man
ein Reduktionssignal erkennen (380 °C).[2"? Eine Reduktion von NiO (330 °C) und CuO (280 °C) lassen

sich nur erahnen. Trotz der erhdhten Probenmenge von 100 mg konnten durch die geringe Beladung

keine deutlichen iTPR-Profile erhalten werden.
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Abbildung 4-5: iTPR-Profile der impragnierten Zeolithe. Mprope = 100 mg, 10 °C/min, 5 % H, in Ny,
Vot = 25 mL min?, Veoz, = 1 mL min™,

4.1.2 Charakterisierung der bimetallischen ZSM-5-Katalysatoren

Es wurden bimetallische Materialien mit ZnO als Trager und einem CO.-Aktivator (Ni, Cu oder Fe)
durch Impréagnierung hergestellt. Im Diffraktogramm sind die Reflexe fur ZnO zu erkennen (vgl.
Abschnitt 4.1.1.1). AufRerdem konnten die Reflexe fir NiO mit 37.28 ° (1 0 1), 37.34° (0 0 3) und
43.33 ° (0 1 2) identifiziert werden.?® Entsprechend konnten die Reflexe fir CuO mit 35.66 ° (0 0 2),
38.84 ° (111) identiziert werden.?Y Die Fe-Probe konnte als Fe3O4 bzw. Magenetit identifiziert werden
mit 29.88 ° (0 2 2), 35.23 ° (1 1 3), 42.83 ° (0 0 4).[281

Mithilfe der Scherrer-Gleichung wurden die KristallitgroBen mit den Hauptreflexen der Oxide
bestimmt: NiO / ZnO 23.1 nm, CuO/ZnO 26.6 nm, FesO4/ ZnO 11.7 nm.
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Abbildung 4-6: Rontgendiffraktogramme der Ni, Cu und Fe impréagnierten ZnO-Proben nach
thermischer Behandlung bei 500 °C.

Die Materialien wurden mit H-ZSM-5 entsprechend dem Protokoll fuir den Festphasenionenaustausch
gemischt und thermisch behandelt. In den Diffraktogrammen dieser Materialien l&sst sich erkennen,
dass die Reflexe fir ZnO zu groRen Teilen verschwunden sind. Man sieht eine deutliche Zunahme bei
der Signalh6he der Metalloxid-Reflexe bei allen Proben, die sogar groRer als die Signale der
Ausgangsverbindungen ist. In allen Fallen ist der Festphasenionenaustausch zu erkennen und lauft mit
einem héheren Umsatz ab als in den reinen ZnO-Ansatzen, da die ZnO Reflexe kaum zu erkennen sind.
Allerdings ist es moglich, dass es wahrend der Austauschreaktion zur Bildung kleinerer ZnO-Kristallite
kommen, die nicht im XRD erfasst werden kdnnen. Entsprechend kann abgeleitet werden, dass die
Synthese von Mehrkomponentenkatalysatoren durch diese zweistufige Methode aus Imprégnierung und
Festphasenionenaustausch moglich ist. Bei der Fe-Probe wurde ein zusétzlicher Reflex bei 35.66 °

identifiziert, der die Bildung von Fe,O3; bzw. Hamatit vermuten lasst.[?3]

Mithilfe der Scherrer-Gleichung wurden die KristallitgréRen mit den Hauptreflexen der entsprechenden
ausgetauschten Materialien bestimmt: NiO / ZnO + H-ZSM-5 26.4 nm, CuO / ZnO + H-ZSM-5 29.2
nm, Fes0s / ZnO + H-ZSM-5 23.6 nm. Bei allen Proben ist eine VergroRerung der Kristallite zu
beobachten, die mit der zusétzlichen thermischen Behandlung zusammenh&ngen kann. Besonders bei

der Fe-Probe sieht man eine Verdoppelung der Kristallitgrofie.
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Abbildung 4-7: Rontgendiffraktogramme der Festphasenionenaustausch Proben mit NiO / ZnO, CuO /
ZnO und Fe;03 / ZnO mit H-ZSM-5 nach thermischer Behandlung bei 500 °C.

Weiterhin wurden die ausgetauschten, bimetallischen Proben mittels iTPR charakterisiert. Fur Fe;Os /
ZnO + H-ZSM-5 konnte ein typisches Profil fir Magnetit mit 4 Stufen identifiziert werden (405 °C, 576
°C, 629 °C, 708 °C), die bereits von Einemann et al. an demselben Setup identifiziert wurden.?”®! Dabei
tberlagern sich die zweite und dritte Stufe und entsprechen den Reduktionen zu Eisen und W(stit. Eine
Verschiebung der Temperaturmaxima gegeniiber den Literaturwerten kann auf Grund der kleineren
Probenmenge an FesO4 bzw. Fe O3 erklart werden.?2l Das Profil zeigt hierbei, dass Fe,O3 neben FesOs4
auftritt, welches nicht im Diffraktogramm detektiert werden konnte. Fir CuO / ZnO + H-ZSM-5 konnte
ein breites Signal identifiziert werden (302 °C), welches Litertaturdaten von CuO entspricht. Dabei
kénnten sich zwei Signale unter dem breiten Signal verbergen, die durch Luo et al. anhand der
PartikelgroRen bei CuO erklart wurden.?®1 Bei NiO / ZnO + H-ZSM-5 konnte ein typischer
Reduktionspeak (506 °C) gefunden werden, der Literaturdaten entspricht. Dabei ist bekannt, dass die
PartikelgroRe bei NiO sich mit thermischer Behandlung verdndert und dies das TPR-Profil
beeinflusst.[?®%1 Der zweite Peak kann durch die zuvor genannten PartikelgroRen oder durch die Bildung

von NiZn-Oxiden erklart werden.
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Abbildung 4-8: iTPR-Profile der modifizierten Zinkoxide mit anschlieendem lonenaustausch. Mprobe =
100 mg, 10 °C/min, 5 % Hz in N2, Vo = 25 mL min?, Vo = 1 mL min™,
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4.1.3 Charakterisierung des M1 und physikalischer Mischungen mit ZSM-5

4.1.3.1 Untersuchung des Reduktionsverhaltens des MoVNbTeO M1
Zur Charakterisierung des MoVNbTe-Oxids wurden zunachst V20s, MoOs und Nb.Os in der iTPR

untersucht, um Referenzwerte fiir die Reduktionsstufen zu erhalten.
Fir V.05 konnten die literaturbekannten 3 Stufen identifiziert werden:

e 673°C:3V:05+2H; — VsO13+2H,0
e 711°C: VeO13+Hy— VO, + H,O
e 944°C:2V0O;+H;— V,03+ H,O

Die Asymmetrien in den Peaks zwischen dem ersten und zweiten Peak sowie beim letzten
Reduktionsschritt kdnnen durch das VVorhandensein weitere Suboxide VO erklart werden in Analogie
zu Arbeiten zur Reduktion von Fe,O3; das mehrere Reduktionschritte Giberlagert stattfinden. 2861128712731

Fur MoOs konnten drei Reduktionschritte ermittelt werden (727 °C, 790 °C, 979 °C). Die ersten beiden
Stufen entsprechen der Reduktion von MoO; zu MoO; und unterscheiden sich durch die Reduktion von
Polymolybdat-Spezies und der Reduktion von kristallinem MoOQOs. Die dritte Stufe entspricht der

Reduktion von MoO; zu Mo°.?%81 Das Nioboxid zeigte keine Reduktion.

Beim Vergleich der drei Referenzmaterialien mit dem Profil des M1 lasst sich feststellen, dass das
Reduktionsverhalten sich stark von den Referenzen unterscheidet. In der Literatur wurden durch Arriba
et al. und Botella et al. bereits von TPR-Untersuchungen am M1 berichtet. [24¢12¢°1 Allerdings wurden
die Reduktionspeaks nicht weiter gedeutet bzw. die Ergebnisse kommentiert. Somit wurde durch weitere
Untersuchungen versucht das Reduktionsverhalten des M1 besonders im Bereich von 400 — 800 °C

aufzuldsen.
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Abbildung 4-9: iTPR-Profile von M1, V205, MoOs und Nb2Os. mMprepe = 100 mg, 10 °C/min, 5 % H; in
N2, V1o = 25 mL min?, Vo2 = 1 mL min™.

Mit Hilfe von Dekonvolution konnten drei Reduktionspeaks bestimmt werden. Flr weitere Studien

wurden zwei Reduktionen in der iTPR durchgefiihrt und die Versuche bei 530 °C und 660 °C

abgebrochen.
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Abbildung 4-10: Dekonvolution des iTPR-Profils des M1. Mprohe = 100 mg, 10 °C/min, 5 % Hz in Ny,
Vo = 25 mL min?, Vco2 =1 mL min™.

Tabelle 4-2: Ergebnis der Dekonvolution des iTPR-Profils des M1-Katalysators.

Peak  Start/°C Maximum / °C
1 463 567
2 597 648
3 664 680

Die Proben aus den abgebrochenen iTPR-Messungen wurden mit XPS untersucht, um die
Reduktionsprozesse an der Oberflache genauer zu untersuchen. Dabei konnte der Kontakt mit der
Umgebungsluft nicht ausgeschlossen werden, sodass weitere Oxidationsprozesse stattfinden konnten.
Die Zuordnung der Signale erfolgte gemaR Literaturdaten.’®® Eine Zusammenfassung der

Peakverhaltnisse der Mo, V, und Te Spektren ist in Tabelle 4-3 zu finden.

Fir Mo 3d Spektren muss betont werden, dass die Zuordnung der Signale durch Aufspaltung und
Uberlagerung in Mo 3ds, und Mo3 ds erschwert wurde. Dabei ist es moglich, dass Spezies in der
Anpassung nicht bertcksichtigt wurden.!?Y Fiir die Auswertung der Signale der reduzierten Proben
wurde entsprechend Baltrusaitis et al. vorgegangen.?d Fir die Referenzverbindung konnten analog zu
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Concepcion et al. zwei Mo®*-Spezies detektiert werden (vgl. Abbildung 4-11). Nach dem ersten
Reduktionsschritt ist eine Mo®* Spezies zu beobachten.?® Weiterhin sind sowohl Mo®*, als auch Mo®*
vorhanden. Nach dem zweiten Reduktionsschritt nimmt folglich die Menge an Mo®* weiter ab und Mo®*

und Mo** nehmen zu.
Insgesamt konnten 6 Signale wie folgt zugeordnet werden:

e Mo 3ds: Mo®* 236.1 eV, Mo®* 233.9 eV, Mo** 233.4 eV
e Mo 3dsp: Mo®* 232.6, Mo®* 230.9, Mo** 229.5 eV

Mo®* Mo®* Mo®* Mo®* Mo**
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Abbildung 4-11: Mo 3d XPS-Spektrum der Referenz und der bei 530 °C und 660 °C reduzierten
Proben aus der iTPR.

Fur die Auswertung des V 2p wurden die Signale zusammen mit den O 1s Signalen gefittet (vgl.
Abbildung 4-12). Fur das Referenzmaterial konnten V4 und V" analog zu den Literaturdaten gefunden

werden.®1 Beide lagen im gleichen Verhaltnis vor (vgl. Tabelle 4-3). Nach dem ersten
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Reduktionsschritt war V4 die Hauptspezies. Eine weitere V-Spezies konnte bei 514.7 eV gefunden
werden, die als VV(OH); interpretiert wurde, da V03 eine Verschiebung von 515.4 eV vorweist.?’I Nach

dem zweiten Reduktionsschritt ist eine signifikante Menge an V(OH); vorhanden.
Insgesamt konnten 3 Signale wie folgt zugeordnet werden:

eV 2psp: V3 517.5,V* 516.4, V¥ (V(OH)3) 514.7 eV.
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Abbildung 4-12: V 2ps;» XPS-Spektrum der Referenz und der bei 530 °C und 660 °C reduzierten Proben
aus der iTPR.

Zuletzt wurden die Spektren von Te betrachtet. In der Referenz sind ein kleiner Teil an Te®* und der
GroRteil Te**. Dies wurde auch von Concepcion et al. berichtet.?®@ Nach dem ersten Reduktionsschritt
wurde TeCbei 527.7 eV detektiert.?’*) Nach dem weiteren Reduktionsschritt nimmt die Menge an Te**
wieder zu, was zunéchst merkwirdig erscheint. Allerdings muss bei dieser Betrachtung beriicksichtigt
werden, dass elementares Tellur einen Schmelzpunkt von 449 °C und einen Siedepunkt von 988 °C hat

(vgl. Tabelle 4-4).1%%1 Dadurch ist es sehr wahrscheinlich, dass das Te fliissig oder sogar gasformig,
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wéhrend der Messung aus der Heizzone des Ofens ausgetragen wird. Dies macht sich auch an dem

abnehmenden Anteil an Te bemerkbar (vgl. Tabelle 4-3).
Insgesamt konnten 3 Signale wie folgt zugeordnet werden:

e Te3ds, Te% 577.7 eV, Te* 576.4 eV, Te® 527.7 eV

Te®* Te** Te’
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Abbildung 4-13: Te 3 dsp XPS-Spektrum der Referenz und der bei 530 °C und 660 °C reduzierten
Proben aus der iTPR.

Insgesamt verdndert sich wahrend des ersten Reduktionsschritts bereits der Te-Gehalt wesentlich.
Weiterhin erscheinen die Reduktionsprozesse zunachst gut getrennt in der iTPR, allerdings konnten
keine klaren Stufen durch die spektroskopischen Methoden bestétigt werden. Zusatzlich laufen die
Reduktionen zwischen den Oxidationsstufen bei allen Elementen nicht vollstdndig ab. Beispielsweise

lag Mo® in der Referenz und den reduzierten Proben vor. Es kann festgestellt werden, dass im ersten
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Schritt ein groRRer Teil des Te reduziert wird und sich Mo anreichert. Im zweiten Schritt findet eine
Anreicherung des Nb, welches keine Reduktionsverhalten zeigte, an der Oberflache statt. Es konnte
durch Naumann d”Alnoncourt et al. gezeigt werden, dass der M1 bei Zugabe von Wasserdampf seine
Oberflachenzusammensetzung dynamisch verandert.’®®! Dieser Effekt kann auch wahrend der
Reduktion von Relevanz sein, da im Laufe der Reduktion Partialdruck vom Wasser durch das Probenbett
steigt. Fir eine genaue Zuordnung aller Reduktionspeaks des M1 waren zusatzliche spektroskopische
Untersuchungen notwendig, um die Prozesse besser zu beleuchten.

Tabelle 4-3: Zusammenfassung der Ergebnisse aus den XPS-Spektren von Mo 3d, V 2ps; und Te 3ds2
der reduzierten Proben aus der iTPR gegen die Referenz.

Probe Gehalt / at.% Mo / % V /% Tel%
Mo/V/Nb/Te Mof* Mo  Mo* | V& V4 Ve | Tebr Tet  Tel
Referenz 7219171711 100 O 0 53 47 0 8 92 0
Red. 530 °C 78/81716 64 25 11 11 71 18 5 71 24
Red. 660 °C 78/6/11/5 48 37 15 10 53 37 8 82 10

4.1.3.2 Post-katalytische Charakterisierung der gemischten M1 und H-ZSM-5 Katalysatoren

Die Katalysatoren wurden nach den katalytischen Untersuchungen mit Thermogravimetrie untersucht,
um den Gehalt an Koks zu bestimmen. Dabei wurde ein Bereich von 300 — 700 °C gewahlt.[?* Weitere
Stufen, die aus den Ausgangsmaterialien resultieren, sind von 40 — 250 °C Wasser und 700 — 1000 °C
die Zersetzung des M1 (vgl. Abbildung 4-14). Dieser starke Zersetzungsprozess tiber 800 °C kann durch
die Flichtigkeit von MoOs, V205 und der Telluroxide erkléart werden. Die Zunahme der Masse des M1

von 400 — 600 °C kann durch die Oxidation von VV**, Te® und Te** erklart werden.

Fir einen besseren Vergleich wurden der Koksgehalt relativ zur Menge an ZSM-5 betrachet. Die
Zersetzung des M1 wurde relativ auf die Menge an M1 in den Mischungen bezogen. Die
Zusammenfassung der Ergebnisse fiir die Mischung von 30 — 70 wt.% an M1 bzw. 70 — 30 wt.% H-
ZSM-5 sind in Tabelle 4-5 zusammengefasst. Die TG-Kurven sind im Anhang zu finden (vgl. Abschnitt
8.4.1).

66



Ergebnisse und Diskussion

100 ~

-H,0 +0,

904 H,0

80

70 H

Masse / %

60

50

40

30 - M oder MO,

T T T T T T T
200 400 600 800 1000
Temperatur / °C

Abbildung 4-14: Thermogravimetrie der Ausgangsmaterialien M1 und H-ZSM-5 von 40 — 1000 °C.
Tabelle 4-4: Ubersicht der Schmelzpunkte und Siedepunkte Mo-, V-, Te- und Nb-Oxide.?*!

Komponente Schmelzpunkt / °C  Siedepunkt / °C

MoOs 802 1155
Nb2Os 1512
Te 449 988
TeO: 733 1245
TeOs 430
VO, 1545
V205 681 1750

Bei der Betrachtung der Koksmenge ist dabei zunéchst ein Trend zu erkennen, dass mit sinkendem
ZSM-5 Anteil auch die Menge Koks sinkt. Betrachtet man dies allerdings relativ zur Zeolithmenge ist
zu erkennen, dass die groRte Menge Koks bezogen auf den Zeolithen bei einer Mischung von 50 / 50
vorliegt. Bei der Zersetzung des M1 im Temperaturbereich Uber 600 °C zeigt sich folglich, dass mit
steigendem Anteil an M1 die Stufe weiter steigt. Relativ betrachtet ist die Zersetzung beim geringsten
Anteil an M1 am hdchsten. Insgesamt wird deutlich, dass die relative Betrachtung der Stufen wichtig
flir eine Interpretation der Daten ist. Der Zusammenhang zu den katalytischen Messungen wird unter
Abschnitt 4.2.3.4 diskutiert.
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Tabelle 4-5: TG-Messungen von verwendeten Mischungen von M1 und H-ZSM-5. M1 + H-ZSM, T =
380 °C, mkat =300 mg, O : Co;Hg = 0.4, TOS =8 h, t=33.1 h gmol™

Probe Stufe / wt.%
M1/ Zeolith Wasser Koks Zersetzung M1 Koks | Zersetzung /
Zeolithanteil  M1-Anteil

30/70 3.30 5.08 18.66 0.38 3.26

40/60 2.89 4.32 25.03 0.40 3.50

50/50 2.70 3.72 29.16 0.44 3.45

60/40 2.05 2.79 36.47 0.38 3.32

70/30 2.52 1.61 43.44 0.28 3.20

Weiterhin wurden Regenerationsversuche im Rahmen der Untersuchungen der oxidativen
Aromatisierung durchgefiihrt. Das Material zeigt im Diffraktogramm Unterschiede zum M1, H-ZSM-5
und einer physikalischen Mischung (M1 40 / H-ZSM-5 60). Dabei sieht man deutlich eine Zunahme des
Hauptreflexes der M1-Phase bei 22.16 ° im Vergleich zu den anderen Proben (graue, gestrichelte Linie;
vgl. Abbildung 4-15).2%1 Vergleichsweise nimmt die Intensitat der ZSM-5 Hauptreflexe ab (rote,
gestrichelte Linie; vgl. Abbildung 4-15). Die strukturellen Veranderungen im Zeolithen kénnen durch
das entstehende Wasser aus der oxidativen Dehydrierung von Ethan und der Totaloxidation der
Kohlenwasserstoffe erklart werden. Dadurch kann es teils zur Dealuminierung des Zeolithen kommen,
insbesondere da lange Verweilzeiten flr die Versuche gewdahlt wurden und die Regenerationsversuche
vergleichsweise lange Laufzeiten von 30 h hatten. Weiterhin konnten Geng et al. bei Versuchen zur
nicht-oxidativen Aromatisierung von Ethen eine dhnliche Abnahme der Kristallinitat beobachten, was
die Autoren auf die hohen Temperaturen zurtckfiihren.?*! Die Anderung des Reflexes bei 23.1 ° wurde

von Triantafilllidis et al. als Merkmal fiir die Dealuminierung festgestellt.[?°"]
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Abbildung 4-15: Rontgendiffraktorgramme der verwendeten Mischungen aus M1 und H-ZSM-5 nach
einem katalytischen Lauf und zwei Regenerationszyklen sowie M1 und H-ZSM-5 als Referenzen.

