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1 Einleitung

Die Oligomerisierung kurzkettiger Alkane und Alkene ist von grofer
wirtschaftlicher Bedeutung und wird seit Jahrzehnten intensiv untersucht.
Allgemein nimmt das industrielle Interesse an der Gewinnung von
Kohlenwasserstoffen durch Isomerisierungsreaktionen vor dem Hintergrund
eines stetig wachsenden Energiebedarfs und einer  effektiveren
Ressourcennutzung weiterhin zu. Durch die Umsetzung von Ethen, Propen und
Buten werden wichtige Produkte wie Diesel- und Vergaserkraftstoffe,
Schmier- und Reinigungsmittel sowie Zwischenprodukte fur die Pharmarzie
gewonnen.

Dabel ist insbesondere der Einsatz von heterogenen Katalysatoren
interessant, da sie sich in der praktischen Anwendung durch einfache
Techniken wie Filtrieren oder Zentrifugieren abtrennen lassen.

Bereits in den 30er Jahren ist bel der United Oil Production (UOP) der
sog. Catpoly-Process zum Einsatz gekommen, bei dem Propen und
Butengemische Uber Phosphorsdure auf Silikaten zu Flissigprodukten
umgesetzt wurden [1]. In den 50er und 60er Jahren sind weltere Verfahren wie
das Platforming entwickelt worden, welche auf  heterogenen
Katalysatorsystemen basieren und zur groftechnischen Anwendung gekommen
sind [2]. Mitte der 80er Jahre kommt bel der Mobil Oil Company der MOGD-
Process (Mobil Olefinsto Gasoline and Distillate) zum kommerziellen Einsatz
[3,4,5]. Dieser basiert auf der Verwendung von synthetischen Zeolithen ZSM-5
und fuhrt in der Produktpal ette zu Diesel- und Benzinfraktionen.

Dies ist auch der Ansatzpunkt der vorliegenden Arbeit, in der durch
Untersuchungen an verschiedenen Katalysatorsystemen die Voraussetzungen
fir ein Niederdruck-Verfahren zur Oligomerisierung von Propen geprift
werden soll. Zielsetzung ist es dabei einen Umsatz der Edukte vor Ort, also am
Forderstandort zu erméglichen, da ein Transport der Gase immer noch mit
einem erheblichen technischen Aufwand und entsprechend hohen Kosten
verbunden ist.

Ein Hauptaugenmerk richtet sich dabei auf die Gewinnung von
verzweigten Kohlenwasserstoffen die als Kraftstoffkomponenten eingesetzt

werden und die Klopffestigkeit erhhen. Sie dienen damit in zunehmenden
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Mal3e als Ersatzstoffe fur die als carcinogen eingestuften Aromaten. Von
besonderem Interesse ist dabel die Synthese der Isomere des Hexans, 2-
Methyl- und 3-Methylpentan die als Vorstufen fir Antiklopfmittel-
komponenten eingesetzt werden sollen.

Des weiteren soll geklart werden, inwiefern eine Gewinnung von
Diesd- und Benzinartigen Fraktionen durch das angewandte Verfahren und die
eingesetzten Katalysatoren moglich ist. Zu diesem Zweck werden auf Basis des
Zeolithen ZSM-5 verschiedene Katalysatorsysteme unter Verwendung der
Ubergangsmetalle Nickel und Zink hergestellt und deren EinfluR auf die
Reaktion und das Produktspektrum untersucht.
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2 Literaturubersicht

2.1. Struktur und Formsalektivitat von Zeolithen

Schon in den 50er Jahren ist neben den amorphen Silikaten und den
Schichtsilikaten auch die grof3e Gruppe der natiirlich vorkommenden Zeolithe
fr den Einsatz in der heterogenen Katalyse entdeckt worden. Den
Mineralogen sind Zeolithe schon lange bekannt und ihre Struktur und
Eigenschaften wie beispielsweise ihr Adsorptionsvermdogen sind intensiv
erforscht [6,7].