Auf Grund der strukturellen Anderungen wurden zusitzlich 2’Al-Messungen durchgefiihrt, um die
Materialien auf Dealuminierung zu untersuchen. Das Spektrum zeigte, dass fiir die Referenz und die
regenerierte Probe die tetraedrische Al-Spezies (Al(1V)-1 53 ppm) und oktaedrische Al-Spezies (Al(VI)
0 ppm) vorliegen.?8 Durch Integration der Peaks und Kalibrierung des tetraedrischen Signals auf 1
wurden die Spektren ausgewertet (vgl. Tabelle 4-6). Die regenerierte Probe zeigt hierbei, dass die Menge
an oktaedrischen Al abnimmt gegenuber der Referenz (M1 + H-ZSM-5). Bei genauerer Betrachtung
wird allerdings deutlich, dass die Peakbreite wesentlich zunimmt. Besonders im Bereich von 53 — 20
ppm ist eine deutliche Asymmetrie zu erkennen. Unter diesem Signal kdnnen zusétzlich tetraedrisches
(AI(1V)-2) als auch pentakoordiniertes Al (Al(V)) vorliegen.?** Weiterhin kann eine Uberlagerung von
Signalen von Al,O; (65 ppm) mit dem tetraedrischen Signal des Zeoltihen stattfinden.[?%® Somit konnten
zwar Verénderungen im Zeolithen festgestellt werden, allerdings konnte keine deutliche Erhdhung des

Peaks bei O ppm verzeichnet werden.

Dazu fallt das zusétzliche Signal bei -54 ppm auf. Ein dhnliches Verhalten konnte in Fe / H-ZSM-5
beobachtet und durch die Kopplung des paramagnetischen Fe®* mit dem Al erklart werden. In
diesem Kontext wurde Te als Quelle fur diese Kopplung vermutet, da dieses unter

Reaktionsbedingungen reduziert werden kdnnte. Ein derartiges Verhalten konnte bereits fur Te und
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TeVOxin ESR-Messungen und NMR-Messungen beobachtet werden°tE021 welche diese Vermutung

zulassen.
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Abbildung 4-16: 2 AI-MAS-NMR der Referenz und der Regeneration. M1 + H-ZSM. 40 / 60 (M1 /
ZSM-5), T =380 °C, mka =300 mg, O, : C,Hg = 0.4, t=33.1 h g mol ™.

Tabelle 4-6: Ergebnisse der Integration der 2’ AI-MAS-Spektren.

Probe ZIAL AI(IV) ZIAL AI(VI)
M1 + H-ZSM-5 (Referenz) 1 0.1647
Regeneration 1 0.1040

Zusétzlich zu den NMR-Messungen wurden der gebrauchte Katalysator und der regenerierte Katalysator
mittels XPS untersucht, um strukturelle Anderungen an der M1-Komponente beurteilen zu kénnen. Die
Spektren (Mo 3d, V 2ps» und Te 3ds2) wurden analog zu den Messungen der reduzierten M1-Proben
durchgefuhrt. Die Spektren sind im Anhang gezeigt (s. Abschnitt 8.4.2.2) und die Ergebnisse der

Auswertung in Tabelle 4-7 zusammengefasst.

Nach einem katalytischen Experiment von 8 h ist eine Anreicherung von Te und eine Abnahme von Mo
an der Oberflache zu erkennen. Dabei veréndert sich das Verhéltnis der Oxidationsstufen nur beim Te
geringfligig von Te® zu Te*". Nach dem Durchlauf mit zwei Regenerationszyklen entspricht die
Oberflachenzusammensetzung der des Referenzmaterials. Dabei ist ca. 3 % mehr V°* als zuvor an der

Oberflache. Beim Te sind in diesem Zusammenhang die starksten Veranderungen zu erkennen. Es sind
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signifikanten Anteile an Te? (19 %) an der Oberflache. Weiterhin ist mehr Te%* als im Referenzmaterial
und im verwendeten Material zu sehen. Es ist davon auszugehen, dass vor allem Te bei den
Reaktionsbedingungen von 380 °C bereits reduziert und oxidiert werden kann. Allerdings treten die
Redoxprozesse erst im Laufe der Regeneration und der weiteren katalytischen Durchlaufe auf.
Insgesamt kann neben der Deaktivierung des Zeolithen von einer Deaktivierung des M1 durch die
Reduktion zu Te? ausgegangen werden, allerdings bleibt gemaR den XRD-Messungen die Struktur
zunéchst erhalten. Im Zusammenhang mit den 2’ Al-Messungen konnte mittels der XPS-Messungen die
Bildung von Te? bestatigt werden, womit die Hypothese der NMR-Messungen bestétigt werden konnte.
Tabelle 4-7: Zusammenfassung der Ergebnisse aus den XPS-Spektren von Mo 3d, V 2ps; und Te 3ds2

der Mischung aus M1 und H-ZSM-5 nach einem katalytischen Lauf und zwei Regenerationszyklen. M1
+H-ZSM. 40/ 60 (M1 + ZSM-5), T = 380 °C, mka = 300 mg, O, : C2Hs = 0.4, t=33.1 h g mol™.

Probe Gehalt / at.% Mo / % V /% Tel!%
Mo/V/Nb/Te Mof*  Mo®  Mo* | Vo v VA | Tef  Tett  Ted
Referenz 72/9/7/11 100* O 0 53 47 0 8 92 0
Post-Kat.8h | 77/8/717 100 O 0 54 46 0 4 96 0
Regeneration | 72/8/7/12 100* O 0 57 43 0 16 65 19

Der regenerierte Katalysator wurde mittels TG untersucht. Dabei kann im Vergleich zu einer
entsprechenden verwendeten Referenzmischung (40 / 60) beobachtet werden, dass der Koksanteil bei
der regenerierten Probe geringer ist, bezogen auf den Zeolith-Anteil. Der Anteil der M1 Zersetzung ist
bei der regenerierten Probe deutlich geringer. Diese Beobachtung lasst sich durch eine Zersetzung des
M1 unter den Regenerationsbedingungen erklaren, wodurch der Abbau in der TG geringer ausfallt. Im
Zusammenhang mit den XPS-Messungen lasst sich der Massenverlust mit dem Austritt von Te-Spezies

aus dem Material erklaren.

Tabelle 4-8: TG-Messungen von der verwendeten 40 / 60 Mischung und dem regenerierten Katalysator.
M1 + H-ZSM. 40/ 60 (M1 + ZSM-5), T = 380 °C, mka: = 300 mg, Oz : C;Hg = 0.4, 7=33.1 h g mol™.

Probe Stufe / wt.%

M1/ Zeolith Wasser Koks Zersetzung M1 Koks | Zersetzung /
Zeolithanteil ~ M1-Anteil

Post-Kat. 8 h 2.89 4.32 25.03 0.40 3.50

Regeneration 4.22 4.89 20.0 0.34 2.08
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4.1.3.3 Charakterisierung der Mischungen aus M1 und modifizierten H-ZSM-5 Katalysatoren

Die modifizierten ZSM-5 Katalysatoren wurden mit M1 gemischt und das Reduktionsverhalten in der
iTPR analog zum Abschnitt 4.1.3.1 untersucht. Dabei sollte untersucht werden, ob es zu einer
Aktivierung des Wasserstoffs durch die Co-Katalysatoren (z. B. Pt) kommt und der aktivierte
Wasserstoff zum M1 migriert und dort das Material bei geringeren Temperaturen reduziert. Solche
Effekte konnten bereits beim NiO mit Pt beobachtet werden.E%! Insgesamt ist in allen Profilen zu
beobachten, dass diese die gleiche Form haben und die Reduktionspeaks bei denselben Temperaturen
erfasst, werden konnten. Gegenilber den vorherigen Messungen an reinem M1 konnte allerdings kein
dritter Peak im Bereich von 500 — 700 °C beobachtet werden. Dies lasst sich dadurch erkléren, dass der
M1 durch die Zugabe des Zeolithen verdinnt wurde und sich damit der Partialdruck vom entstehenden
Wasser wéhrend der Reduktion veréndert. Dabei hat das Verhéltnis von Wasser zu Wasserstoff
signifikante Effekte auf die ablaufenden Reduktionsprozesse.BF4B%! Die Temperaturmaxima kénnen

sich dabei sowohl zu niedrigeren, als auch zu héheren Temperaturen verschieben.

M \I\/I1+Pt/ZSI\/I-5

M1+Fe,0, / ZSM-5

\«M“L “™~M1+Cu0 / ZSM-5

M1+NiO / ZSM-5
[ T T s E R S SR

200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100

Signal + Versatz / a.u.

Temperatur / °C

Abbildung 4-17: iTPR-Profile von Mischungen aus M1 und impragnierter ZSM-5. Mprohe = 100 mg, 10
°C/min, 5% H; in N2, Vo = 25 mL min?, Vcoz = 1 mL min™,
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Post-katalytische Charakterisierung der Mischungen aus M1 und modifizierten H-ZSM-5 Katalysatoren

Die Katalysatoren wurden nach der Katalyse auf mogliche strukturelle Anderungen mittels
Rontgendiffraktometrie untersucht. Fiir alle modifizierten Proben lassen sich die gleichen Anderungen
bei dem Reflex bei 23.1° gegenliber den vorherigen Referenzmessungen (vgl. Abbildung 4-15)
feststellen. Diese dhneln der regenerierten Probe bei der eine Dealuminierung beobachtet werden
konnte. Bei den Reflexen des M1 ist ersichtlich, dass der Hauptreflex bei 22.2 ° (100 %; M1) geringer
ausfallt als zuvor. Weiterhin ist bei der Pt-Probe zu erkennen, dass dieser Reflex eine hohe Intensitét im
Vergleich zu allen anderen Proben besitzt. AuRerdem sind die Reflexe fiir Pt°, wie bei vorherigen
Messungen vorhanden (vgl. Abbildung 4-4). Es ist wie bei der regenerierten Probe davon auszugehen,
dass es zu einer Deaktivierung wéhrend der Reaktion durch strukturelle Verdnderungen kommt.
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/“‘\ ,\ﬁ‘ | “ | \‘“

/I I J‘M ‘ \
VL) u”/ WP MM er ) A M1 + Pt/ H-ZSM-5
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Abbildung 4-18: Rontgendiffraktogramme der modifizierten ZSM-5 + M1 Katalysatoren nach der
oxidativen Aromatisierung von Ethan. . 40/ 60 (M1/ZSM-5), T = 380 °C, TOS = 8 h, mka = 300 mg,
0,:CHs = 0.4, t=133.1 h g mol™.

Die 2?Al-MAS-NMR der modifizierten Katalysatoren zeigen ein ahnliches Verhalten der regenerierten
Probe. Dabei konnten beide Peaks bei 53 ppm und O ppm fiir tetraedrisches und oktaedrisches Al
beobachtet werden. Dabei konnte fir die modifizierten Proben eine wesentliche Verbreiterung beim
tetraedrischen Signal beobachtet werden. Diese Verdnderung konnte durch das Vorhandensein von

weiteren tetraedrischen Al-Spezies und / oder pentakoordinierten Al-Spezies erklart werden. Auffallig
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war hierbei Pt, welches nur eine geringe Veranderung der Verhéltnisse der Peakflachen vorweist.

Weiterhin konnte bei allen modifizierten Proben der Peak bei etwa -54 ppm wie zuvor bestimmt werden,

der auf Te? zurtickgefihrt wird. Die gezeigten Daten wurden bei 380 °C erhalten, sodass in diesem Fall

vermutlich der Beginn der Dealuminierung zu sehen ist.

\7 Referenz Zn G

Pt

Signal / a.u.

e

Abbildung 4-19: 2?’AI-MAS-NMR der Referenz und der Mischung aus M1 + imprégnierten Zeolithen
(hier Zn, Ga, Pt) nach einem katalytischen Versuch. M1 + H-ZSM. 40/ 60 (M1 / ZSM-5), T = 380 °C,

TOS =8 h, mka = 300 mg, O, : CoHs = 0.4, t=33.1 h g mol™.
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Abbildung 4-20: #Al-MAS-NMR der Referenz und der Mischung aus M1 + impragnierten Zeolithen
(hier Fe, Cu, Ni) nach einem katalytischen Versuch. 40 / 60 (M1 / ZSM-5), T =380 °C, TOS =8 h, mka
=300 mg, Oz : CoHs =0.4,7=33.1 h g mol™.

Tabelle 4-9: Ergebnisse der Integration der 2’Al-MAS-Spektren (vgl. Abbildung 4-19; Abbildung 4-20)

Probe ZAL AI(IV) ZAL AI(VI)
Referenz 1 0.1647
M1 + Zn/ H-ZSM-5 1 0.0410
M1 + Ga/H-ZSM-5 1 0.0617
M1 + Pt/ H-ZSM-5 1 0.1304
M1 + Fe / H-ZSM-5 1 0.0666
M1 + Cu / H-ZSM-5 1 0.0383
M1 + Ni/ H-ZSM-5 1 0.0334

Die Spektren (Mo 3d, V 2ps und Te 3ds;2) wurden analog zu den Messungen der reduzierten M1-Proben
und der regenerierten Probe durchgefiihrt. Die Spektren sind im Anhang gezeigt (s. Abschnitt 8.4.2.3)

und die Ergebnisse der Auswertung in Tabelle 4-10 zusammengefasst.

Bei der Oberflachenzusammensetzung sind die grof3ten Verdnderungen bei Fe und Ni zu sehen. Dabei
wurde Te stark an der Oberflache angereichert und Mo ist entsprechend gesunken. Darauf folgen Zn
und Ga bei denen auch eine Anreicherung von Te festgestellt werden konnte. Bei Cu konnte hingegen
ein erhohter Anteil an Nb und verminderter Anteil an Te identifiziert werden. Pt zeigt als einzige Probe

sogar eine Anreicherung von Mo und eine signifikante Abnahme von Te dhnlich zum Cu.
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Bei keiner Probe konnte in Bezug auf die Oxidationsstufen bei Mo eine Verdnderung festgestellt
werden. Die starkste Veranderung beim Verhaltnis von V** / V* konnte in folgender Abfolge Ga >
Fe, Pt > Zn > Cu, Ni ermittelt werden. Dies suggeriert, dass die Promotoren die Oberflachen-
zusammensetzung beim V teils stark beeinflussen. Da keine Reduktion von V** zu V¥ beobachtet
werden konnte, ist davon auszugehen, dass die Co-Katalysatoren die Oxidation des V** zu V°* oder eine
irreversible strukturelle Veranderung fordern. Ein allgemeiner Trend bezogen auf die Eigenschaften der
Promotoren konnte hierbei nicht abgeleitet werden. Bei Te ist die hochste Bildung von Te? in folgender
Abfolge gegeben: Ga > Pt > Fe, Cu, Ni > Zn. Dabei zeigt Zn die mit Abstand geringste Reduktion des
Te, welches mit der Rekombination des Wasserstoffs zusammenhédngen kann (Porthole-Mechanismus).
Ein anderer Erklarungsansatz wére, dass die anderen Modifikatoren den Wasserstoff aktivieren. Dieser
aktivierte Wasserstoff kann tber die Oberflache zu dem M1 migrieren und dort die verschiedenen Mo-
, V- und Te-Spezies reduzieren (Spillover-Effekt).

Tabelle 4-10: Zusammenfassung der Ergebnisse aus den XPS-Spektren von Mo 3d, V 2ps, und Te 3dsy.
der modifizierten Katalysatoren nach der oxidativen Aromatisierung gegen die Referenz. M1 + H-ZSM.
40/ 60 (M1/ZSM-5), T =380 °C, mka = 300 mg, O, : CoHs = 0.4, TOS =8 h, t=33.1 h g mol™.

Probe Gehalt / at.% Mo / % V /% Tel%
Mo /V /Nb/Te Mo®* Mo  Mo* | V& V4 Ve Tebt Tet  Tel

Referenz 73/9/7/711 100* O 0 53 47 0 8 92 0
OAH-ZSM-5 | 77/8/717 100* O 0 54 46 0 4 96 0
OA Zn 70/8/71715 100 O 0 60 40 0 15 77 8
OA Ga 71/7/6/15 100 O 0 75 25 0 25 47 28
OA Pt 79/7/6/8 100 O 0 66 34 0 8 69 23
OA Fe 66/9/7/18 100* O 0 68 32 0 20 61 19
OA Cu 73/6/13/8 100 O 0 56 44 0 17 67 16
OA Ni 67/6/5/22 100 O 0 54 46 0 8 75 17

Die modifizierten Katalysatoren wurden auf ihren Koksgehalt und den Anteil der Zersetzung mit TG

untersucht. Der Gehalt an Koks folgt in absteigender Abfolge:
Koks: Fe, Ni > H-ZSM-5, Ga > Zn > Cu > Pt

Dabei zeigt sich, dass die Co-Katalysatoren nur im Fall von Fe und Ni mehr Koks bilden als der
Katalysator mit H-ZSM-5. AuBerdem konnte ein Einfluss der Promotoren auf die M1-Zersetzung

festgestellt werden:
M1-Abbau (Austritt der flichtigen Oxide): Zn >> Pt > H-ZSM-5 > Cu > Ga > Fe > Ni.

76



Ergebnisse und Diskussion

Entsprechend kann vermutet werden, dass bei der Zn-haltigen Probe die geringste Zersetzung des M1
auftritt. Dies kann mit der Eigenschaft zusammenhéngen, dass an Zn-Zentren der Wasserstoff aus der
Aromatisierung rekombinieren kann. Die weitere Einordnung der Ergebnisse der spektroskopischen
Messungen und TG erfolgt im Kontext der katalytischen Messungen unter Abschnitt 4.2.3.7.

Tabelle 4-11: TG-Messungen von verwendeten Mischungen von M1 und modifizierten ZSM-5

Katalysatoren. 40 / 60 (M1 / ZSM-5), T =380 °C, mka = 300 mg, O, : C;Hs = 0.4, TOS =8 h, t=33.1
h g mol™.