Die Primareinheit dieser Alumosilikate sind Silikat- und
Aluminattetraeder. Diese wiederum bauen die sekundéren Baueinheiten, die 4-
6- und 8-Ringe auf, welche sich dann zur endglltigen Zeolithstruktur, der
tertidren Baueinheit (Abbildung 2-1) zusammen lagern. ES resultiert ein sehr
geordnetes System aus Hohlraumen und Kanédlen. Da die Porendurchmesser im
Bereich von Molekuldurchmessern liegen, ist die Nutzung formselektiver
Effekte moglich. So werden beispielsweise aus einem Eduktgemisch nur
digienigen Molekile umgesetzt, die in die katalytisch aktiven Bereiche des
Zeolithen gelangen konnen. Durch ihre regelméllige Struktur bieten sich

Zeolithe fUr den Einsatz in der heterogenen Katalyse an.

Abbildung 2-1: Struktur des ZSM-5.
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Breck et a. [8] haben 1956 Uber erste synthetische Zeolithe wie den
Zeolith A mit der Formel Nay2{(AlO2)12(S02)12} 27 H,O berichtet. Mittels
Rontgenstrukturanalyse wird eine fur Zeolithe typische dreidimensionale
Raumnetzstruktur mit abwechselnden AlO 4- und SIO4-Tetraedern identifiziert.
Jewells 12 solcher Tetraeder bauen demnach eine Zelle der Gitterstruktur auf.
Der Zeolith A gehort zu der Gruppe der engporigen Zeolithe. Die Herstellung
erfolgt durch Kristallisation aus Natriumaumosilikat-Gel.

Die Struktur des Zeolithen A ist bel atmospéarischem Druck im
Luftstrom bis 700 °C besténdig. Ab 800 °C rekristallisiert der A-Typ und geht
in eine der R-Cristobalit ahnlichen Struktur Uber. Ahnliches Verhalten zeigt
auch der mit Calcium getauschte A-Zeolith, der sich ebenfalls bis 700 °C als
thermisch stabil erweist und bei 800 °C in ene rontgenamorphe Struktur
Ubergeht.

Der ZSM-5 ist bereits 1972 von Argauer und Landolt [9] erstmals bei
der Mobil Oil Company synthetisiert und untersucht worden. Mit seinem
Porensystem z&hlt der ZSM-5 zu den mittelporigen Zeolithen. Er weist eine
Serie von Kanden (Abb. 2-2) auf, die in zwei Richtungen verlaufen und zwar
horizontal und vertikal. Die vertikalen Kande haben einen Durchmesser von

54 56 A, die horizontalen einen Durchmesser von 5,1~ 55 A.

Abbildung 2-2: Anordnung der Kanale des ZSM-5.

VertikaleKanale: 54 56 A; HorizontaleKandle: 5,1 55A.
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Aus dieser speziellen Struktur der Zeolithe leitet sich, wie schon erwahnt, ihre
formselektive Eigenschaft ab. Es lassen sich im wesentlichen drei Arten der
Formselektivitdt unterscheiden. In Abbildung 2-3 sind diese schematisch
dargestellt.

Abbildung 2-3: Schematische Darstellung der Formselektivitét.
a) Reaktand-Selektivitat, b) Ubergangs-Formselektivitat, c) Produkt-
Selektivitat

Im Falle der Reaktant-Selektivitdt konnen nur Ausgangsstoffe einer
bestimmten Form und Gréf3e in das Innere der Zeolithporen eindringen und
dort an den katalytischen Zentren umgesetzt werden. Die Ubergangs-
Formselektivitét beruht auf dem Effekt, dald ein grof3er Teil der chemischen
Reaktionen Uber Ubergangszustdnde ablaufen. Durch die vorgegebenen
Hohlrdume der Zeolithstruktur werden nur die Ubergangszustande ausgebildet,
die geometrisch in die Hohlrdume des Zeolithen passen. Die von der
Ubergangs-Formselektivitdt in der Praxis nur schwer zu unterscheidende
Produkt-Selektivitdt kommt dadurch zustande, daf3 in den Hohlré&umen nur
Produktmolekile gebildet werden, welche das Porensystem des Zeolithen auf
Grund ihrer Form und Grof3e verlassen kénnen.

Bereits 1960 haben Weisz und Frilette [10] Uber ihre Untersuchungen in
den Paulsboro Laboratories der Socony Mobil Oil Company N.J. zur

formselektiven Katayse mit zeolithischen Salzen berichtet. Sie verwenden
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einen dem Faujasit isostrukturellen Zeolithen mit der Bezeichnung ,, 13X" der
eine relativ hohe Aktivitat beim Cracken von n-Decan aufweist und dessen
katalytische Wirkung durch den Austausch von Natrium durch Calcium-lonen
verstarkt wird. Die Ergebnisse werden auf den Effekt zurlickgefihrt, dald die
katalytischen Zentren in den Zwischenraumen des Zeolithen angeordnet sind
und nur Molekile einer bestimmten Grol3e, in diesem Fall mit den kritischen
Abmessungen kleiner 9 A, diese Zentren erreichen konnen. Um diesen
formselektiven Effekt zu verdeutlichen wird der Cax-Zeolith mit einem CaA-
Typ, dessen Porenweite im Bereich von 4-5 A liegt, verglichen. Letzterer
erzeugt beim Cracken von n-Paraffinen tatsdchlich nur geradkettige Produkte.
Durch Experimente unter Verwendung des A-Typs wird gezeigt, dal3 nicht alle
katalytischen Vorgange im intrakristallinen Bereich des Zeolithen ablaufen. So
werden bel der katalytischen Hydrierung von Ethylenoxid zu Ethylenglykol
und Polyglykolen die Produkte ohne eine Behinderung durch die Porengrofde
gebildet. Dies Ergebnis deutet darauf hin, dal3 die Katalyse hier an der d@uf3eren
Oberflache stattfindet.

Sie konnten ferner zeigen, dald sich durch Dehydratisierung das
intrakristalline Volumen der Alumosilikate erhdht, wodurch die gleichméliig
groRen Kammern bzw. Hohlrdume freigegeben werden und es Molekilen mit
der entsprechenden Grofe erméglicht wird durch das Porensystem der
Zeolithstruktur zu diffundieren [11]. GrofRere Molekile kdnnen demnach nur
an der, im Verhdtnis dazu kleineren, auleren Oberflache mit dem Zeolithen
kontaktieren. Die katalytisch aktiven Bereiche sind insbesondere im Inneren
des Zeolithen lokalisiert.

Mide et a. [12] haben 1966 die hohe Formselektivitat und Aktivitét
verschiedener Zeolithe beim Cracken von n-Hexan bei Normaldruck und einer
Temperatur von 232 °C beschrieben. In ihrer Arbeit werden Alumosilikate mit
unterschiedlichen Kristallstrukturen und verschiedenen ionischen Formen mit
den Ublichen Crackkatalysatoren, den amorphen Silikaten, verglichen. Auch n
Pentan reagiert unter diesen Bedingungen mit einem Umsatz von rund 96% zu
seinen Spaltprodukten. Die Reaktion von n-Butan liegt mit einem Umsatz von
45% deutlich niedriger. Der Effekt der Formselektivitdt der Zeolithe Offretit,
Gmélinit, Chabazit und Zeolith A wird deutlich beim Einsatz von n-Hexan und
Methylcyclopentan as Edukt. Die Diffuson des geradkettigen
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Kohlenwasserstoffs ist sehr effektiv. Dieses spiegelt sich in den hohen
Umsétzen wieder. Dagegen diffundiert der verzweigte Kohlenwasserstoff nicht
in die katalytisch aktiven Bereiche. Er unterliegt dem Crackprozeld nicht.
Offretit weicht vom gebildeten Produktspektrum der anderen Katalysatoren ab,
da verzweigte Molektile wie das Isobutan fehlen. Die Autoren erkléren diesen
Effekt dadurch, dal3 verzweigte Spezies nach ihrer Bildung nicht mehr aus dem
intrakristallinen System des Katalysators entweichen konnen und dort internen
Rickreaktionen unterliegen.