Probe Stufe / wt.%
Modifikation Wasser Koks Zersetzung M1
H-ZSM-5 2.89 4.32 25.03
Zn 1.77 3.53 36.88
Ga 2.38 4.29 23.30
Pt 3.74 1.82 26.27
Fe 2.39 5.08 22.90
Cu 3.61 2.55 24.11
Ni 2.79 5.04 18.93

4.2 Katalytische Ergebnisse

4.2.1 Nicht-oxidative Aromatisierung von Ethan

4.2.1.1 Thermodynamische Rechnungen zur Aromatisierung von Ethan

Fir eine Beurteilung der thermodynamischen Limitierung der Aromatisierung von Ethan wurden
thermodynamische Rechnungen von 200 — 1000 °C durchgefiihrt. Dabei ist basierend auf dem
generellen Mechanismus der Aromatisierung davon auszugehen, dass Ethen als Schlisselintermediat
fungiert (vgl. Abschnitt 2.1.1). Deswegen wurde die Dehydrierung von Ethan, die Aromatisierung von
Ethan und die Aromatisierung von Ethen einzeln betrachtet (s. Abbildung 4-21). Dabei erreicht die
Dehydrierung selbst bei 1000 °C keinen vollstandigen Umsatz (X > 99 %). Die Ethan-Aromatisierung
lauft hingegen vollstdndig bei 850 °C ab. Die Ethen-Aromatisierung zeigt ber den gesamten
Temperaturbereich vollstandigen Gleichgewichtsumsatz. Daraus l&sst sich schlieen, dass die
Dehydrierung von Ethan der thermodynamische Schliisselschritt ist. Diese thermodynamischen
Ergebnisse decken sich mit kinetischen Untersuchungen an verschiedenen Katalysatoren zur
Aromatisierung von Ethan (vgl. Abschnitte 2.1.2, 2.1.3, 2.1.4). Die thermodynamische Limitierung fur
die Aromatisierung von Ethan lasst sich insbesondere im Temperaturbereich von ca. 400 — 600 °C (14.9
—81.5 %) feststellen.
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Abbildung 4-21: Gleichgewichtsumsatz gegen die Temperatur fiir die Dehydrierung von Ethan,
Aromatisierung von Ethan und Ethen.

Fir ein vollstandiges Bild der Aromatisierung reicht es allerdings nicht aus nur exemplarisch die
Bildung von Benzol zu betrachten. Es ist bekannt, dass sich bei der Aromatisierung neben Benzol auch
Toluol, Xylole und Co+ Aromaten bilden. In diesem Fall wurde Naphtalin als groRerer Aromat
betrachtet. In der Literatur konnten keine Ansétze bzw. Rechnungen, bei denen mehrere konkurrierende

Reaktionen zu den verschiedenen Aromaten ablaufen gefunden werden konnte.

Das Ziel dieser Rechnungen war es den Effekt von mehreren Parallelreaktionen (alle Aromatisierungen)
auf den Umsatz zu untersuchen, wenn Ethan zu Benzol, Ethan zu BTX und Ethan zu BTX + Naphtalin
reagiert. Dabei zeigt sich bei den Umsétzen maximale Differenzen von 2-3 % bei Vergleich von Benzol
zu BTX und von Benzol zu BTX + Naphtalin (vgl. Abbildung 4-22 A). Somit scheint der Effekt bezogen
auf den Umsatz marginal zu sein. Betrachtet man allerdings im Fall der vier Komponenten das
Produktspektrum ist zu erkennen, dass sich dieses Giber den Temperaturbereich wesentlich veréndert und
somit auch die jeweilige thermodynamische Triebkraft. Bei niedrigen Temperaturen ist Toluol das
Hauptprodukt der vier Reaktionen. Ab 275 °C wird Benzol zum Hauptprodukt bis zu einer Temperatur
von 900 °C, wo Naphtalin den groBten Anteil einnimmt. Weiterhin ist interessant, dass ab 450 °C
Naphtalin gegenuiber Toluol bevorzugt gebildet wird. Dabei wird Naphtalin selten bei katalytischen
Versuchen hervorgehoben und verbirgt sich vermutlich in den Zusammenfassungen von Cg.-Aromaten.

Xylol tragt im Allgemeinen keinen signifikanten Beitrag zu der Aromatisierung bei. Signifikante
78



Ergebnisse und Diskussion

Mengen an Xylol in Produktstrémen lassen sich folglich nur anhand von kinetischen Effekten erklaren.
Insgesamt zeigen die Rechnungen, dass bei der Betrachtung des Umsatzes auch die htheren Aromaten
beruicksichtigt werden missen, da diese in Temperaturbereichen von 500 — 600 °C einen signifikanten

Teil der Produkte einnehmen konnten.
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Abbildung 4-22: A) Gleichgewichtsumsatze mit Benzol; BTX oder BTX + Napthalin als Produkte. B)
Verteilung der Aromaten im Fall von BTX + Naphtalin gegen die Temperatur.

Eine weitere Reaktion, die bei der thermodynamischen Betrachtung wichtig ist, ist die Hydrogenolyse
von Ethan. Diese ist kritisch, da sie sowohl das Ethan zersetzt als auch den generierten Wasserstoff
verbraucht. Das gebildete Methan ist dabei unter den Reaktionsbedingungen inert und muss in allen
potentiellen Trennschritten von den anderen Gasen aufwendig abgetrennt werden. Trotz der hohen
Relevanz dieser Folgereaktion konnten keine thermodynamischen Rechnungen im Kontext der

Aromatisierung von Ethan gefunden werden.

Diese Rechnungen wurden nicht parallel wie im oberen Beispiel durchgefiihrt, sondern sequentiell in
der Reihenfolge: i) Aromatsierung zu Benzol und ii) Hydrogenolyse von Ethan. Der Umsatz wurde nach
der Aromatisierung und nach der Hydrogenolyse betrachtet und als Gesamtumsatz fiir beide Reaktionen
zusammengefasst (vgl. Abbildung 4-23). Es zeigt sich, dass bei allen Temperaturen der Gesamtumsatz
von der Hydrogenolyse dominiert wird. Der Gleichgewichtsumsatz der Hydrogenolyse ist bei 475 °C

bereits vollstandig. Insgesamt muss festgestellt werden, dass die Hydrogenolyse bei der Beurteilung des
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Umsatzes eine wichtige Rolle spielt. AuRerdem kann eine Selbstinhibierung der Aromatisierung
auftreten, da der gebildete Wasserstoff das Edukt (Ethan) zu Methan zersetzt.

—=— Aromatisierung—<— Hydrogenolyse—+— Gesamtumsatz
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40
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Abbildung 4-23: Gleichgewichtsumsédtze der Aromatisierung von Ethan zu Benzol und der
Hydrogenolyse von Ethan als Sequenz.

4.2.1.2 Einfluss der Reaktionsparameter auf die nicht-oxidative Aromatisierung von Ethan

Im Rahmen der Literaturdaten kann festgestellt werden, dass die Verweilzeit und Temperatur
signifikante EinflussgroRen bei der Aromatisierung von Ethan sind. Zunéchst wurde die Verweilzeit
variiert und der Effekt auf den Umsatz und Bildung der Aromaten und Methan untersucht. Zu Beginn
der Reaktion ist eine Induktionsperiode bei den beiden niedrigeren Verweilzeiten zu sehen
(10.3hgmol! und 6.2hgmol?). Diese lasst auf die Bildung des Carbon-Pools oder des
lonenaustausches des ZnO mit dem Zeolithen schlieen. Da der Austausch bereits ex-situ gemalk XPS
stattgefunden hat, wurde auf Ersteres geschlossen (vgl. Abschnitt 4.1.1.1). Es zeigt sich, dass bei einer
Erhéhung der Verweilzeit von 6.2 h g mol™zu 33.1 h g mol der Umsatz um 6.3 % (TOS = 0.75) erhoht
werden konnte (vgl. Abbildung 4-24). Der Umsatz lag im Fall der langsten Verweilzeit bei 21.6 %. Im

Vergleich konnten Hagen et al. bei einer Verweilzeit von ca. 2 h g mol? einen Umsatz von 20 %
80
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erreichen. Der Umsatz zeigte ab diesem Wert allerdings auch die Bildung eines Grenzwertes an mit
steigender Verweilzeit.?®! Diese Bildung eines Grenzwertes konnte bei den Messdaten ebenfalls
festgestellt werden. Der Gleichgewichtsumsatz von ca. 43 % konnte mit dieser starken Erhéhung der

Verweilzeit nicht ansatzweise erreicht werden.
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Abbildung 4-24: Umsatz von Ethan gegen TOS bei verschiedenen Verweilzeiten (33.1, 10.3,
6.2 h g mol™). [ZnO + H-ZSM-5] (10 wt.%), mka = 300 mg, T =500 °C, CoHs / N2 =1/ 3.

Betrachtet man die Selektivitaten der BTEX-Aromaten und Methan ist zu erkennen, dass mit steigender
Verweilzeit die Bildung des Methans stark steigt. Weiterhin wirkt sich die Erhohung der Verweilzeit in
dem gewahlten Bereich negativ auf die Selektivitat der BTEX aus. Diese Produktverteilung kann anhand
der Hydrogenolyse erklart werden, die bei hohen Verweilzeiten (t = 33.1 h g mol?) bevorzugt ablauft
und die Aromatisierung durch das Umsetzen von Ethan inhibiert (vgl. Abbildung 4-25). Dies entspricht
dem thermodynamischen Verhalten, welches unter Abschnitt 4.2.1.1 diskutiert wurde. Die Erhthung
des Umsatzes kann unter anderem auf die Hydrogenolyse zuriickgefiihrt werden und der Umsatz nicht
nur der Aromatisierung zugeordnet werden. Entsprechend sind hohere Verweilzeiten im Allgemeinen
nicht forderlich fur die selektive Aromatisierung von Ethan, sondern missen mit den Selektivititen
betrachtet werden.
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Abbildung 4-25: Selektivitaten von BTEX und Methan gegen TOS bei verschiedenen Verweilzeiten
(33.1, 10.3, 6.2 h g mol™?). [ZnO + H-ZSM-5] (10 wt.%), mka: = 300 mg, T =500 °C, C.Hg / No =1/ 3.

Als weiterer Reaktionsparameter wurde die Temperatur variiert. Auf Grundlage der vorherigen
Messreihe wurde eine Verweilzeit von 6.2 h g mol? gewahlt. Die ausgewahlten Temperaturen lagen bei
500 °C, 530 °C, 550 °C und 600 °C. Es ist deutlich, dass der Umsatz durch die Erh6hung der Temperatur
ansteigt von 15. 3 % (500 °C, TOS = 0.75 h) auf 37.4 % (600 °C, TOS = 0.75 h) (vgl. Abbildung 4-26).
Hierbei konnte erneut eine Induktionsperiode bei 500 °C, 530 °C und bei 550 °C anhand des initialen
Umsatzes festgestellt werden. Diese kann auf den Austausch oder die Bildung des Kohlenwasserstoff-
Pools erklart werden. Trotz erhohtem Umsatz ist bei Erhdhung der Temperatur eine zunehmende
Deaktivierung zu erkennen. Dabei ergeben sich mit steigender Temperatur folgende (lineare)
Deaktivierungsraten: 1.15 % / TOS, 2.42 % / TOS, 3.52 % / TOS, 5.36 % / TOS. Dadurch ist bei den
Messungen bei 530 °C und 550 °C nach 6 h ein Umsatz von 10 % erreicht. Dem gegeniiber zeigte sich
bei 600 °C keine Induktionsperiode, da vermutlich die Bildung des Kohlenstoff-Pools oder der
Austausch wesentlicher schneller ablief als bei den niedrigeren Temperaturen. Weiterhin nahert sich die
Kurve bei 600 °C einem Grenzwert von 20.4 % nach einer Extrapolation an. Diese wesentlichen
Unterschiede zwischen der Messung bei 600 °C und den anderen Temperaturen lassen darauf schlief3en,
dass sich der Desaktivierungsmechanismus bei Erhdhung der Temperatur veréndert. Durch die
Erhohung der Temperatur kann zum einen Koks-Vorstufen schneller desorbieren und / oder diese

Vorstufen schneller hydriert werden.
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Abbildung 4-26: Umsatz gegen TOS fiir verschiedene Reaktionstemperaturen T= 500 °C, 530 °C,
550 °C, 600 °C). ZnO + H-ZSM-5 (10 wt.%), mka = 300 mg, t= 6.2 h g mol™?, C;Hs / No =1/ 3.

Die Selektivitaten wurden bei TOS = 0.75 h fiir die verschiedenen Temperaturen verglichen. Dabei zeigt
sich, dass die Selektivitat zu den BTEX-Aromaten bei allen Messungen in einem Bereich um die 39 %
liegt. Die Selektivitit zu Co.-Aromaten ist bei 550 °C am grofiten und bei 600 °C am Kleinsten, sodass
kein eindeutiger Trend bei Variierung der Temperatur festgestellt werden kann. Die Selektivitat zu
aromatischen Kohlenwasserstoffen ist tUber alle Temperaturen konstant im Bereich von 48 — 52 %.
Ferner steigt die Selektivitat zu Methan mit der Temperatur von 500 °C zu 550 °C an, allerdings ist die
Selektivitat bei der 600 °C Messung mit 16 % am niedrigsten. Diese Beobachtung kann mit der
schnelleren Desorption von Intermediaten (z.B. Ethen) zusammenhéngen, sodass die Hydrogenolyse als
Folgereaktion unwahrscheinlicher wird. Fir diese Hypothese spricht auRerdem die hohe Selektivitat zu
Ethen mit 27 % gegentber den anderen Messwerten. Weiterhin konnen Koksvorstufen schneller hydriert
werden, da die Selektivitdt zu den hoheren Aromaten geringer ist. Die Bildung von aliphatischen

Kohlenwasserstoffen Cs+ nimmt mit zunehmender Temperatur von 500 °C zu 550 °C leicht ab.
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Abbildung 4-27: Selektiviat fur verschiedene Reaktionstemperaturen (T= 500 °C, 530 °C, 550 °C, 600
°C) bei TOS = 0.75 h. [ZnO + H-ZSM-5] (10 wt.%), Mka = 300 mg, T=6.2 h g mol?, CoHs / N2 =
1/3.

4.2.1.3 Einfluss der Modifikationsmethode bei Zn-basierten Katalysatoren

In weiteren Versuchen wurde der Effekt der Zn-Modifikation auf den Umsatz und die
Produktselektivitdten der Aromatisierung von Ethan untersucht. Dazu wurden Proben, die durch
Festphasenionenaustausch, Imprégnierung und lonenaustausch erhalten wurden, miteinander
verglichen. Fir diese Reihe wurden hohe Verweilzeiten verwendet, um den Effekt der
Préparationsmethode auf die Hydrogenolyse zu untersuchen. Es lasst sich zuerst feststellen, dass die
imprégnierte Probe und die aus dem lonenaustausch ein dhnliches Umsatz-Zeit-Verhalten vorweisen.
Die Katalysatoren aus dem Festphasenionenaustausch zeigen ein besonderes Verhalten, welches sich
mit steigender ZnO-Beladung veréndert. Die 2 wt.% Probe hat zundchst den geringsten Umsatz, der
uber die Zeit steigt, bis zu einem Umsatz bei ca. 14 %. Die Probe mit der hoheren Beladung zeigt ein
ahnliches Verhalten zu der imprégnierten und ionenausgetauschten Probe indem die Aktivitat Gber die
Zeit langsam abnimmt. Dieses Phanomen kann dadurch erklart werden, dass bei der 2 wt.% der
Festphasenionenaustausch bei der Praparation nicht vollstandig abgelaufen ist. Der Austausch lauft im

wéhrend des katalytischen Experiments weiterhin ab, wodurch der Umsatz steigt.
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Abbildung 4-28: Umsatz gegen TOS fir verschiedene Prdparationsmethoden fir Zn-basierte
Aromatisierungskatalysatoren. T = 500 °C, mka = 300 mg, t=33.1 hg mol?, Co;Hs / N2 =1/3.

Die Selektivitat wurde bei TOS = 2.25h verglichen, da dort die 2 wt.%, imprégnierte und
ionenausgetauschte Probe einen dhnlichen Umsatz haben und nur die Praparation einen Einfluss auf die
Produktverteilung hat (vgl. Abbildung 4-29). Generell ist fur alle vier Proben zu beobachten, dass die
gesamte Selektivitdt zu Aromaten in einem &hnlichen Bereich mit 47 —52 % lag. Der wesentliche
Unterschied zwischen diesen drei Proben ist die Selektivitét zu Ethen und den Cs Kohlenwasserstoffen.
Diese geringen Unterschiede bei unterschiedlichen Praparationen konnte ebenfalls durch Roessner et al.

beobachtet werden.*2

Die 2 wt.% Probe zeigte die geringste Selektivitat (17 %) und die flussig ausgetauschte die hdchste
Selektivitét (28 %) zu Ethen. Entsprechend steigt die Selektivitat zu den Cs Kohlenwasserstoffen mit
sinkender Ethen-Selektivitat. Dies impliziert, dass beim festphasenionenausgetauschten Katalysator (2
wt.%) die Umsetzung von Ethen schneller ist als an den anderen Materialien. Das Material mit einer
10 wt.% Beladung zeigte gegenuiber den anderen Materialien eine hohere Aktivitat, was an der erhéhten
Hydrogenolyse liegt. Dabei hat die 10 wt.% Probe die hochste Methan-Selektivitat mit 36 % gegeniiber
den 13 % der anderen Proben. Zusétzlich hatte diese Probe die geringste BTEX-Selektivitit und die
hochste Co+-Aromaten-Selektivitat. Dementsprechend lasst sich ableiten, dass tberschissiges ZnO die

Aktivitat erhoht, allerdings dabei die Selektivitat zu Methan wesentlich steigt.
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Abbildung 4-29: Selektivitdit flr verschiedene Préparationsmethoden flir  Zn-basierte
Aromatisierungskatalysatoren. T = 500 °C, ma = 300 mg, T = 33.1 h g mol?, CoHs / N2 =1/ 3.

4.2.1.4 Wasserstoffbilanz bei der nicht-oxidativen Aromatisierung von Ethan

Ein wichtiges Koppelprodukt, welches im Zusammenhang mit der Aromatisierung genannt werden
muss, ist Wasserstoff. Dennoch wurde in der aktuellen Literatur selten die gebildete Menge an
Wasserstoff untersucht und diese in eine Bilanz mit den gebildeten Produkten gesetzt. Mit den
vorherigen Ergebnissen konnte gezeigt werden, dass die Bildung von Methan ein wichtiger Faktor bei
der Betrachtung der Aktivitat und Selektivitat der Katalysatoren ist. Entsprechend wurde eine H,-Bilanz
fir das Produktspektrum aufgestellt und exemplarisch an einigen Produktverteilungen mit dem
gemessenen Wasserstoff in Relation gesetzt. Dabei lasst sich die H-Bilanz mit allen mdéglichen
Reaktionen bezogen auf den gebildeten Wasserstoff pro umgesetztes Ethan in einer einzigen Abbildung

darstellen (vgl. Abbildung 4-30). Dabei lassen sich vier Grenzfélle bezogen auf die gebildeten Produkte
feststellen:

o Negative Wasserstoffbilanz durch Hydrogenolyse (Heq = -1)
e Bildung der Cz:-Alkane (0 < Heq < 1)

e Bildung von Alkenen (Heq = 1)

e Bildung von Aromaten (1.5 < Heq < 3)
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Dabei wird nur im Falle der Bildung von Aromaten (oder Graphit) mehr als ein Aquivalent Wasserstoff
pro Ethan erhalten. Eine Ubersicht (iber alle Reaktionen und die Stochiometrie ist im Anhang gegeben
(vgl. Abschnitt 8.3).
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Abbildung 4-30: Darstellung der Teilreaktionen der Aromatisierung und ihrer stochiometrischen
Wasserstoff-Aquivalente pro umgesetztem Ethan.