Rollmann [13] hat 1977 das formselektive Verhalten einer Serie von
Zeolithen mit stark unterschiedlichen Porensystemen beim Umsatz eines 5
Komponenten-Feeds, bestehend aus |someren des Hexans, Benzol und Toluoal,
verglichen. Er verwendet Erionit, Ferrierit, Offretit, Mordenit, Zeolith L,
ZSM-4 und Zeolith Y. Die verschiedenen Katalysatoren werden den gleichen
Reaktionen wie Cracken und Isomerisieren von Paraffinen, Alkylierung von
Aromaten und der Verkokung unterworfen. So kann eine direkte Beziehung
zwischen den unterschiedlichen Porensystemen der Katalysatoren und deren
Sorptionseigenschaften, sowie dem katalytischen Verhalten festgestellt werden.
Kleinporige Strukturen wie im Falle des Erionit zeigen beispielsweise keine
Adsorption der verzweigten und der cyclischen Kohlenwasserstoffe. Ahnliches
lalt sich auch im Falle des 10-Ring-Systems des Ferrierits beobachten. Der
Offretit mit seinem bindren Kanalsystem &% nur in einem der Kandle die
Diffusion der gréf3eren cyclischen Kohlenwasserstoffe zu, n-Paraffine gelangen
durch beide Systeme. Zeolith L und Y, sowie der ZSM-4 adsorbieren beide
Gruppen der Kohlenwasserstoffe in ihrem 12-Ring-System. Mordenit &3t
ebenfalls eine Diffusion beider Gruppen in seinem 12-Ring-System zu, nicht
aber durch sein 8-Ring-System. So zeigen die Zeolithe Erionit und Ferrierit in
Ubereinsimmung mit ihren selektiven Sorptionseigenschaften nur geringe
Aktivitdt und eine bevorzugte Umsetzung beim Cracken des n-Hexans,
wahrend weder Isomerisierungen der Paraffine noch Alkylierungsreaktionen
der Aromaten beobachtet werden. Zeolith L, ZSM-4 und der Zeolith Y zeigen
gemeinsame Eigenschaften, indem sie bevorzugt fur das Cracken verzweigter
Kohlenwasserstoffe, deren Isomerisierung und der Alkylierung von Aromaten,
insbesondere von Toluol geeignet sind. Die Alkylierung der Aromaten

vollzieht sich demnach durch Reaktion mit olefinischen Fragmenten aus den
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parallel ablaufenden Crackreaktionen. Im Falle des Offretit ist der Umsatz des
n-Hexans des 2-Methylpentans und der Aromaten hoch.

Chen und Garwood [14] haben 1978 Uber katalytische und
formselektive Eigenschaften des ZSM-5 berichtet. Die Experimente werden
mit einem Feed aus aquivalenten Anteilen von n-Hexan, 3-Methylpentan und
2,3-Dimethylbutan sowohl bei atmosphérischen als auch bei 15 bar Druck
durchgefihrt und mit Erionit, Re-Y und amorphen Silikaten unter den gleichen
Bedingungen verglichen. Wie zu erwarten, zeigt der grof3porige mit Rhenium
getauschte Y-Zeolith keine Bevorzugung bei der Umsetzung eines der
Isomeren. Die formselektiven Eigenschaften des Erionits zwischen der
Umsetzung von n-Hexan und seinen verzweigten Isomeren sind bereits
bekannt und insbesondere bei hoheren Temperaturen Uber 400 °C mit den
Ergebnissen der amorphen Silikate vergleichbar. Die Autoren haben einen
maoglichen Reaktionsablauf der verzweigten Isomere an der Oberfldche des
Zeolithen postuliert. Zum einen zeigt der ZSM-5, dal? Zeolithe ein Porensystem
aufweisen, welches sowohl geradkettige als auch unterschiedlich verzweigte
Molekile mit einer bzw. mit zwel Methylgruppen katalysieren kann, zum
anderen ist dieser Umsatz der verschiedenen Hexanisomere stark
temperaturabhangig. So ist beispielsweise der Umsatz des n-Hexans bei 375 °C
etwa 9mal hoher as der des 3-Methylpentans. Mit Erhdhung der Temperatur
auf 510 °C werden beide Molekiile mit gleicher Rate umgesetzt. Des weiteren
wird beim ZSM-5 kein cage effect wie im Falle des Erionit beobachtet, bel dem
die Diffusion von geradkettigen Molekilen im Bereich von C; bis Cg blockiert
ist. Im Gegensatz zu den Ublichen Zeolithen mit 8-Ring-Systemen weist der
ZSM-5 somit in diesen Untersuchungen einen sehr breiten und dynamischen
Bereich in Bezug auf seine Formselektivitét auf, welcher sich als stark
temperaturabhéngig zeigt und den Umsatz sowohl von grof3en Molekilen wie
Alkylbenzolen as auch von kleineren Molekilen wie n-Hexan und 3-
Methylpentan ermdglicht.