Diese Bilanzrechnungen wurden auf die temperaturabhangigen Versuche angewendet. Es zeigt sich,
dass die Wasserstoffbildung basierend auf den Produkten mit zunehmender Temperatur sinkt von 2.02
auf 1.28 (vgl. Abbildung 4-31). Bei einer einfachen Betrachtung wiirde nun erwartet werden, dass bei
der niedrigsten Temperatur die gréBRBte Menge Wasserstoff gebildet wird. Allerdings sinkt der Verbrauch
mit steigender Temperatur von -0.65 bis -0.08. In Summe liegt die optimale Temperatur in Hinsicht auf
die Ho-Bilanz bei 530 °C (Heq = 1.48). Insgesamt unterscheiden sich die Gesamtwasserstoffbilanzen nur
gering, sodass man erkennen kann, dass bei potentiell hoher Menge Wasserstoff (500 °C, Bildung) eine
entsprechend grofie Menge Methan entsteht. Die berechneten Werte lagen dabei nahe den gemessenen
Wasserstoffmengen im Gasstrom und zeigten eine maximale Abweichung von 13 % bei einer
Temperatur von 600 °C. Generell konnte festgestellt werden, dass die Bilanzen nur eine geringe
Differenz vorweisen, wenn Methan, Cs; und die Naphtalin-Derivate beruicksichtigt wurden. Diese
Betrachtung der Wasserstoffbilanz lasst die Hypothese zu, dass sich die Aromatisierung in Bezug auf
die Wasserstoffbildung selbst inhibiert. Der gebildete Wasserstoff reagiert in einer Parallelreaktion

(Hydrogenolyse) mit dem Ethan ab. Bei hoher Bildung durch Aromatisierung (500 °C, Heq =2.02) liegt
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ein entsprechender hoher Verbrauch durch Hydrogenolyse vor (500 °C, Heq = -0.65). Verringert sich die
Bildung mit steigender Temperatur (600 °C, Heq = 1.28) verringert sich gleichzeitig der Verbrauch
(600 °C, Heq = -0.08).
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Abbildung 4-31: Berechnete und gemessene Wasserstoff-Aquivalente fiir verschiedene Temperaturen.
Bedingungen: s. Abbildung 4-27.

Da die Bilanz den gemessenen Wasserstoff gut abgebildet hat, wurden die Beitrdge der verschiedenen
Produkte zu der Wasserstoffbilanz betrachtet (vgl. Abbildung 4-32). Den groRten Beitrag zur Bildung
lieferten dabei: Benzol > Toluol > Ethen > Naphtalin-Derivate > Ethylbenzol, Cs. Dabei lasst sich
feststellen, dass wenig Xylol und Alkylbenzole in allen Fallen gebildet wurden. Der Verbrauch durch
Methan war dabei entsprechend wie in Abbildung 4-31 bereits erldutert. Allerdings ist in dieser
Darstellung zu erkennen, dass Methan im Fall von 500 °C, 530 °C und 550 °C den gesamten Beitrag
von Toluol zur Bilanz ausgleicht. Demzufolge ist flr eine eindeutige Beurteilung der Wasserstoffmenge
die Betrachtung von Methan wichtig, um die Wasserstoffmenge nicht wesentlich zu iberschatzen. Die

Naphtalin-Derivate sind auf’erdem wichtig, um die Wasserstoffmenge nicht zu unterschétzen.
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Abbildung 4-32: Beitrage der Produkte zur Wasserstoffbilanz fur verschiedene Temperaturen.
Bedingungen: s. Abbildung 4-27.

4.2.2 Aromatisierung von Ethan in Présenz von CO

4.2.2.1 Thermodynamischen Rechnungen zur CO, Aromatisierung

Bei den vorherigen Messungen konnte gezeigt werden, dass Wasserstoff ein essentielles Produkt in der
Aromatisierung ist und damit die Bildung von Methan begunstigt wird. Weiterhin wurde entsprechend
der Literatur vermutet, dass der Wasserstoff auf der Oberflache die Aromatisierung limitiert.[’® Dabei
kann dieser Wasserstoff durch die Zugabe weiterer Komponenten wie Kohlenstoffdioxid in
Kohlenstoffmonooxid und Methan umgewandelt werden (vgl. 2.5). Die Zugabe von Kohlenstoffdioxid
als H-Akzeptor wurde mit thermodynamischen Rechnungen untersucht. Dabei wurde neben der
Temperatur, das Verhdltnis von Kohlenstoffdioxid zu Ethan variiert. Es wurde in zwei Félle
unterschieden:

A. Aromatisierung von Ethan & RWGS von Kohlenstoffdioxid
B. Aromatisierung von Ethan & RWGS von Kohlenstoffdioxid & Methanisierung von CO;

Diese Unterscheidung wurde im Fall A fiir den Vergleich mit Literaturdaten®¥ gefallt sowie fiir den Fall
B, da dieser im interessanten Temperaturbereich von 400 — 600 °C eine hohere Relevanz hat (vgl. 2.5).
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Im Fall A ist zu erkennen (vgl. Abbildung 4-33), dass die Zugabe von Kohlenstoffdioxid in jedem Fall
den Umsatz um mindestens 7 % (500 °C) erhoht. Der starkste Effekt kann bei einem Uberschuss an
Ethan beobachtet werden mit 26.6 % (500 °C). Der Uberschuss wirkt stark positiv, da der
Gleichgewichtsumsatz vom Kohlenstoffdioxid auch bei einer 1:1 Stochiometrie wesentlich von der
Wasserstoffmenge abhéngt. Ein ahnliches Verhalten in Bezug auf das Verhéltnis der beiden
Komponenten konnte im Fall B festgestellt werden. Allerdings wurde bei Bertcksichtigung der
Methanisierung deutlich, dass der Umsatz dadurch um 42.8 % (500 °C) gesteigert werden kann. Der
Effekt ist dabei nur bis zu einer Temperatur von 600 °C so stark ausgepragt, da die Bildung von Methan
mit steigender Temperatur endotherm im Vergleich zur Bildung von CO wird. Weiterhin werden fir die
Bildung von Methan pro Kohlenstoffdioxid vier Wasserstoff-Molekdle benétigt, sodass Wasserstoff in

vielen Féllen die Unterschusskomponente ist.

Generell ist bei beiden Ansdtzen zu beobachten, dass die Zugabe von Kohlenstoffdioxid ein hohes
Potential fur die Steigerung des Umsatzes in der Aromatisierung von Ethan hat.
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Abbildung 4-33: A) Gleichgewichtsumsatze der Ethan-Aromatisierung mit verschiedenen CO; / C;Hs
Verhéltnissen und RWGS. B) Gleichgewichtsumsatze der Ethan-Aromatisierung mit verschiedenen
CO, / CzHg Verhaltnissen und RWGS und Methanisierung.
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4.2.2.2 Reduktion von CO- an Fe, Cu und Ni-modifizierten ZnO + H-ZSM-5 Katalysatoren

Fir die Aromatisierung von Ethan mit Zugabe von Kohlenstoffdioxid wurde zunachst die Reduktion
allein untersucht. Dazu wurden Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid zu den vorreduzierten Katalysatoren
gegeben und anhand der Produkte beurteilt (vgl. Abbildung 4-34), ob RWGS oder Methanisierung
vorwiegend ablaufen. Der hochste CO.-Umsatz mit 44.5 % konnte am [Cu / ZnO + H-ZSM-5]
beobachtet werden. Dabei konnte vor allem die RWGS (S(CO): 97 %) identifiziert werden. Das Ni-
System zeigte einen CO2-Umsatz von 34.6 % und einen hohen H.-Umsatz mit 49.4 %. Dieses Verhaltnis
der Umsétze kann durch die hohe Selektivitat zu Methan mit 70.9 % erklart werden. Der Fe-Katalysator
zeigte einen COz-Umsatz von 31.0 % bei dem vor allem RWGS (S(CO): 89 %) ablief. Die geringste
Aktivitat zeigte der ZnO + H-ZSM-5 Katalysator an dem vor allem die RWGS ablief. Dabei kann fur
alle Systeme eine Aktivitét fir die Reduktion von Kohlenstoffdioxid festgestellt werden. Der Zusatz
von Fe, Cu oder Ni zeigte erfolgreich eine hdhere Aktivitat in den Reduktionsprozessen.

I % (H,) [ x(co,) [l s(CH,) [l S(CO)
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Abbildung 4-34: Reduktion von CO; an vorreduzierten, ausgetauschten ZnO, Fe /ZnO, Ni/ZnO,
Cu / ZnO modifizierten Zeolith Katalysatoren. T =500 °C, TOS=1h,H2: CO2: N2 =2:1:1, Mka =
200 mg, T=2.75h g mol™.

4.2.2.3 Switch Versuche mit CO; an Fe, Cu und Ni-modifizierten ZnO + H-ZSM-5 Katalysatoren

Die verschiedenen Katalysatoren wurden in der Aromatisierung untersucht, indem zunéchst unter nicht-
oxidativen Bedingungen (Ethan und Stickstoff) die Reaktion durchgefiihrt wurde. Nach 2.5 h wurde
Kohlenstoffdioxid zugegeben und nach 6 h wieder abgestellt. Dadurch konnte das dynamische
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Verhalten unter Kohlenstoffdioxid untersucht werden. Diese Versuche wurden in diesem

Zusammenhang ,,Switch-Versuche* genannt.

Zunéchst lasst sich beobachten, dass nur die Referenzprobe eine Induktionsperiode aufweist. Die
Katalysatoren mit Co-Katalysatoren (Ni, Fe, Cu) zeigten keine Induktionsperiode. Die modifizierten
Proben zeigten alle eine hthere Aktivitét als die Referenz. Den hdchsten Umsatz bei 0.75 h hatte die
Fe-Probe mit 12.4 %, darauffolgend die Ni-Probe mit 11.9 %, die Cu-Probe mit 10.5 % und die Referenz
mit 8.8 %. Die erhohte Aktivitat der modifizierten Proben kann mit einer hdheren Dehydrieraktivitat
oder einer schnelleren Wasserstoff-Desorption erklart werden.

Beim Zuschalten von Kohlenstoffdioxid ist in allen Fallen zu beobachten, dass der Umsatz um die Halfte
absinkt. Dabei ist der Abfall in der Aktivitat besonders ausgepragt bei der Fe-Probe. Beim Wegschalten
des Kohlenstoffdioxid ist zu erkennen, dass die Aktivitat ein Niveau dhnlich dem vor der CO,-Phase
erreicht. Dementsprechend ist davon auszugehen, dass durch das Kohlenstoffdioxid keine irreversible
Deaktivierung stattfindet. Das leichte Absinken der Aktivititen lasst sich anhand der Verkokung,

wahrend der Aromatisierung erklaren. Diese findet auch wahrend der CO,-Phase statt.
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Abbildung 4-35: Switch-Versuche mit Umsatz gegen TOS fir [ZnO + H-ZSM-5] und modifizierte
Proben. ZnO-Beladung in allen Fallen = 10 wt.%, T =500 °C, Switch 1 bei TOS = 2.5 h & Switch 2 bei
TOS=6h.Nz: CoHg: CO,=4-5:1:1-0, mka = 200 mg, T =2.75 h g mol*

Fir einen genaueren Einblick wurden bei TOS = 0.75 h und TOS = 3.75 h die Selektivititen der
Katalysatoren miteinander verglichen (vgl.Abbildung 4-36 bzw. Abbildung 4-37). Dabei zeigt sich bei
TOS = 0.75 h, dass die Modifikatoren zwar den Umsatz erh6hen, allerdings nicht ausordentlich die
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Aromatisierung fordern, da die BTEX-Selektivitét bei der Referenzprobe am hochsten ist mit 37 % (vgl.
Abbildung 4-36). Die BTEX-Selektivitat ist bei der Ni-Probe gering mit 13 %. Die BTEX-Ausbeute
entspricht: ZnO 3.3 %; Cu 3.5 %; Fe 2.7 %; Ni 1.5 % fur die Proben. Entsprechend kann nur fiir Cu ein
leicht positiver Effekt abgeleitet werden. Zusatzlich unterbinden alle Modifikatoren die Bildung von
Methan im Vergleich zur Referenz. Die erhohte Aktivitat lasst sich durch eine verbesserte
Dehydrieraktivitat erklaren, die besonders bei Fe und Ni zu sehen ist. Generell muss festgestellt werden,

dass es durch Festphasenionenaustausch mdglich war, einen bimetallischen Katalysator herzustellen.

[ s(cH,) B s(C,H,) [ S(CsHa) ] S(C3H)
[ 1S(C,-Col___IS(BTEX)___]S(C,, Aromaten)

100

Selektivitat / %

[ZnO + [Cu/ZnO + [Fe/ZnO + [Ni/ZnO +
H-ZSM-5] H-ZSM-5] H-ZSM-5] H-ZSM-5]

Abbildung 4-36: Switch-Versuche mit Selektivitdt bei TOS = 0.75 h fur [ZnO + H-ZSM-5] und
modifizierte Proben. ZnO-Beladung in allen Féllen = 10 wt.%, T =500 °C, Switch 1 bei TOS=25h &
Switch 2 bei TOS=6h. N2 : CoHs : CO2 =4-5:1: 1-0, Mka = 200 mg, 1= 2.75 h g mol*

Die Selektivitaten bei TOS = 3.75 h unter Zugabe von Kohlenstoffdioxid zeigen, dass in dieser Phase
primér die Dehydrierung von Ethan an allen Katalysatoren ablauft (vgl. Abbildung 4-37). Bei der
Referenz und Cu-Probe konnten noch BTEX-Selektivitaten von ca. 15 % festgestellt werden. Im Fall
von der Fe- und Ni-Probe lauft ausschlie3lich die Dehydrierung ab. Daraus kann gefolgert werden, dass
das Kohlenstoffdioxid die Dehydrierung beeinflusst, wodurch weniger Ethen fur die Aromatisierung zur
Verfligung steht. Dies ist plausibel, da die Aromatisierung eine Folgereaktion zur Dehydrierung von
Ethen darstellt und entsprechend bei Erniedrigung des Umsatzes eine Erhéhung des Intermediates (hier
Ethen) zu erwarten ist. Demzufolge kann vermutet werden, dass Kohlenstoffdioxid thermodynamisch

forderlich fir die Reaktion ware, die Kinetik allerdings durch das Kohlenstoffdioxid gehemmt wird.
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Abbildung 4-37: Switch-Versuche mit Selektivitat bei TOS = 3.75 h fur [ZnO + H-ZSM-5] und
modifizierte Proben. ZnO-Beladung in allen Féllen = 10 wt.%, T =500 °C, Switch 1 bei TOS=25h &
Switch 2 bei TOS =6 h. N2 : CoHs : CO2 =4-5:1: 1-0, Mka = 200 mg, = 2.75 h g mol*

Die Hypothese, dass das Kohlenstoffdioxid den Ablauf der Aronatisierung stort, wurde untersucht,
indem die Katalysatoren mit verschiedenen Partialdriicken von Kohlenstoffdioxid untersucht wurden.
Dies war wichtig, um auszuschlieBen, dass nicht im optimalen Ethan zu Kohlenstoffdioxid Verhaltnis
gearbeitet wurde (vgl. Abbildung 4-38). Es zeigt sich dabei, dass bei allen Katalysatoren der Umsatz
mit Zugabe von Kohlenstoffdioxid abnimmt. Mit dem steigendem Verhaltnis von CO, / Co;Hs von 1/5
zu 2/ 1 ist zu erkennen, dass der Umsatz immer starker abnimmt. Dabei ist ersichtlich, dass besonders
bei der Referenz und der Fe-Probe die kleine Zugabe von Kohlenstoffdioxid zu einem Riickgang des
Umsatzes von 6 — 8 % bzw. relativ zum Ausgangsumsatz 36 — 43 % fuhrt. Bei dem Ni- und Cu-
Katalysator ist dieser Effekt nicht so stark ausgepragt, da dort die Umsétze um etwa 2 % absinken. Bei
weiterer Zugabe bis zum Verhaltnis von p(CO;) = 0.25 bzw. CO, / C;Hs = 1 / 1 sinken die Umsatze
zusétzlich. Bei der Referenz und der Fe-Probe ist der Trend &hnlich und sinkt nach der ersten Stufe nur
noch linear ab. Bei der Cu- und Ni-Probe ist der gesamte Trend linear. Dabei ist die Wechselwirkung
des Kohlenstoffdioxids derartig stark, dass bei der Referenz und Fe-Probe die Aktivitét ca. 94 % (relativ
zum Ausgangswert) absinkt. Bei der Cu- und Ni-Probe ist der Effekt mit 58 % auch stark ausgepragt.
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Damit zeigt sich, dass unabhdngig vom Partialdruckverhaltnis der Umsatz durch die Zugabe von

Kohlenstoffdioxid immer absinkt.
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Abbildung 4-38: Umsatz gegen den Partialdruck von CO; fiir [ZnO + H-ZSM-5] und modifizierte
Proben. ZnO-Beladung in allen Féllen = 10 wt.%, T =500 °C, N2 : CoHg : CO2 =5-3: 1: 0-2, Mkat =
200 mg, t=2.75 h g mol*

Eine Erklarung fiir den Effekt vom Kohlenstoffdioxid auf die Aromatisierung ware, dass das
Kohlenstoffdioxid an den Dehydrierzentren adsorbiert. Diese Wechselwirkung scheint beim ZnO und
bei der Fe / ZnO Probe besonders stark ausgepréagt zu sein. Bei der Cu / ZnO und Ni / ZnO ist diese
Wechselwirkung zwar vorhanden, aber nicht im gleichen Ausmal wie bei der Referenz. Ein negativer
Einfluss konnte durch Mehdad et al. ebenfalls festgestellt werden. Dabei sank der Umsatz nur um 3 %
bzw. 17 % relativ zum Ausgangswert. Die Selektivitat von Benzol und Toluol sank dabei von 19 % auf
3 %. Allerdings konnte bei den Autoren eine erhdhte Menge an CO gemessen werden. Dabei konnten
sie keine Bildung von Carbonaten mit Zn / ZSM-5 feststellen. Die Autoren zeigten, dass durch die
Zugabe von Wasser der gleiche negative Effekt erzielt wurde.®¥ Die Bildung von CO konnte unter den
gewdhlten Bedingungen hier in keinem der Félle beobachtet werden. Dementsprechend I&sst sich
folgern, dass bereits kleine Mengen Wasser die Aromatisierung inhibieren kdnnen. Sie vermuten, dass
die fur die Oligomerisierung bzw. Aromatisierung verantwortlichen Zentren inhibiert werden, wahrend
die Dehydrierzentren weiterhin aktiv bleiben. Die Reversibilitat durch Entfernen des Kohlenstoffdioxids
aus dem Eduktostrum konnten sie ebenfalls beobachten. Auf Grundlage von IR-Versuchen vermuten
sie die Bildung von ZnOH* durch Hydrolyse der Zn?-Zentren, welches nur die Dehydrierung

95



Ergebnisse und Diskussion

katalysiert. In einer aktuellen DFT-Studie durch Fan et al. wurde der Effekt von CO. auf die Ethan-
Aromatisierung an Zn / ZSM-5 untersucht. Sie konnten feststellen, dass die Adsorption von Wasser an
(Zn-O-Zn)?* deutlich starker ist als die von Ethan. Weiterhin lauft die Hydrolyse Uber eine geringe
Energiebarriere, wodurch Zn-O(H)-ZnOH Spezies gebildet werden. AuBerdem konnten die Autoren
zeigen, dass das Zn-Zentrum aus der Hydrolyse eine deutlicher héhere Aktivierungsenergie (4.04 eV)
bendtigt als das (Zn-O-Zn)?*-Zentrum (1.83 eV). Zusétzlich schlagen die Autoren die Zugabe von Fe
vor, um das Wasser dort zu adsorbieren und die Hydrolyse der Zn-Zentren zu unterbinden. %!
Entsprechend der Literaturdaten und der eigenen Beobachtungen wird die Hydrolyse von Zn?* zu
ZnOH* und H* bei Zugabe von Kohlenstoffdioxid vorgeschlagen (vgl. Abbildung 4-39). Wahrend der
Zugabe von Stickstoff und Ethan wird das Wasser bei einer Temperatur von 500 °C wieder desorbiert,

wodurch die Aktivitat wieder hergestellt wird.