Tabak et al. [3,4,5 berichten Mitte der 80er Jahre Uber die
kommerzielle Nutzung der formselektiven Eigenschaften des ZSM-5 in Form
des MOGD-Prozesses (Mobil Olefinsto Gasoline and Distillate) der Mobil Oil
Company. Mittels dieses Verfahrens werden leichte Olefine an modifiziertem
ZSM-5 zu Diesdl- und Vergaserkraftstoffen umgesetzt.
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2.2 Eigenschaften ionenausgetauschter Zeolithe

Breck et al. [8] beschreiben 1956 den ionenselektiven Charakter des
synthetischen Zeolithen A. Hierbei wird die Austauschféhigkeit der Bronsted-
Protonen gegen eine breite Palette an Kationen untersucht und eine gewisse
Selektivitdt festgestellt. Fir die zweiwertigen Kationen ergibt sich dabel die
folgende Reihenfolge abnehmender Selektivitét in Bezug auf einen moglichen
Austausch:

Zn>Sr>Ba>Ca>Co> Ni>Cd>Hg>Mg

So gelingt zwar der Austausch mit Ba?* (1.35 A), doch wird die
Zeolithstruktur dabei komplett zerstort. Ahnliche Resultate sind auch beim
Einbau von C#* und Fe** in die Zeolithstruktur zu beobachten. Der Austausch
von Ca&* (0.99 A) und S** (1.13 A) gelingt jeweils problemlos. Durch den
lonenaustausch stellen sie elne Verdnderung der physikalischen und
chemischen Eigenschaften des Zeolithen fest. Hierbei zeigt sich, dal3 die
Adsorptionsfahigkeit des  synthetischen  Zeolithen A in  saner
ionenausgetauschten Form mit Calcium, besser adsorbiert als beispielsweise
Chabazit. Dies wird auf eine Aufweitung der Hohlrdume innerhalb der
Zeolithstruktur durch die eingebrachten Calciumionen und der sich dadurch
ergebenen neuen Bindungsverhdtnisse mit den Sauerstoffatomen der SiOg-
und AlO4-Tetraeder zurickgefuhrt. Fur die effektive Grofe der Hohlraume
ergibt sich eine VergroRerung von 3,1 A auf 4,2 A. Begriindet wird diese
VergrofRerung durch die Prasenz von 8er statt 6er Sauerstoffringen.

Des weiteren konnen die Autoren eine gewisse Selektivitdt im
Adsorptionsverhaten von Kohlenwasserstoffen aufzeigen. Der Zeolith A
adsorbiert ungeséttigte wie Propen, nicht aber geséttigte wie Propan. Der mit
Calciumionen ausgetauschte A-Zeolith adsorbiert auch gréfere Molekile wie
Cyclopropan und n-Butan, nicht aber Benzol oder iso-Butan. Wie bereits oben
erwdhnt ist dieser Effekt auf eine Aufweitung der Gitterhohlrdume
zurtckzufuhren und ermoglicht es dem Cacium-A-Zeolithen geradkettige
Molekile bis zum Tetradecan zu adsorbieren, wahrend Chabazit im Vergleich
nur Molekile bis zur Grofienordnung des n-Butans zu adsorbieren vermag.

Weisz und Frilette [15] haben 1962 fur den X-Zeolithen bestétigt, dal3

es beim Austausch von lonen zu teilweise drastischen Verdnderungen in den



2 LiteraturUbersicht 14

Eigenschaften, insbesondere der katalytischen Wirkung kommt. Die mit
Natrium sowie die mit Calcium getauschte Form des Zeolithen wird zum
Cracken eingesetzt. Bei dieser Reaktion hat der NaX-Zeolith eine hohere
Aktivitdt als die der herkommlichen Crackkatalysatoren aus ALOs;. Die
Produkte sind frei von verzweigten Kohlenwasserstoffen. Im Vergleich dazu,
ist die CaX-Form aktiver und produziert zudem betrachtliche Mengen an
verzweigten Kohlenwasserstoffen. Die Autoren erklaren dies dadurch, dal3 sich
die katalytischen Zentren in den Zwischenrdumen der dehydratisierten
Zeolithkristalle befinden. Insbesondere ist im Falle der CaX-Form von einem
sauer katalysierten Mechanismus auszugehen. Weiterhin haben Weisz und
Frilette gezeigt, da3 der X-Typ beim katalytischen Cracken von 3-
Methylpentan aktiver ist, als die mit Na und Ca ausgetauschten Formen des A-
Typs. Letztere zeigen in der Reaktion keine Aktivitéat.