OH
2 | 2+
PR "CO, Phase" Zn2* H "N, Phase" R
o7 o) > [ | > 0 o)
! /7 \
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Abbildung 4-39: Hydrolyse wéhrend der unterschiedlichen Phasen in den Switch-Versuchen.

Insgesamt konnte gezeigt werden, dass die Zugabe von Kohlenstoffdioxid nicht forderlich fir die
Bildung der Aromaten ist. Dies liegt vor allem an der Wechselwirkung der Zn-Zentren mit dem Wasser.
Der Trend entsprach der Literatur, allerdings konnte die Zugabe von Fe die Hydrolyse nicht verhindern.
Die Zugabe von Cu und Ni zeigte ebenfalls keine erhdhte Aktivitat oder besondere Erhéhung der

Ausbeute an Aromaten unter Kohlenstoffdioxid-Atmosphare.

4.2.3 Oxidative Aromatisierung von Ethan

4.2.3.1 Thermodynamisches Konzept der oxidativen Aromatisierung mit O,

Es konnte im vorherigen Abschnitt gezeigt werden, dass das Entfernen von Wasserstoff von der
Oberflache durch Zugabe von Kohlenstoffdioxid nicht realisierbar war. Aus der thermodynamischen
Analyse der nicht-oxidativen Aromatisierung folgt, dass die Aromatisierung durch die Dehydrierung
gehemmt wird. Die Aromatisierung von Ethen ist bei keiner Temperatur limitiert und l&uft (ber einen
grolRen Temperaturbereich mit vollstdndigem Umsatz ab. Mit dem néchsten Ansatz wurde versucht sich
auf die Bildung von Ethen zu fokussieren. Eine der Problematiken bei der Aromatisierung von Ethan
ist, dass hohe Temperaturen bendtigt werden. Entsprechend wurden Ansétze zur oxidativen
Dehydrierung mit denen der Ethen-Aromatisierung kombiniert. Dieses System besitzt dabei prinzipiell
keine thermodynamische Limitierung, allerdings kann Totaloxidation zu Kohlenstoffdioxid stattfinden

(vgl. Abbildung 4 40) und damit auch die Bildung von Hot Spots. Allerdings kann die Reaktionswarme

96



Ergebnisse und Diskussion

durch die nicht-oxidative Dehydrierung von Ethan kompensiert werden, wodurch ein autothermer

Prozess entstehen wiirde.[?%]

C2He
AHO = 136 kJ mol’! Aromatisierung
0, H,O )
C,Hs \ j C,H, 1/3
AHO = -105 kJ mol! AH® = -109 kJ mol”
AHO = -1428 kJ mol! AHO = -1323 kJ mol’

co,
H,O

Oxidative Dehydrierung von Ethan (ODH)

Abbildung 4-40: Konzept zur oxidativen Aromatisierung von Ethan.

Diese oxidative Losung fur die Aromatisierung wurde bereits bei Propan mit Bi-Katalysatoren und Sn-
Katalysatoren umgesetzt.*1 Hier wird ein System basierend auf dem selektiven MoVNbTe M1
Katalysator und einer ZSM-5 Komponente vorgeschlagen. Entsprechende Systeme konnten nur in

einem Patent in einer Schichtanordnung gefunden werden. 2!

Zunéchst wurden thermodynamische Rechnungen durchgefihrt, um die oxidative Dehydrierung von
Ethan besser beurteilen zu kénnen. Dabei wurde fir alle Rechnungen von einem Verhéltnis von Ethan
zu Sauerstoff von 5 zu 2 ausgegangen. Fir die Rechnung wurde von der Dehydrierung von Ethan

ausgegangen und der konsekutiven Oxidation von Ethen zu Kohlenstoffdioxid (vgl. Abbildung 4-41).

C2H6 +0.5 02 _— C2H4 + H20

C2H4+302 _— 2C02+2H20

Abbildung 4-41: Reaktionsgleichungen fiir die oxidative Dehydrierung von Ethan und Totaloxidation
von Ethen.

Der Gleichgewichtsumsatz von Ethan liegt im Temperaturbereich von 200 — 600 °C bei etwa 7 — 8 %.
Ab 600 °C sieht man mit steigender oxidativer Dehydrierung, dass der Umsatz bis zu 30 % steigt. Dieser
Kurvenverlauf lasst sich anhand des Sauerstoffs erklaren (vgl. Abbildung 4-42), da fir die
Totaloxidation von Ethen drei Aquivalente Sauerstoff ben6tigt werden und fiir die ODH nur ein halbes

Aquivalent Sauerstoff. Dies wird deutlich beim Vergleich beider Reaktionen fiir sich:

o Oxidative Dehydrierung: bei vollstdndigem Sauerstoff-Umsatz; 80 % Ethan Umsatz

e Totaloxidation von Ethan: bei vollstindigem Sauerstoff-Umsatz; 11 % Ethan-Umsatz
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Durch die ,,fetten* Bedingungen ist der Umsatz ein guter Indikator, welcher Prozess bevorzugt ablauft.
Entsprechend sinkt der Umsatz von einem System, wenn primar Totaloxidation stattfindet und steigt,

wenn die oxidative Dehydrierung dominiert.
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Abbildung 4-42: Gleichgewichtsumsatze gegen die Temperatur bei der oxidativen Dehydrierung von
Ethan mit Totaloxidation. ,,Fette® Bedingungen O; : Co;Hgs = 0.4.

Weiterhin wurde als weitere Reaktion die Aromatisierung von Ethen zu Benzol zu dem oberen
Reaktionssystem hinzugezogen (vgl. Abbildung 4-43). Dabei ist zu erkennen, dass bei einer Temperatur
von 500 °C der Umsatz 38 % und der Benzol-Anteil 42 % entspricht. Entsprechend ist bei héheren
Temperaturen die oxidative Aromatisierung sogar thermodynamisch begiinstigt. Allerdings ist bei
diesem System ein Katalysator wichtig, der selektiv Ethen bildet und die Folgereaktion zu
Kohlenstoffdioxid unterbindet.
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Abbildung 4-43: Gleichgewichtsumsétze gegen die Temperatur bei der oxidativen Dehydrierung von
Ethan mit Totaloxidation und Aromatisierung von Ethen zu Benzol. ,,Fette* Bedingungen O, : CoHg =
0.4.

4.2.3.2 Einfluss von Verweilzeit und Temperatur auf die ODH von Ethan am MoVNbTeO-
Katalysator

Zundachst wurde der erhaltene MoV NbTe-Katalysator auf sein katalytisches Verhalten bei der oxidativen

Dehydrierung (ODH) untersucht. Dabei wurde der Einfluss der Verweilzeit und der Temperatur auf die

Aktivitat und Selektivitat betrachtet, um die Ergebnisse der vorliegenden Versuchsanlage mit den

Literaturdaten zu vergleichen. Die Verweilzeit wurde analog zu den vorherigen Ansdtzen zur

Aromatisierung von Ethan variiert. Das Sauerstoff-Ethan Verhéltnis wurde zu Beginn dieser Studie bei

0.4 festgesetzt und die Temperatur zundchst bei 380 °C angesetzt.

Der Umsatz steigt mit steigender Verweilzeit von 9.1 % zu 39.5 %. Zusétzlich sinkt die Selektivitat von
Ethen von 94.4 % zu 90.3 % geringfligig beim Erhohen der Verweilzeit. Weiterhin konnte ein Anstieg
von Kohlenstoffdioxid von 3.7 % zu 6.1 % und bei Essigsdure von 0.9 % zu 1.8 % festgestellt werden.
Dementsprechend steigt die Selektivitdt zu den Folgeprodukten geringfiigig mit steigender Verweilzeit.
Die Ausbeute an Ethen steigt von 8.6 % zu 35.7 %, sodass beobachtet werden kann, dass eine Erh6hung
der Verweilzeit vorteilhaft ist. Entsprechend kann geschlussfolgert werden, dass die ODH bei 380 °C
am M1 keine schnelle Reaktion ist in Relation zu den Ergebnissen der nicht-oxidativen Aromatisierung
(vgl. Abschnitt 4.2.1.2).
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Abbildung 4-44: Aktivitat gegen die Verweilzeit am M1 in der ODH von Ethan. T = 380 °C, mka = 300
mg, Oz : CoHs= 0.4, M1/ SiO, =40/ 60, TOS =2 h.

Weiterhin wurde die Variation der Verweilzeit bei einer Temperatur von 420 °C durchgefihrt. Dabei
zeigt sich, dass die Sensitivitat auf die Verweilzeit aus den vorherigen Ergebnissen nicht mehr gegeben
war. Die Ausbeute von Ethen sinkt in diesem Fall sogar geringfligig von 34.1 % zu 30.3 %. Damit kann
festgestellt werden, dass bei 420 °C eine geringe Verweilzeit flir eine hohe Ethen-Ausbeute vorteilhaft
ist. Dies kann damit erklart werden, dass bei den héheren Temperaturen die Reaktionen schneller am

Katalysator ablaufen und folglich bei langen Verweilzeiten die Totaloxidation von Ethen beglnstigt
wird.
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Abbildung 4-45: Aktivitat gegen die GHSV an M1 in der ODH von Ethan. T = 420 °C, mka = 300 mg,
Oz : CoHs, M1/ SiO, =40/60, TOS =2 h.

Entsprechend konnte gefunden werden, dass der M1 ein interessantes Verweilzeitverhalten vorweist,
indem bei 380 °C die Erhthung der Verweilzeit eine positive Wirkung auf die Ethen-Ausbeute hat und
bei 420 °C die Erhdhung der Verweilzeit sich leicht negativ auswirkt. Dabei kann eine gute Ethen-
Ausbeute durch eine Kombination von niedrigerer Temperatur und hoher Verweilzeit oder héherer
Temperatur und niedriger Verweilzeit erreicht werden. Weiterhin konnte bei Erhéhung der Verweilzeit
beobachtet werden, dass die Selektivitat von Kohlenstoffdioxid mit sinkendem Umsatz steigt wie es im
Rahmen der thermodynamischen Rechnungen dargelegt wurde. Folglich ist bei Verringerung des

Umsatzes die Bildung von Kohlenstoffdioxid ein wesentlicher Aspekt.

Die erhaltenen Daten lagen dabei in Bezug auf den Umsatz und die Selektivitat in einem dhnlichen
Bereich wie bei Melzer et al. 7], die dieselben Katalysatoren verwendet haben. Sie erhielten bei einem
Umsatz von etwa 30 % eine Ethen-Selektivitat von ca. 88 %. Die kleinen Abweichungen kénnen durch
ein anderes O, : CyHs Verhéltnis und andere Verdiunnungen des Katalysators erklart werden.

Entsprechend wurden fiir weitere Arbeiten die erhaltenen Messwerte als Referenz fiir die ODH genutzt.

4.2.3.3 Einfluss der Verweilzeit auf die oxidative Aromatisierung von Ethan

Im Rahmen der Aromatisierung und der oxidativen Dehydrierung ist deutlich geworden, dass die
Verweilzeit ein wichtiger Parameter ist. Dementsprechend wurde dieser Parameter zunéchst fiir eine
exemplarische Mischung von M1 und H-ZSM-5 im Verhéltnis 50 / 50 verwendet. Die Reaktion wurde
bei 380 °C durchgefuhrt (vgl. Abbildung 4-46). Dabei zeigt sich fiir alle Verweilzeiten ein steigender

Umsatz mit der TOS, der sich einem Grenzwert fur alle Messungen nahert. Betrachtet man die
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Selektivitaten von BTEX und Kohlenstoffdioxid ist zu erkennen, dass mit steigender Verweilzeit die
Selektivitat zu beiden steigt. Weiterhin nehmen beide Selektivitaten lber die TOS ab, was einen
Zusammenhang zwischen beiden Komponenten nahelegt. Es kann vermutet werden, dass das
Kohlenstoffdioxid aus der Oxidation der Intermediate der Aromatisierung stammt, da im vorherigen
Abschnitt gezeigt werden konnte, dass Ethen in keinem Fall signifikant zu Kohlenstoffdioxid
weiteroxidiert wurde. AuBerdem ist besonders bei der Verweilzeit 16.5 h g mol? zu sehen, dass der
Umsatz mit sinkender Aromatisierung (S(BTEX)) steigt. Dies kann damit erklart werden, dass
Sauerstoff die Unterschusskomponente ist und durch die Totaloxidation der Intermediate der Ethan-
Umsatz limitiert wird. Entsprechend sind die oxidative Dehydrierung von Ethan und die Totaloxidation
der Intermediate Konkurrenzreaktionen, wenn die Totaloxidation von Ethen ausgeschlossen wird. Fir
weitere Parameteroptimierung wurde die hohe Verweilzeit verwendet. Der positive Effekt der
Verweilzeit ist in guter Ubereinstimmung mit Referenzdaten zur Aromatisierung von Ethen bei der diese

den Umsatz von Ethen wesentlich erhéht hat. 71308l

50

5.51 h g mol™* 16.5 h g mol? 33.1hgmol?
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Umsatz / %
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Abbildung 4-46: Einfluss der Raumgeschwindigkeit bei der oxidativen Aromatisierung auf den Umsatz
und die Selektivitdten von BTEX und Kohlenstoffdioxid. T = 380 °C, mka = 300 mg, O : CoHe= 0.4,
M1/ H-ZSM-5=50/50.
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4.2.3.4 Einfluss des MoVNbTeO-Anteils auf die oxidative Aromatisierung von Ethan

Als néchster Parameter wurde die Menge an M1 und H-ZSM-5 variiert, da das Verhéltnis von
Dehydrierkatalysator zu Zeolithen einen starken Einfluss auf die Ausbeute an Aromaten hat.[*>5! Hierzu
wurden Mischung von 5/95 bis 90/ 10 an M1/H-ZSM-5 untersucht. Dabei zeigt sich, dass das
Optimum in Bezug auf die Selektivitat an Aromaten zwischen 40 / 60 und 60 / 40 liegt (vgl. Abbildung
4-47). Dabei féllt im optimalen Bereich die Selektivitat von Ethen signifikant ab und die Selektivitat der
BTEX-Aromaten steigt auf einen Wert von ca. 30 %. Weiterhin konnte beobachtet werden, dass der
Umsatz mit steigendem Gehalt an M1 steigt. Dabei konnte keine Mischung den Umsatz des reinen M1
erreichen. Bei jeder Zugabe von H-ZSM-5 wurde eine Selektivitidt von Kohlenstoffdioxid zwischen

31.1 % und 19.9 % gefunden. Diese Selektivitdt nahm mit steigendem Gehalt an M1 ab.
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Abbildung 4-47: Umsatz und Selektivitaten gegen den Gehalt an M1 im gemischten Katalysator (M1 +
H-ZSM-5). TOS =0.75 h; T=380 °C; t=33.1 hgmol?; Si/ Al =12.5; O, : C;Hs = 0.4.

Im weiteren wurden die optimalen Mischungen im Bereich von 40 — 60 wt.% an M1 mit Laufzeiten bis
zu 6 h untersucht. Dabei konnte fir alle Féalle ein steigender Umsatz mit der Zeit festgestellt werden.
Der Umsatz néherte sich dabei asymptotisch dem Umsatz des M1 an. Dabei war es deutlich, dass der
Umsatz steigt, wenn die BTEX-Selektivitat abnimmt. Die Selektivitat war bei allen drei Mischungen
ahnlich mit 26 %. Die Mischung von 40 / 60 zeigte im Gegensatz zu den anderen die langste
Lebensdauer in Bezug auf die Aromaten. Der Umsatz stieg entsprechend am langsamsten von allen drei
Mischungen an tber die TOS an.
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Abbildung 4-48: Umsatz und S(BTEX) gegen TOS fir die Mischung 40 / 60. 50 / 50 und 60 / 40. M1 +
H-ZSM-5, T =380 °C; T = 33.1 h g mol™; O, : C.Hg = 0.4.

Die Verteilung der Produkte wurde bei TOS = 0.75 h und 4.5 h verglichen. Bei TOS = 0.75 h konnte
fiir die drei Mischungen ahnliche Selektivitaten fur die Aromaten von 25 — 27 % erhalten werden.
Weiterhin wurde ein signifikanter Teil an Kohlenwasserstoffen mit Cs.g identifiziert. Dabei zeigte die
Mischung mit 50 zu 50 die hdchste Selektivitat zu Propan. Entsprechend konnte bei diesem Messpunkt
die geringste Selektivitdt zu Kohlenstoffdioxid festgestellt werden. Dies impliziert eine weitere
Abhangigkeit zwischen Propan, BTEX und Kohlenstoffdioxid. Das Propan und die anderen Alkane
bilde sich dabei vor allem durch Hydrid-Transfer Prozesse (vgl. Abbildung 2-5), wodurch die Bildung

von Wasserstoff marginal ist. Die Ethen-Selektivitat war in allen drei Féllen gering mit 6 — 9 %.

Nach 4.5 h verandert sich die Selektivitat wesentlich. Die Mischungen 50 / 50 und 60 / 40 zeigen nur
noch oxidative Dehydrierung mit einer vergleichsweise hohen Kohlenstoffdioxid-Selektivitat iber 12
% (vgl.Abbildung 4-49; M1: 6.1 %). Fir die Mischung 40 / 60 konnte neben den BTEX-Aromaten eine
wesentliche Menge an Kohlenwasserstoffen Cs.g identifiziert werden mit insgesamt 21 %. Die BTEX-
Selektivitat stellt hierbei nur noch ein Nebenprodukt mit 8 % dar. Der Hauptanteil ist Ethen mit 49 %.
Somit ist in dieser Messung der Ubergang von der Aromatisierung zur Oligomerisierung zur oxidativen
Dehydrierung ersichtlich. AuBerdem fallt auf, dass beim Ubergang von den Messungen bei 0.75 h zu

4.5 h, die Kohlenstoff-Selektivitat in allen drei Fallen abnimmt.

Anhand dieser Messungen ist davon auszugehen, dass der Mechanismus unabhdngig von der Mischung
ist und die Anderungen unter den Mischungen sich dhnlich verhalten. Weiterhin kann die Vermutung
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bestatigt werden, dass Kohlenstoffdioxid in einem Zusammenhang zu Propan bzw. den
Kohlenwasserstoffen steht. Damit bestétigt sich Hypothese, dass das Kohlenstoffdioxid aus der

Oxidation der intermedidren Kohlenwasserstoffe ist.

B S(CO,) I S(CH,) I S(C:H o) S(C:H;)
Il sc.-c) I S(C,.-Aromaten)
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Abbildung 4-49: Selektivitaten fur die Mischung 40 zu 60, 50 zu 50 und 60 zu 40. ; T = 380 °C; t=33.1
h g mol*; O, : C;Hg = 0.4.

Unter der Annahme, dass der Mechanismus sich unter den nicht Mischungen unterscheidet, wurde ein
Umsatz-Selektivitdt Diagramm aus den Messdaten erstellt (vgl. Abbildung 4-50). In der Darstellung
wird deutlich, wie mit steigendem Umsatz die Selektivitat zu den Aromaten, den Kohlenwasserstoffen
und Kohlenstoffdioxid absinkt. Dabei kénnen nicht nur die Intermediate mit dem Sauerstoff reagieren,
sondern auch die Alkane, die beim Hydrid-Transfer entstehen (z.B. Propan). Anhand des
Produktspektrums kann in diesem Fall darauf geschlossen werden, dass nur Ethen-Aromatisierung
ablauft, da signifikante Mengen an Kohlenwasserstoffen nur bei Alken-Aromatisierung an H-ZSM-5
beobachtet werden konnten.!

Die Limitierung des Ethan-Umsatzes wéhrend der Aromatisierung kann Uber den Sauerstoff erklart
werden. Die Oxidation der Kohlenwasserstoffe verbraucht dabei eine Menge des Sauerstoffs, die
prinzipiell fur die oxidative Dehydrierung bendtigt wird. Eine Erhdhung des Sauerstoffgehalts konnte
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entweder zu einer hoheren Aktivitat fihren oder die Selektivitat noch weiter zum Kohlenstoffdioxid
verschieben.

[ c,H, [T co, [ CH,
[ CH [ C,-Co [ | Aromaten

100

80

60

40

Selektivitat / %

20

15 20 25 30 35
Umsatz / %

Abbildung 4-50: Selektivitat gegen Umsatz fiir die oxidative Aromatisierung von Ethan an Mischungen
aus M1 und H-ZSM-5 (40 / 60; 50 / 50; 60 / 40).

Bei der Charakterisierung der Mischungen zeigte sich, dass die Proben im optimalen Bereich die groRte
Koksbeladung relativ zur Zeolithmenge hatten (vgl. Abschnitt 4.1.3.2, Tabelle 4-5). Der Abbau des M1
war bei allen Proben bei relativer Betrachtung &hnlich, sodass die Deaktivierung des M1 in allen Féllen
vergleichbar war. Entsprechend konnte eine Korrelation zwischen der relativen Koksbeladung und

Aktivitét in der oxidativen Aromatisierung hergestellt werden.

4.2.3.5 Einfluss der Temperatur und des Si / Al-Verhéltnisses auf die oxidative Aromatisierung von
Ethan
Im Weiteren wurden mit den optimierten Verweilzeiten und Mischungsverhéltnissen die Temperatur
und das Si / Al-Verhéltnis variiert (vgl. Abbildung 4-51). Die Erhéhung der Temperatur fuhrt bei
gleichen Si / Al-Verhéltnis zu keiner signifikanten Veradnderung. Die Selektivitdt von Kohlenstoffdioxid
sinkt mit steigender Temperatur und die Selektivitdt von BTEX steigt. Zusétzlich ist bei steigendem Si
/ Al-Verhaltnis zu sehen, dass der Umsatz sich nur bei Si / Al = 45 bei den Temperaturen unterscheidet.
Bei weiterer Erhohung des Si / Al-Verhaltnisses verhalten sich die Katalysatoren bei verschiedenen
Temperaturen gleich. Es ist deutlich, wenn man die Selektivitat von Ethen und BTEX betrachtet, dass
mit steigendem Si / Al-Verhaltnis die Aromatisierung ab einem Si / Al-Verhéltnis von 90 nicht mehr
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ablauft und die oxidative Dehydrierung dominiert. Die Selektivitat von Kohlenstoffdioxid sinkt mit
steigendem Si / Al-Verhéltnis flir 380 °C. Fir 400 °C und 420 °C erreicht diese einen Peak bei Si /Al =
45. Die Werte bei Si/ Al = 12.5, 45, 200 verhalten sich bei 400 °C ahnlich. Bei 420 °C ist eine Erh6hung

der Selektivitat mit steigendem Si / Al-Verhaltnis zu erkennen.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass bei der oxidativen Aromatisierung das optimale
Si / Al-Verhéltnis bei 12.5 liegt und die Aromaten-Selektivitat bei 420 °C am hochsten war. Der positive
Effekt des Si / Al-Verhaltnisses wurde durch DFT-Rechnungen von Jin et al.E%! und katalytischen

Versuchen von Bonnin et al. zur Aromatisierung von Ethen bestatigtt"),
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Abbildung 4-51: Einfluss der Temperatur (380 °C, 400 °C, 420 °C) und des Si / Al-Verhaltnisses (12.5,
45, 90, 200) bei der oxidativen Aromatisierung von Ethan mit M1 + H-ZSM-5 Mischungen. 40/ 60 (M1
| H-ZSM-5), mka =300 mg, TOS = 1.5 h, O, : C;Hs = 0.4, t=33.1 h g mol™.

107



Ergebnisse und Diskussion

4.2.3.6  Regenerationsversuche des M1+H-ZSM-5 Katalysators

Im Anschluss an die Optimierung der Reaktionsparameter wurde untersucht, ob eine Regeneration des
Katalysators unter Reaktionsbedingungen maoglich ist. Hierzu wurde der Katalysator unter optimierten
Bedingungen in der oxidativen Aromatisierung betrieben. Dann wurde das Ethan aus dem Eduktstrom
weggeschaltet und bei 380 °C nur noch Luft iber den Katalysator geleitet. Diese Regeneration wurde
fir 4 h durchgefiihrt und das Ethen dem Eduktstrom wieder zugegeben. Dieser Prozess wurde ein
weiteres Mal wiederholt, sodass drei Reaktionsphasen (Phase 1, 2, 3) und zwei Regenerationsphasen

durchlaufen wurden.

Der Umsatz steigt in der ersten Phase kontinuierlich an und nahert sich einem Grenzwert von 30.6 % an
(vgl. Abbildung 4-52). Dabei ist ein signifikanter Anstieg im Umsatz ab einer TOS von 4.5 h deutlich.
Die Selektivitdt der BTEX-Aromaten sinkt im Laufe der ersten Phase von 27.7 % auf 0.1 %. Ein
signifikanter Abfall tritt dabei nach 4.5 h ein. Der gegenldaufige Trend konnte bei der Selektivitat von
Ethen beobachtet werden von 11.9 % zu 84.2 %. Die Selektivitit von Kohlenstoffdioxid sinkt zu Beginn
der Reaktion stark und erreicht ab 2.25 h einen Wert von 18.8 %. Ab 5 h ist ein Absinken mit einem
gleichzeitigen starken Anstieg in der Ethen-Selektivitat zu erkennen. Dies hangt mit der bereits zuvor

genannten Oxidation der Kohlenwasserstoffe aus der Aromatisierung zusammen.

In der zweiten Phase ist ein konstanter Umsatz bei ca. 32 % zu erkennen. Die Selektivitdten von Ethen
steigen nach dem ersten Messpunkt auf einen konstanten Wert zwischen 84 und 85 %. Die
Kohlenstoffdioxid-Selektivitat sinkt kontinuierlich von 13 % auf 10 %. Die BTEX-Selektivitét erreicht
zu keinem Zeitpunkt einen Wert tiber 1 %. Entsprechend lasst sich folgern, dass die Zeolith-Komponente
in erste Phase vollistdndig desaktiviert wurde und durch eine Regeneration bei 380 °C die initiale
Aktivitat nicht wieder hergestellt werden konnte. In der dritten Phase konnten keine Unterschiede zu
dem katalytischen Verhalten in der zweiten Phase festgestellt werden. Damit lauft ab der zweiten Phase
nur noch die oxidative Dehydrierung von Ethan ab. Die Aktivitat und Selektivitat der M1-Komponente
ist dabei sehr konstant, allerdings konnten die Referenzwerte des M1 nicht erreicht werden (vgl.
Abbildung 4-52Abbildung 4-44):

e Referenz: X =39.5 %; S(C2H4) =90.3 %; S(CO,) = 6.1 %.
o Dritte Phase: X =33.3 %; S(C:H4) = 10.1 %; S(CO2) = 10.1 %.

Dieses katalytische Verhalten ist in guter Ubereinstimmung mit den XPS-Messungen, bei denen zwar
die Ausgangszusammensetzung an der Oberflache wiederhergestellt werden konnte, allerdings ein
signifikanter Teil des Tellurs als Te? vorlag (19 %) (vgl. Tabelle 4-7). Entsprechend kann gefolgert
werden, dass wahrend der Regeneration in Luft oder wahrend der ODH unter fetten Bedingungen das
Te** zu Te? reduziert wird. Weiterhin konnte auch eine signifikante Oxidation des Te** zu Te®* (16 %)
festgestellt werden. Die Unterschiede zwischen der Referenz und der Regenerationsmessung lassen sich
anhand von Abbauprozessen im M1 erkléren. Diese Abbauprozesse konnten durch eine verringerte

Abbaustufe des M1 in TG-Messungen bestétigt werden. Aullerdem konnte beobachtet werden, dass
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wéhrend der Regeneration kein Koks oxidiert wurde, da die Abbaustufe analog zu einer
Vergleichsmessung war (vgl. Tabelle 4-8). Durch die XRD (vgl. Abbildung 4-15) und ’AI-MAS-NMR-
Messungen (vgl. Abbildung 4-16) konnte der Beginn der Dealuminierung des Zeolithen festgestellt
werden. Dieser Abbauprozess kann durch das entstehende Wasser und durch die Bildung von

Carbonséuren aus der Oxidation der Kohlenwasserstoff erklart werden.

100
80 | -
o
8 0r S S 12
= e S 5
N I3 <5 =
4(—5‘ b c c >
w (6] D ]
£ oy o o
D a0k MlUmsatz | . 4D
(9]
I I ,\/*MHH PPV e ]
20 / -
sl
0 L | | L 1 L | L | L
0 5 10 15 20 25 30

TOS/h

Abbildung 4-52:Umsatz und Selektivitat bei Regenerationsversuchen an M1 + H-ZSM. 40/ 60 (M1 /
H-ZSM-5), T = 380 °C, Mka = 300 mg, O, : CoHg = 0.4, T=33.1 h g mol™.

4.2.3.7 Einfluss von modifiziertem H-ZSM-5 auf die oxidative Aromatisierung von Ethan

Im Weiteren wurde der Einfluss verschiedener Modifikatoren auf dem Zeolithen in der oxidativen
Aromatisierung untersucht. Dabei féllt auf, dass der Umsatz tber den Verlauf der Reaktion bei Zn, Fe,
Ni, Ga und dem unmodifizierten Zeolithen Uber die Zeit zunimmt (vgl. Abbildung 4-53). Die Werte
steigen bei diesen modifizierten Systemen wesentlich stérker als bei dem H-ZSM-5 und erreichen nach
4.5 h fast den Umsatz vom M1. Besonders bei der Zn-haltigen Probe ist dieser Trend sehr stark zu
erkennen. Dabei sind zudem die Ausgangswerte bei den modifizierten Proben mit ca. 20 % hoher als
der Referenzwert mit ca. 13 %. Die Cu- und Pt-haltigen Proben zeigen im Gegensatz dazu einen
konstanten Umsatz. Somit kann festgehalten werden, dass die Modifikation mit Zn, Fe, Ni oder Ga einen
positiven Effekt auf den Umsatz hat.
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Abbildung 4-53: Umsatz gegen TOS fiir physikalische Mischungen aus M1 und modifizierten Zeolithen.
M1 + H-ZSM. 40/ 60 (M1 / ZSM-5), T = 380 °C, mka = 300 mg, Oz : C;Hs = 0.4, T=233.1 h g mol™.

Die Selektivitdten wurden zu Beginn der Reaktion bei 0.75 h betrachtet, da dort die Umsétze der
verschiedenen modifizierten Proben &hnlich waren (vgl. Abbildung 4-54). Zundchst wurden die
typischen Modifikatoren Zn, Ga, und Pt gegen die Referenz verglichen. Dabei zeigt sich, dass der Zn-
Katalysator eine &hnliche Aromatenselektivitat wie die Referenz besitzt. Der wesentliche Unterschied
besteht in der Selektivitat zu Ethen, Propan und Kohlenstoffdioxid. Dies hangt vermutlich damit
zusammen, dass Zn (verschiedene Zentren) die Dehydrierung der Kohlenwasserstoffe zu Aromaten
katalysiert und damit als Konkurrenzreaktion zum Hydrid-Transfer steht (Propan). Der Ga-Katalysator
zeigte nur eine erhohte Selektivitat zu den BTEX-Aromaten und die Selektivitdten der aliphatischen
Kohlenwasserstoffe sind niedriger ausgefallen gegentiber der Referenz. Somit ist der Effekt von Ga auf
die Reaktion deutlich groRer als bei Zn. Weiterhin wurde bei dem Pt-haltigen Katalysator festgestellt,
dass wesentlich mehr Kohlenstoffdioxid gebildet wird als bei der Referenzprobe (30 % vs 68 %). Die
Selektivitat aller Kohlenwasserstoffe (aliphatisch, aromatisch) sank entsprechend. Dies lasst sich daran
erklaren, dass Pt° in diesem Fall als Oxidationskatalysator wirkt und die Totaloxidation von Ethan
fordert. 30913101
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Abbildung 4-54: Selektivitat der Produkte fur M1 + H-ZSM-5 sowie Zn-, Ga- und Pt-modifizierten
Zeolithen bei TOS = 0.75h. M1 + ZSM. 40/ 60 (M1 / ZSM-5), T = 380 °C, mka = 300 mg, TOS = 0.75
h, 0, : CHg = 0.4, 1=33.1h g mol?,

In den anderen Fallen fir Fe, Cu und Ni ist zu erkennen, dass die Selektivitdt zu aromatischen
Kohlenwasserstoffen des Fe- und Ni-Katalysators &hnlich der Referenz ist. Allerdings wurde durch
diese Modifikatoren auch eine erhéhte Selektivitit von Kohlenstoffdioxid beobachtet. Weiterhin wurde
mehr Ethen und weniger Propan fur diese beiden Materialien festgestellt. Dies kann mit einer zusatzlich

erhdhten Oxidation der intermedidren Kohlenwasserstoffe durch Fe und Ni erklart werden.

Bei dem Cu-Katalysator ist zu erkennen, dass dieser die Oxidation von Ethan fordert. Damit verhalten
sich der Cu- und Pt-Katalysator ahnlich. Eine erhohte Selektivitdt von aromatischen Kohlen-
wasserstoffen konnte in keinem der beiden Félle beobachtet werden.

In keinem Fall konnte eine Absenkung der Bildung von Kohlenstoffdioxid festgestellt werden. Nur im
Fall von Ga konnte eine Erhéhung der Aromaten beobachtet werden. Entsprechend ist ersichtlich, dass
sich die Selektivitat der Kohlenwasserstoffe und Kohlenstoffdioxid nur durch Zugabe der Modifikatoren
verdndern. Dies kann damit zusammenhéngen, dass zum einen die Dehydrierung an den neuen
Metallzentren stattfinden kann und zum anderen die intermediéren Alkene leicht zu Kohlenstoffdioxid
oxidiert werden kénnen.
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Abbildung 4-55: Selektivitat der Produkte bei TOS = 0.75 fiir M1 + H-ZSM-5 sowie Fe-, Cu- und Ni-
modifizierten Zeolithen. M1 + ZSM. 40/ 60 (M1 / ZSM-5), T = 380 °C, mka = 300 mg, TOS = 0.75 h,
0;:CHs=0.4,7=33.1 hgmol™.

Dabei muss fur einen sinnvollen Vergleich zwischen Referenz und den Modifikatoren die Ausbeute
beruicksichtigt werden (vgl. Tabelle 4-12). Die Ausbeute der BTEX-Aromaten steigt durch die
Modifikatoren an: Ga > Zn > Fe > Ni. Dabei wurde nach 4.5 h festgestellt, dass die oxidative
Dehydrierung fur Zn, Fe und Ni die dominierende Reaktion ist. Trotz der initialen hohen Ausbeuten an
aromatischen Kohlenwasserstoffen ist durch die kurze Lebensdauer der Katalysatoren fragwirdig, ob
diese als bessere Katalysatoren fur die oxidative Aromatisierung gesehen werden kénnen. Im Fall von
Ga konnte nach 4.5 h noch eine héhere Ausbeute an BTEX gegenuber der Referenz erkannt werden.
Dementsprechend konnte aus der Versuchsreihe fir Modifikatoren Ga als Kandidat firr die oxidative
Aromatisierung ausgemacht werden. Ein weiterer Erkldarungsansatz wére, dass das entstehende
Kohlenestoffdioxid bzw. Wasser férderlich fiir die Aromatisierung ist. Dies wurde an Ga-P / H-ZSM-5

Katalysatoren durch Gomez et al. gezeigt.**!

Im Zusammenhang mit der Charakterisierung konnte bei den XPS-Ergebnissen abgeleitet werden, dass
sich bei allen Proben die Oberflachenzusammensetzung verandert hat (vgl. Tabelle 4-10). Bei Pt konnte
eine Anreicherung von Mo gegentiber der Referenz festgestellt werden. Weiterhin zeigten Pt und Cu ein
Absinken des Te-Gehalts an der Oberflache, welcher mit der Totaloxidation der beiden Katalysatoren
verkniipft sein kann. Trotzdem konnte eine starke Reduktion von Te** zu Te? erkannt werden. Betrachtet
man die beiden aktivsten Falle mit Zn und Ga, unterscheiden sich beide Materialien stark in Bezug auf

die Oxidationsstufen der Spezies bei gleicher Oberflachenzusammensetzung. Hierbei konnte bei Zn der
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geringste Anteil an Te® mit 8 % gemessen werden. Dabei hat sich die relative Menge an V" um nur 7
% erhoht. Entsprechend konnte flir Zn die geringste Veranderung des M1 festgestellt werden. Bei Ga
hingegen wurde sowohl die Oxidation von Te*" zu Te®* beobachtet sowie eine hohe Menge an Te® mit
28 %. AuBerdem konnte eine Erhéhung der V°*-Spezies um 22 % beobachtet werden. Mdglicherweise
ist die Erhohung des V°* Anteils der Grund fir die erhhte Aktivitat gegentiber den anderen Materialien.
Allerdings konnten bei dem Fe-Katalysator &hnliche Verteilungen der Oxidationsstufen in Bezug auf V
und Te ermittelt werden. Somit ist keine eindeutige Zuweisung zwischen Kkatalytischer Aktivitat und

Anderungen im M1 moglich.

Weiterhin wurde bei den TG-Messungen festgestellt, dass die Oberflachenzusammensetzung und die
Oxidationsstufen nicht unmittelbar mit Abbaustufen zusammenhéangen. Dabei konnte fur Zersetzung
des M1 bei Zn eine Menge von 36.9 wt.% und bei Ga von 23.3 wt.% ermittelt werden. Der
Vergleichswert eines Katalysators aus M1 und H-ZSM-5 nach oxidativen Aromatisierung lag hierfur
bei 25.0 wt.%, der keine starken Veranderungen im XPS zeigte. Somit lag der Wert fuir Zn deutlich tber
dem der Referenz, was eine geringe Deaktivierung des M1 impliziert. Dieser Vermutung passt zu der
hohen Aktivitat des M1 am Ende der Messung gegentber allen anderen Proben (vgl. Abbildung 4-53).
Die Oxidation der Koksablagerungen zeigte ebenfalls einen interessanten Trend: Fe, Ni > H-ZSM-5, Ga
> Zn > Cu > Pt (vgl. Tabelle 4-11). Pt und Cu hatten auf Grund der Totaloxidation eine entsprechend
geringe Ablagerung nach der Reaktion. Fe und Ni kdnnten eine stiarkere Wechselwirkung mit den Koks-
Vorstufen haben, wodurch die Koksbildung beglinstigt wird. Weiterhin konnte im Fall von Ga und Zn
der Wasserstoff schneller desorbiert werden und dadurch die Kohlenwasserstoffe schneller zu Aromaten
umgesetzt werden. Es ist davon auszugehen, dass durch die Impragnierung der Metallsalze die Anzahl

der Saurezentren in den Proben unterschiedlich ist.

Die Diffraktogramme der Proben zeigen nach den katalytischen Messungen dhnliche Reflexmuster wie
bei dem regenerierten Katalysator. Die Reflexintensitaten fiir den M1 haben abgenommen, was in
Kombination mit den Ergebnissen der XPS-Messungen fur die Abbau der M1-Struktur spricht.
Zusétzlich konnte die signifikante Abnahme der ZSM-5 Reflexe beobachtet werden, womit eine
Dealuminierung des Zeolithen angenommen werden muss. Diese Veranderung konnte in mittels 2’Al-
MAS-NMR nachgewiesen werden, womit der Beginn einer Dealuminierung gezeigt wurde (vgl.
Abbildung 4-19; Abbildung 4-20).
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Tabelle 4-12: Zusammenfassung der Umsétze und Ausbeuten bei TOS = 0.75, 4.5 h fir M1 + H-ZSM-
5 sowie die Zn, Ga, Fe und Ni-modifizierten Katalysatoren.

H-ZSM-5 | H-ZSM-5 | Zn Zn | Ga Ga Fe Fe Ni Ni
TOS/h 0.75 4.5 075 |45 |[075 |45 0.75 |45 0.75 | 45
X% 13.3 215 214 |388|21.7 | 295 |202 |352 |209 |321
Y(COy) 1% 3.9 4.3 7.2 44 | 6.5 6.0 7.4 5.5 8.0 6.3
Y(CaHa) 1 % 11 10.5 4.0 33.6 | 1.4 152 |24 29.2 |19 23.1
Y (CsHe) / % 1.0 2.4 1.3 00 |12 3.3 13 0 0.9 1.2
Y (CsHs) / % 2.6 1.0 1.8 0.0 |40 11 2.5 0 2.7 0
Y(Cs-Co) / % 0.5 1.0 0.8 06 |06 1.0 0.6 0.3 0.5 0.5
Y(BTEX)/ % 3.3 1.6 5.3 0.0 |63 2.1 4.9 0.1 45 0.5
Y(Co+-Arom.) /% | 0.6 0.3 0.8 00 |12 0.3 0.8 0.0 0.9 0.1

4.2.3.8 Fazit und Vergleich der oxidativen Aromatisierung mit der nicht-oxidativen Aromatisierung

AbschlieBend werden die Ergebnisse aus der nicht-oxidativen Aromatisierung und der oxidativen
Aromatisierung miteinander verglichen (vgl. Abbildung 4-56). Hierbei zeigt sich, dass die nicht-
oxidative Aromatisierung bei 600 °C deutlich héhere Ausbeuten der BTEX-Fraktion erzielt als die
anderen Ansatze. Vergleicht man allerdings die Ergebnisse aus der nicht-oxidativen Aromatisierung bei
500 °C konnten ahnliche Ausbeuten an Aromaten durch das oxidative Zn-System und héhere Ausbeuten
durch das oxidative Ga-System erreicht werden. Diese Gegeniberstellung zeigt dabei das Potential der
oxidativen Aromatisierung, da bei einer Differenz von 120 °C bessere Ausbeuten erhalten werden
konnten. Die oxidative Aromatisierung erzeugt eine gréRere Menge an Kohlenwasserstoffen zwischen
Cs-Cs gegeniiber der nicht-oxidativen Variante. Diese konnten durch weitere Umsetzung oder
Rezyklisierung zu weiteren Aromaten umgesetzt werden. Die nicht-oxidative Variante hat den Vorteil
den Wasserstoff als Koppelprodukt zu erhalten. Prinzipiell kénnte ein Teil des Wasserstoffs verbrannt

werden, um die notwendige Energie fur die Reaktion zu erhalten.
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Abbildung 4-56: Gegeniberstellung der nicht-oxidativen und oxidativen Aromatisierung von Ethan.
Bedingungen: nicht-oxidativ: s. Abbildung 4-26; oxidativ: s. Abbildung 4-53. Andere KW = C4-Cg +
Co+-Aromaten.

Aulerdem konnte gezeigt werden, dass beide Varianten von problematischen Nebenreaktionen begleitet
werden. Bei der nicht-oxidativen Aromatisierung konnte Methan als wichtiges Produkt identifiziert
werden, welches die Bilanz in Bezug auf den Wasserstoff negativ beeinflusst und eine
Konkurrenzreaktion zur Aromatisierung bildet. Bei der oxidativen Aromatisierung konnte hingegen in
keinem der Félle eine Methanbildung identifiziert werden. Daflir wurde durch die Bildung diverser
Kohlenwasserstoffe und anschliefender Oxidation eine signifikante Menge an Kohlenstoffdioxid
gefunden. Diese korrelierte deutlich mit der Bildung der aromatischen Kohlenwasserstoffe und Propan.
Durch Zugabe von Modifikatoren ist in den meisten Féllen die Selektivitat zu Kohlenstoffdioxid
gestiegen. Dies konnte durch die Konkurrenzreaktionen zwischen Hydrid-Transfer, Dehydrierung der
cyclischen Kohlenwasserstoffe und Totaloxidation erklart werden (vgl. Abbildung 4-57). Dabei ist es
denkbar, dass die Totaloxidation am M1 stattfindet, da MoV NbTe-Oxid bereits fir die Oxidation von
Propan verwendet wurde (vgl. Abschnitt 2.6.2). Alternativ kdnnte das Kohlenstoffdioxid durch
Oxidation langkettiger Kohlenwasserstoffe in der Gasphase entstehen. Die Unterscheidung konnte im
Rahmen der Experimente nicht eindeutig geklart werden. Der Hydrid-Transfer wurde trotz Zugabe von
Modifikatoren als wichtiger Reaktionsschritt in Betracht gezogen, da weiterhin eine grolRe Zahl an
Kohlenwasserstoffen erhalten wurde. Beide Varianten leiden unter der Desaktivierung des Zeolithen,
wobei bei der oxidativen Aromatisierung trotz der Anwesenheit von Sauerstoff und Wasser

Koksablagerungen gebildet wurden.
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Abbildung 4-57: Vorgeschlagener Mechanismus der oxidativen Aromatisierung von Ethan.

4.2.4 Oxidative Aromatisierung von Propan

Im letzten Teil der Arbeit wurde untersucht, ob die fiir das Ethan dargestellte Methodik sich fiir Propan
adaptieren lassen. Dabei wurde gefunden, dass geringe Verweilzeiten essentiell sind. Ein wichtiger
Unterschied ist im Gegensatz zu den vorherigen Ansétzen, dass die Oxygenate (Acrylsdure, Essigséure)
mit hoher Selektivitat entstehen. Dies stimmt mit den Literaturdaten zur oxidativen Dehydrierung von
Propan Uberein, bei der meistens Acrylsaure als Hauptprodukt erhalten wurde (vgl. Abschnitt 2.6.2).[262]
2631 Bei der Untersuchung des M1-Gehalts konnte festgestellt werden, dass das Optimum im Fall von
Propan bei 10 wt.% an M1 liegt (vgl. Abbildung 4-58). Dabei zeigte sich, dass bei Erhéhung des M1-
Gehalts Uber 40 wt.% nur die Bildung der Oxygenate und Kohlenstoffdioxid gefordert wurde. Dabei
sank der Umsatz mit zunehmendem M1-Anteil von 29.1 % auf 24.7 %. Weiterhin konnte bei 60 wt.%
ein Maximum in der Selektivitat von Kohlenstoffdioxid festgestellt werden, welches nicht mit der
Aromatisierung korreliert. Damit stellt die oxidative Aromatisierung von Propan einen signifikanten
Unterschied zur Aromatisierung von Ethan dar. Allerdings ist deutlich, dass die Selektivitat von BTEX

und Oxygenate gegenlaufig sind, da beide Reaktionen lber Propen als Schliisselintermediat ablaufen.
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Abbildung 4-58: Umsatz und Selektivitaten gegen den Gehalt an M1 der physischen Mischungen von
M1 und H-ZSM-5. TOS =3.0 h, T =380 °C, t=33.1 h gmol?, O, : CsHg = 0.4.

Fir die optimale Zusammensetzung von 10 / 90 (M1 / H-ZSM-5) ist der Zeitverlauf dargestellt (vgl.
Abbildung 4-59). Dabei wird deutlich, dass der Umsatz tber die Zeit von 30.0 % auf 22.9 % abnimmt.
Parallel stieg die Selektivitat von Kohlenstoffdioxid tiber die Zeit mit einem Maximum bei 48.0 % (TOS
=6 h). Zu diesem Zeitpunkt ist zu erkennen, dass die BTEX-Selektivitdt abnimmt und gleichzeitig die
Oxygenat-Selektivitat zunimmt. Die Selektivitdt von BTEX nahm dabei im Maximum den Wert von
50.1 % an. Diesem Trend zu Folge lasst sich daraus schliefien, dass die Propen-Aromatisierung unter
den Reaktionsbedingungen schneller ist als die Oxidation von Propen zu den Oxygenaten und
Kohlenstoffdioxid. Der Umsatz des Propens war zu jedem Zeitpunkt so hoch, dass dieses nur in geringen
Mengen detektiert werden konnte. Sobald die Zeolith-Komponente desaktiviert durch Verkokung und/
oder Dealuminierung, bilden sich vor allem Kohlenstoffdioxid und die Oxygenate. Das Absinken des
Umsatzes kann durch dieselbe Argumentation wie bei Ethan erklart werden. Durch die Bildung von
Kohlenstoffdioxid wurde mehr Sauerstoff verbraucht, wodurch dieser in der oxidativen Dehydrierung
nicht mehr zur Verfligung stand. In Konsequenz sinkt der Umsatz. Entsprechend kann fr die Bildung
der Oxygenate argumentiert werden, dass diese unter fetten Bedingungen ebenfalls den Umsatz

absenken. Dies wird deutlich, wenn die Stochiometrie der Reaktionen isoliert betrachtet wird:

e Oxidative Dehydrierung: bei vollstdndigem Sauerstoff-Umsatz; 80 % Propan-Umsatz
e Oxidation zu Acrylséure: bei vollstindigem Sauerstoff-Umsatz; 20 % Propan-Umsatz

o Totaloxidation von Propan: bei vollstandigem Sauerstoff-Umsatz; 8 % Propan-Umsatz

117



Ergebnisse und Diskussion

60 60
‘+ X(C3Hg) S(BTEX) &  S(Oxygenate) = S(COZ)‘
50 |- 4 50
| |
= |

40 - 4 40
* =)
>~
S = iy 2
'~ " P
+ 30 e 430°S
[72] u - - =
E : 2
% 3

20 + 420

10 ® 410

0 P | P | o P P | P | 1 1 0

0 1 2 3 4 5 6 7 8

TOS/h

Abbildung 4-59: Umsatz und die Selektivitaten von BTEX, Oxygenaten und CO; gegen die TOS. 10/
90 (M1 /H-ZSM-5), T = 380 °C, mka = 300 mg, O, : CsHg = 0.4, t=33.1 h g mol™.

Der wesentliche Unterschied zwischen der oxidativen Aromatisierung von Ethan und Propan sind zum
einen die Bildung von Oxygenaten, die bei Ethan nur in sehr geringen Mengen (> 1 %) detektiert
wurden. Weiterhin liegt der Unterschied im Umsatz des jeweiligen Alkens. Im Fall von Ethan konnte
bei jedem Katalysator Ethen beobachtet werden. Hingegen konnte im Fall von Propan bei jedem
Katalysator zu jedem Zeitpunkt Propen nur als Spur identifiziert werden. Daraus lasst sich ableiten, dass
die Umsetzung von Ethen an den sauren Zentren des H-ZSM-5 einer kinetischen Limitierung unterliegt.
Dies kann durch die Bildung eines primaren Carbenium-lons bei der Aromatisierung von Ethen erklart
werden. Bei Propen ist limitierend, dass die Folgereaktion an den sauren Zentren und an den
Oxidationszentren durch das Allyl-CH beglnstigt wird. Damit bilden sich mehr Oxygenate und
Kohlenstoffdioxid, wodurch ein grofRer Teil des Propans verloren geht. AuBerdem bilden sich im Fall

von Propen sekundére Carbenium-lonen, wodurch dieser Prozess begunstigt wird.

Durch diese Unterschiede steigt die Selektivitat von Kohlenstoffdioxid tiber den Verlauf der Reaktion
bei der oxidativen Aromatisierung von Propan. Bei Ethan wurde der gegenléufige Trend beobachtet,
sodass der M1 nur in geringem AusmaR das Ethen oxidiert. Eine Gemeinsamkeit beider Edukte waren
hierbei die Selektivitaten zu Kohlenstoffdioxid, die zwischen 25 % und 35 % lagen, wenn primar die
Aromatisierung ablief. Insgesamt konnte durch die Versuche mit Propan festgestellt werden, dass die
Aktivierung von Ethan und Ethen trotz oxidativer Bedingungen limitiert ist und eine vergleichsweise
grolRe Menge des M1-Katalysators bendtigt hat. Die Versuche mit Propan zeigten, dass bereits bei
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kleinen Zugaben des M1 zu dem H-ZSM-5 h hohe Selektivititen bei den aromatischen
Kohlenwasserstoffen mit ca. 50 % erreicht werden konnten. Demzufolge ist das Konzept der oxidativen
Aromatisierung mit gemischten M1 und H-ZSM-5 Katalysatoren auf andere Kohlenwasserstoffe
Ubertragbar, wobei sich allerdings die Mischungen und die Produktverteilung wesentlich unterschiedlich
verhalten. Dies hangt stark mit der Bildung stabiler Carbenium-lonen bei langkettigen und / oder

verzweigten Kohlenwasserstoffen zusammen.
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5 Zusammenfassung

Gemall der Zielsetzung der Arbeit wurden verschiedene Katalysatoren durch verschiedene
Modifikationen von kommerziellem H-ZSM-5 erhalten. Dabei konnte eine neue Route zu
bimetallischen Katalysatoren mittels Festphasenionenaustausch mit imprégniertem ZnO und H-ZSM-5

realisiert werden.

Im Bereich der nicht-oxidativen Aromatisierung von Ethan konnten Umsatze ahnlich zur Literatur
erhalten werden. Im Rahmen der Parametervariation wurde deutlich, dass bei htheren Umsatzen die
Hydrogenolyse von Ethan beglnstigt ablauft. Weiterhin konnte eine Wasserstoffbilanz mit den
identifizierten Produkten aufgestellt und mit dem analytisch bestimmten Wasserstoff verglichen werden.
Dabei zeigte sich, dass das Methan und die Naphtalin-Derivate wichtig fiir eine genaue Bilanzierung
des gebildeten Wasserstoffs sind. AufRerdem wurde deutlich, dass die Menge an Wasserstoff nicht mit
héherem Umsatz steigt, da die Bildung der Aromaten mit der Bildung von Methan korreliert ist. Dadurch
lagen die Aquivalente an Wasserstoff im Bereich von 1.0 — 1.5, wodurch die reale Ausbeute an
Wasserstoff gering ausfallt.

Als erster Ansatz wurde die Aromatisierung von Ethan mit Kohlenstoffdioxid als H-Akzeptor
untersucht. Dabei wurden zusétzliche Co-Katalysatoren (Cu, Fe, Ni) zugegeben, um das
Kohlenstoffdioxid zu aktivieren. Bei der Reduktion von Kohlenstoffdioxid konnten verbesserte
Aktivitaten gegeniiber der Referenz festgestellt werden. Durch dynamische Switch-Versuche konnte
allerdings beobachtet werden, dass alle Katalysatoren eine geringere Aktivitdt bei Zugabe von
Kohlenstoffdioxid vorweisen. Die initiale Aktivitdt konnte durch das Wegschalten des
Kohlenstoffdioxids wiederhergestellt werden. Der Anstieg des Partialdrucks von Kohlendioxid fiihrte
zu geringeren Aktivitaten. Es konnte eine hohere Aktivitat bei Anwesenheit der Co-Katalysatoren
festgestellt werden, die allerdings auf eine hohere Aktivitat zur Dehydrierung von Ethan zurtickgefiihrt
werden, konnte. Die Ausbeute an BTEX konnte dabei nicht erhdht werden. Die Deaktivierung durch
das Kohlenstoffdioxid wurde mit der Hydrolyse von Zn?*-Zentren zu ZnOH*-Zentren erklart. Bei
Entfernen des Kohlenstoffdioxids werden die Zentren dehydratisiert, sodass die initialen Zn?*-Zentren

wiederhergestellt wurden.

Fir den néchsten Ansatz wurde die initiale Dehydrierung in der Aromatisierung von Ethan als
Problemstellung betrachtet. Hierbei zeigte sich durch thermodynamische Rechnungen, dass die
Dehydrierung der limitierende Schritt ist. Dabei konnte in der Literatur der Transfer der Katalysatoren
aus der Dehydrierung von Ethan auf die Aromatisierung von Ethan beobachtet werden. Als Alternative
wurde die oxidative Dehydrierung von Ethan mit der Aromatisierung von Ethen zundchst konzeptionell
betrachtet. Dabei zeigte sich, dass beide Reaktionen exotherm sind und keine thermodynamische
Limitierung vorliegt. Allerdings waren in Bezug auf den oxidativen Katalysator eine hohe Selektivitét

von Ethen notwendig.
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Als Ausgangspunkt wurden der MoVNbTeO-Katalysator und H-ZSM-5 untersucht. Dabei zeigte sich,
dass die Verweilzeit, das Mischungsverhaltnis und das Si / Al-Verhéltnis wichtig fiir die erfolgreiche
Umsetzung der oxidativen Aromatisierung sind. Weiterhin konnte beobachtet werden, dass kein
Synergismus zwischen den beiden Teilreaktionen vorlag, sodass beide Katalysatoren isoliert betrachtet
werden konnten. Es konnte festgestellt werden, dass durch Modifikation des Zeolithen mit Zn oder Ga
gute Ausbeuten der BTEX-Fraktion erreicht werden konnten. Diese Ausbeute erreicht Werte, die den
der nicht-oxidativen Aromatisierung bei 500 °C beobachtet werden. Allerdings konnte durch die
Charakterisierung der Katalysatoren ermittelt werden, dass eine Dealuminierung beim Zeolithen und
eine  Reduktion des Tellurs beim M1 vorliegen. Allgemein konnte neben diesen

Deaktivierungsmechanismen noch die Verkokung trotz oxidativer Bedingungen festgestellt werden.

Die erarbeitete Herangehensweise in Bezug auf die Reaktionsparameter konnte auf die oxidative
Aromatisierung von Propan ausgeweitet werden. Dabei zeigte sich, dass zu keinem Zeitpunkt Propen
als Intermediat identifiziert werden konnte und dieses immer vollstandig umgesetzt wurde. Es zeigte
sich, dass die Aromatisierung von Propen schneller ist als die Oxidation von Propen an dem M1-
Katalysator. Im Vergleich zur oxidativen Aromatisierung von Ethan waren geringe Mengen an M1 fur
eine gute Ausbeute an Aromaten ausreichend. Dadurch wurde deutlich, dass die Dehydrierung von
Ethan unter oxidativen Bedingungen wesentlich starker kinetisch limitiert, ist als beim Propan. Die
Limitierung in der sdurekatalysierten Reaktion hangt vermutlich mit der Stabilitat der Carbenium-lonen
zusammen, da Propen ein sekundares Carbenium-lon bildet und Ethen ein priméres Carbenium-lon. In
diesem Zusammenhang konnte gezeigt werden, dass das System auf andere Kohlenwasserstoffe
Ubertragbar ist, die Bedingungen allerdings stark von der Reaktivitat des Alkans mit dem M1 und des
Alkens mit dem Zeolithen zusammenhéngen. Die Bildung von Kohlenstoffdioxid ist durch die Bildung
des Kohlenwasserstoff-Pools und des vorhandenen Sauerstoffs, sowie dem Oxidationskatalysator nicht

ohne weiteres zu umgehen.

Insgesamt konnte im Rahmen der Arbeiten zu der oxidativen Aromatisierung ein neuer Reaktionspfad
zur  Gewinnung von aromatischen Kohlenwasserstoffen anhand wvon einem einfachen
thermodynamischen Konzept gefunden werden. Dabei zeigte sich, dass die Strategie einen bekannten
Dehydrierungskatalysator mit dem H-ZSM-5 zu kombinieren erfolgreich ist. Dadurch konnte die

Reaktionstemperatur in der Aromatisierung von Ethan um 120 °C gesenkt werden.
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6 Summary

According to the objective of the work and the corresponding gaps in the literature, different catalysts
were obtained by modification of commercial H-ZSM-5. In this work, a new route to bimetallic catalysts
could be realized by solid-state ion-exchange with impregnated ZnO and H-ZSM-5.

In the field of non-oxidative aromatization of ethane, conversions similar to literature data could be
obtained. By varying the residence time and temperature, it became clear that the hydrogenolysis of
ethane was favored to higher conversions. Furthermore, a hydrogen balance could be established with
the identified products and compared to the analytically determined hydrogen. This showed that the
methane and the naphthalene derivatives are crucial for an accurate balance of the hydrogen formed. It
also became clear that the amount of hydrogen does not increase with higher conversion due to
correlation of the formation of the aromatics and the formation of methane. As a result, the equivalents

of hydrogen were in the range of 1.0 - 1.5, making the potential overall yield of hydrogen low.

As a first approach, aromatization of ethane with carbon dioxide as H-acceptor was investigated. Here,
additional co-catalysts (Cu, Fe, Ni) were added to activate the carbon dioxide. Improved activities were
observed in the reduction of carbon dioxide compared to the reference. However, through dynamic
switch experiments, it was observed that all catalysts exhibited lower activity upon addition of carbon
dioxide. The initial activity could be restored by removing the carbon dioxide from the feed. The
increase in the partial pressure of carbon dioxide led to lower activities. Furthermore, higher activity
was observed for the co-catalysts, but this could be attributed to higher selectivity for dehydrogenation
of ethane. The yield of BTEX could not be increased. The deactivation by carbon dioxide was explained
by the hydrolysis of Zn?* centers to ZnOH* centers. Upon removal of the carbon dioxide, the centers are

dehydrated, so that the initial Zn?* centers were restored.

For the next approach, the hydrogen was not considered as the problem, but the initial dehydrogenation
in the aromatization of ethane. Here, thermodynamic calculations showed that dehydrogenation is the
limiting step. Thereby, the transfer of catalysts from the dehydrogenation of ethane to the aromatization
of ethane could be observed in the literature. As an alternative, the oxidative dehydrogenation of ethane
with the aromatization of ethene was first considered conceptually. It was found that both reactions are
exothermic and there is no thermodynamic limitation. However, with respect to the oxidative catalyst,

high selectivity of ethene was necessary.

As a starting point, the MoVNDbTeO catalyst and H-ZSM-5 were investigated. It was found that the
residence time, mixing ratio and Si / Al ratio were important for the successful conversion of oxidative
aromatization. Furthermore, it was observed that there was no synergism between the two partial
reactions, so both catalysts could be considered in isolation. It was found that by modifying the zeolite
with Zn or Ga, good yields of the BTEX fraction could be achieved. These yields were in line with those

obtained for the non-oxidative aromatization of ethane at 500 °C. However, characterization of the
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catalysts revealed the presence of dealumination in the zeolite and reduction of tellurium in the M1. In
general, in addition to these deactivation mechanisms, coking could still be detected despite oxidative

conditions.

The approach developed for the reaction parameters was extended to the oxidative aromatization of
propane. It was found that propene was not detected as an intermediate at any time and that it was always
completely converted. The aromatization of propene was found to be faster than the oxidation of propene
on the M1 catalyst. Compared to the oxidative aromatization of ethane, small amounts of M1 were
sufficient for a good yield of aromatics. This showed that the dehydrogenation of ethane under oxidative
conditions is much more kinetically limited than that of propane. The limitation in the acid-catalyzed
reaction is probably related to the stability of the carbenium ions since propene forms a secondary
carbenium-ion and ethene a primary carbenium-ion. In this context, it was shown that the system is
transferable for other hydrocarbons, but the conditions are strongly related to the reactivity of the alkane
with the M1 and the alkene with the zeolite. The formation of carbon dioxide cannot be easily avoided

due to the formation of the hydrocarbon pool and the oxygen present as well as the oxidation catalyst.

Overall, the work on oxidative aromatization revealed a new reaction pathway for the production of
aromatic hydrocarbons based on a simple thermodynamic concept. It was shown that the strategy of
combining a known dehydrogenation catalyst with the H-ZSM-5 was successful. As a result, the reaction
temperature in the aromatization could be lowered by 120 °C.
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8 Anhang

8.1 Verwendete Gase und Chemikalien

Tabelle 8-1: Ubersicht {iber die verwendeten Gase.

Gas Lieferant Reinheit / %
CO; Linde 99.995

H. Air Liquide 99.999

N2 Air Liquide 99.999

CsHs Air Liquide 99.5

CoHes Air Liquide 99.95

Tabelle 8-2: Ubersicht (iber die verwendeten Chemikalien.

Bezeichnung Summenformel Lieferant Reinheit / %
H-ZSM-5 - Clariant AG -

MoVNbTeO - Clariant AG -

Zinkoxid Zn0O Carl Roth >99

Zinknitrat Zn(NQOs),- 6 H,O  Carl Roth >99
Galliumnitrat Ga(NOs)s- xH,O  Alfa Aesar 99.9
gf;{.ﬁ."c'ﬁ%r. ’ Pt(NHs)iCl, - H,O  Alfa Aesar 57.96 (Pt)
Nickelnitrat Ni(NO3), - 6 H.O  Merck >98
Kupfernitrat Cu(NOs).- 3H,O  Sigma-Aldrich >98

Eisennitrat Fe(NO3); - 9H,O  Sigma-Aldrich >98
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8.2 Weitere Angaben zur Versuchsanlage

Temperatur-Verteilung im Ofenraum

o Sollwert = 250.0 °C; Temperaturfiihler auBerhalb des Reaktorrohrs
o Messwerte; Temperaturfihler innerhalb des Reaktorrohrs

e Isotherme Zone zwischen 25 — 31 mm. Probenplatzierung auf Hohe = 25 mm.

L/ mm T/°C
60 T
/ \ P -
228.6
! i ___________________ 231.5
Lo 236
30 £
T T 236.9
oo
| __________
T 2376
0 >
} ;
10 T ___________________ 241.3
T 250.5
FEEEHHEHTH 0 >L __________________

Abbildung 8-1: Temperaturverteilung im Reaktorofen bei Tsq = 250.0 °C.
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Chromatogramme der katalytischen Messungen
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Abbildung 8-2: Exemplarisches Gaschromatogramm im WLD-Kanal unter nicht-oxidativen
Bedingungen.
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Abbildung 8-3: Exemplarisches Gaschromatogramm im FID-Kanal unter nicht-oxidativen
Bedingungen.
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Abbildung 8-4: Exemplarisches Gaschromatogramm im WLD-Kanal unter oxidativen Bedingungen mit
Luft.
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6000000

200000
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4000000
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Abbildung 8-5: Exemplarisches Gaschromatogramm im FID-Kanal unter oxidativen Bedingungen mit
Luft.
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Abbildung 8-6: Exemplarisches Gaschromatogramm im FID-Kanal unter oxidativen Bedingungen mit
Luft; Darstellung des Essigsaure-Peaks bei der oxidativen Dehydrierung von Ethan.
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40000 .

T

21

20000 .
16

T

FID-Signal / a.u.

" 1 " 1 "
5 10 15 20
Retentionszeit / min

Abbildung 8-7: Exemplarisches Gaschromatogramm im FID-Kanal unter oxidativen Bedingungen mit
Luft; Darstellung der Essigséure und Acrylsaure bei der oxidativen Dehydrierung von Propan.

Je nach Konzentration der Analyten konnte eine generelle Verschiebung der Retentionszeiten beim
WLD-Kanal von £ 0.3 und beim FID-Kanal von * 0.2 beobachtet werden. Bei den beiden Carbonséuren
konnte eine starkere Schwankung der Verschiebung und ein charakteristisches Fronting in den Peaks

beobachtet werden (mit ** gekennzeichnet).
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Tabelle 8-3: Liste der Retentionszeiten fiir beide stationdre Phasen und Detektoren.

Sédule Carboxen PLOT HP-5

Detektor WLD FID
Nr. Komponente Summenformel Zeit/ min Zeit/ min
1 Wasserstoff H» 2.32 -
2 Sauerstoff 02 3.29 -
3 Kohlenstoffmonoxid CO 3.9 -
4 Methan CH4 8.60 9.85
5 Kohlenstoffdioxid CO; 12.76 -
6 Ethen CaH4 17.14 9.85
7 Ethan CoHs 17.93 9.85
8 Propen CsHs 27.29 9.85
9 Propan CsHs 29.45 9.85
10 Butan CsHao - 10.23
11  Pentan/ Penten CsH12 / CsHyo - 10.70
12 Pentan/Penten CsH12 / CsHyo - 10.92
13 Hexan/ Hexen CeH1a / CeHi2 - 11.21
14 Hexan / Hexen CeH1a / CeHi2 - 11.89
15 Hexan/ Hexen CeH1a / CeH12 - 12.54
16  Essigsaure** CoH402 - 12.73
17  Hexan/ Hexen CeH1a / CHy2 - 12.92
18 Hexan/ Hexen CeH1a / CHy2 - 13.12
19 Benzol CeHs - 13.99
20  Heptan / Hepten C7His / C7H1a - 14.89
21  Acrylsdure** C3H402 - 15.00
22  Heptan / Hepten CrHi6 / C7H14 - 16.23
23 Toluol C7Hs - 16.63
24 Ethylbenzol CsHao - 18.87
25 Xylol CsH1o - 19.33
26  Octan CeH1s - 20.41
27  Ce-Alkylbenzol CoH12 - 20.82
28  Cq-Alkylbenzol CoHa2 - 21.40
29  Cg-Alkylbenzol CoH12 - 21.80
30  Cio-Alkylbenzol CioH1a - 22.37
31 Naphtalin CioHs - 22.78
32  Methyl-Naphtalin Ci11H10 - 23.68
33  Dimethyl-Naphtalin ~ Ci2H12 - 24.55
34 Trimethyl-Napthalin  Cy3H14 - 25.23
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Kalibriergeraden fiir die verschiedenen Gase

Warmeleitfahigkeitsdetektor

m  Peak Flache
— Lineare Anpassung x|
3000000 .
S
[4+] [ 4
.y
(5]
<
o
L_‘S 2000000 Gleichung y=a+b*x
= Zeichnen Peak Fléche
& | Gewichtung Keine Gewichtung
Schnittpunkt mit der Y- Ot--
Steigung 9.67661E11 +2.179
1000000 - Summe der Fehlerquad 5.56034E10
Pearson R 0.99873
" R-Quadrat (COD) 0.99747
[ [ | Kor. R-Quadrat 0.99696
0.000001 0.000002 0.000003
H2 / mol
Abbildung 8-8: Kalibriergerade fur H, im Warmeleitfahigkeitsdetektor.
m  Peak Fldche
—— Lineare Anpassung P
3000000 7 m i
v
////
//
///
S //
o ///
= 2000000 ~ _
L /
< //
S /
g "
L /// Gleichung y=a+b*x
X~ P ; h
3 P Zeichnen Peak Flache
o .// g Gewichtung Keine Gewichtung
1000000 | e Schnittpunkt mit der Y-Ac 0+--
e Steigung 4.3206E11 + 2.26294E
.// ‘ Summe der Fehlerquadrat 1.51572E11
L Pearson R 0.99458
- R-Quadrat (COD) 0.98919
0 . Kor. R-Quadrat 0.98649
0.000000 0.000002 0.000004 0.000006 0.000008
CO2/ mol

Abbildung 8-9: Kalibriergerade fiir CO, im Wérmeleitfahigkeitsdetektor.
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m  Peak Flache
400000 | Lineare Anpassung /. ]
//////
300000 | N i
//////
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/// Zeichnen Peak Area
e Gewichtung Keine Gewichtung
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S
e Summe der Fehlerquadrate 1.16768E9
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Abbildung 8-10: Kalibriergerade fiir CH4 im Warmeleitfahigkeitsdetektor.
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A ) . Kor. R-Quadrat 0.99713
0.000000 0.000002 0.000004 0.000006
Ethan / mol

Peak Flache / a.u.
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Abbildung 8-11: Kalibriergerade fiir C;Hs im Wéarmeleitfahigkeitsdetektor.
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m  Peak Flache
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Abbildung 8-12: Kalibriergerade fiir C3He im Wéarmeleitfahigkeitsdetektor.
Flammenionisationsdetektor
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Abbildung 8-13: Kalibriergerade fiir C.Hs im Flammenionisationsdetektor.
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8.3 Wasserstoffbilanz

Tabelle 8-4: Ubersicht (iber die betrachteten Produkte fiir die Wasserstoffbilanz.

Produkt H» pro umg. Ethan  C/H Verhéltnis Stoffgruppe H> pro Produkt
Methan -1 0.25 Alkan -0.5
Ethan 0 0.33333 Alkan 0
Propan 0.33333 0.375 Alkan 0.5
Butan 0.5 0.4 Alkan 1
Pentan 0.6 0.41667 Alkan 15
Hexan 0.66667 0.42857 Alkan 2
Ethen 1 0.5 Alken 1
Propen 1 0.5 Alken 15
Buten 1 0.5 Alken 2
Penten 1 0.5 Alken 2.5
Hexen 1 0.5 Alken 3
Benzol 2 1 Aromaten 6
Toluol 1.857 0.875 Aromaten 6.5
Xylol 1.75 0.8 Aromaten 7
Trimethylbenzol 1.66666 0.75 Aromaten 7.5
Naphthalin 2.2 1.25 Aromaten 11
Anthracen 2.28 1.4 Aromaten 16
Graphit 3 - - -

8.4 Zusatzliche Messdaten

8.4.1 TG-Daten nach den katalytischen Durchldufen

Rel. Masse / %
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Abbildung 8-14: TG-Kurven der verschiedenen Mischungen von M1 + H-ZSM-5. T = 380 °C, mMka =
300 mg, Oz : C;Hg = 0.4, TOS =8 h, T=33.1 h g mol™.
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Abbildung 8-15: TG-Kurven der verschiedenen Mischungen von M1 + H-ZSM-5 und der imprégnierten
ZSM-5. 40 / 60 (M1 / ZSM-5), T = 380 °C, mkat = 300 mg, Oz : C2Hs = 0.4, TOS=8h,t=33.1hg
mol .
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8.4.2 XPS-Daten der untersuchten Katalysatoren

8.4.2.1 Festphasenionenaustausch Auger-Linien Zn LMM

Zn LMM

Intensitat / cps

Intensitat / cps

Intensitat / cps

Intensitat / cps

Bindungsenergie / eV

Abbildung 8-16: Rontgenphotoelektronenspektrum Zn LMM (Auger-Linie) der Proben aus dem
Festphasenionenaustausch von ZnO und H-ZSM-5.
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8.4.2.2 Regeneration des OA-Katalysators

Mo 3d
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Abbildung 8-17: Mo 3d XPS-Spektrum der Referenz (M1 + H-ZSM-5), einer verwendeten Probe (TOS
= 8 h) und der zweifach regenerierten Probe.
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Abbildung 8-18: V 2pa» XPS-Spektrum der Referenz (M1 + H-ZSM-5), einer verwendeten Probe (TOS

= 8 h) und der zweifach regenerierten Probe.
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Abbildung 8-19: Te 3ds;» XPS-Spektrum der Referenz (M1 + H-ZSM-5), einer verwendeten Probe (TOS

= 8 h) und der zweifach regenerierten Probe.
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8.4.2.3
Mo 3d

Katalysatoren aus der Mischung von M1 und imprégniertem H-ZSM-5

Intensitat / cps Intensitat / cps

Intensitét / cps

Pt
Mo®*
Mo®*

'Ga

Mo®*
Mo®*

Zn

Mo®*
Mo®*

240

238 236 234 232 230 228
Bindungsenergie / eV

226

Abbildung 8-20: Mo 3d XPS-Spektrum der modifizierten Proben mit Pt, Ga und Zn. 40 /60 (M1/ZSM-
5), T =380 °C, mkat =300 mg, O, : C;Hg = 0.4, TOS=8h, t=33.1 h g mol™.
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Abbildung 8-21: Mo 3d XPS-Spektrum der modifizierten Proben mit Ni, Cu und Fe. 40/ 60 (M1 /ZSM-

5), T = 380 °C, Ma = 300 mg, Oz : CoHs = 0.4, TOS =8 h, t = 33.1 h g mol™.
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Abbildung 8-22: V 2ps;, XPS-Spektrum der modifizierten Proben mit Pt, Ga und Zn. 40/ 60 (M1 / ZSM-

5), T =380 °C, Mkat = 300 mg, O2 : C;Hs = 0.4, TOS =8 h, t=33.1 h g mol™.
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Abbildung 8-23: V 2ps» XPS-Spektrum der modifizierten Proben mit Ni, Cu und Fe. 40/ 60 (M1/ZSM-

5), T = 380 °C, Mar = 300 mg, O, : CoHg = 0.4, TOS =8 h, 1= 33.1 h g mol-™.
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Abbildung 8-24: Te 3ds, XPS-Spektrum der modifizierten Proben mit Pt, Ga und Zn. 40 / 60 (M1 /
ZSM-5), T =380 °C, mka = 300 mg, O : C;He = 0.4, TOS =8 h, t=33.1 h g mol™.
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Abbildung 8-25: Te 3ds» XPS-Spektrum der modifizierten Proben mit Ni, Cu und Fe. 40 / 60 (M1 /
ZSM-5), T =380 °C, mka = 300 mg, O : C;Hg = 0.4, TOS =8 h, t=33.1 h g mol™.
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8.4.3 XRD der Katalysatoren
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Abbildung 8-26: Diffraktogramme der kommerziellen H-ZSM-5 mit verschiedenen Si / Al-

Verhaltnissen : 12.5, 45, 90, 200.
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Abbildung 8-27: Diffraktogramme der bimetallischen Katalysatoren (Ni-Zn, Cu-Zn, Fe-Zn) nach der

iTPR-Messung.
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Rel. Intensitat + Versatz / %
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Abbildung 8-28: Diffraktogramme der Mischungen aus M1 und impragnierter ZSM-5 nach der iTPR-

Messung.
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