Rabo et a. [16] haben 1966 am Union Carbide Research Institute in
Tarrytown N.Y. Untersuchungen Uber Kationen in Zeolithen vom Typ Linde X
und Y durchgefihrt. Kationen, die auf der intrakristallinen Porenoberflache
liegen sind nur mit drei Sauerstoffatomen verbunden. Aus diesem Grunde sind
sie unvollstandig in ihrer elektrischen Ladung abgeschirmt. Konsequenter
Weise erzeugen sie dadurch ein ausgepragtes elektrostatisches Feld, welches
sich bisin die zeolithischen Hohlrdume ausbreitet und durch Polarisierung der
Substratmolekile die katalytische Aktivitdt verursacht. Die katalytische
Wirkung folgt der Anderung im elektrostatischen Feld und ist unabhéngig von
der Anwesenheit von OH-Gruppen; denn nach Entfernung von 99% der
Hydroxid-Gruppen ist der Zeolith immer noch aktiv. Der Einbau von Ni-lonen
in die Zeolithstruktur der X- und Y-Typen und deren anschlief3ende Reduktion
hat Auswirkungen auf die katalytischen Eigenschaften sowie auf das
Adsorptionsverhalten in Bezug auf Kohlenmonoxid. So nimmt die katalytische
Aktivitat mit steigender Ladungszahl der Kationen und deren Grél3enabnahme
zu. Die Adsorption von CO folgt der Langmuir-Isotherme und die Ergebnisse
zeigen offensichtlich, dal3 jedes einzelne an der Oberflache befindliche
bivalente Kation in der Lage ist jewells ein CO-Molekil zu binden.

O'Connor und Kojima [17] haben 1989 eine Ubersicht Uber die
Optimierung von Katalysatoren zur Oligomerisierung von Alkenen durch

Einbau von Ubergangsmetallionen gegeben. Verschiedene Untersuchungen
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beschéftigen sich demnach mit der Optimierung der  zeolithischen
Katalysatoren, insbesondere des ZSM-5 durch Einbau von Nickel, Zink und
anderen Ubergangsmetallen in das Porensystem [18-20]. Allgemein wird durch
den lonenaustausch oder Impragnierung mit Nickel und Zink die notwendige
Reaktionstemperatur herabgesetzt. Zn as Co-Katalysator mit Ni auf H-ZSM-5
erweist sich as geeigneter Katalysator fir die Dimerisierung von Propen bei
hohen Driicken und einer Temperatur unter 50 °C, also Bedingungen unter
denen der Feed in der Flissigphase gehaten werden kann [21]. Der nur mit
Zink getauschte Zeolith produziert hauptsachlich Trimere und unterliegt einer
schnelleren Deaktivierung. Bei Einspeisung eines flissigen Feeds hat der Ni-
ZSM-5 eine hohe Aktivitét mit grof3erer Selektivitét in Bezug auf die Bildung
von Dimeren. Der Zn-ZSM-5 erweist sich hingegen as effektiver bei
Verwendung eines gasformigen Feeds.

Ono und Kanae [22,23] haben durch Inkorporation von Zn oder Ga in
den H-ZSM-5 die Selektivitéat zur Bildung von Aromaten erhoht. Auf Grund
der hoheren Aciditdt des Ga-ZSM-5 unterliegen die intermedidr gebildeten
Alkene in hoherem Male Wasserstofftransferreaktionen, so da3 mit diesem
Katalysator neben den Aromaten auch Alkane gebildet werden. Dadurch
erweist sich die Ausbeute an Aromaten mittels des Zn-ZSM-5 als hther.

2.3 Katalytische Reaktionen ver schiedener Zeolithe

Haag, Lago und Rodewald [24] haben 1982 die Umsetzung von
Methanol zu Aromaten, leichten Olefinen und Kraftstoffen am ZSM-5 bel der
Mobil Oil Company beschrieben. Die Untersuchungen basieren auf Arbeiten
von Chang und Silvestri [25], die den ZSM-5 bereits 1977 as brauchbaren
Katalysator fur die Reaktion mit Methanol entdeckt haben. Die Reaktion ist
sauer katalysiert und beinhaltet al's Hauptschritte der Methanol-Umsetzung die
Alkylierung der Olefine und Aromaten mit Isomerisierungen, Polymeri-
sierungen, Crackreaktionen, Cyclisierungen sowie Aromatisierungen Uber
Wasserstofftransfer als Begleit- und Folgereaktionen. Bei Verwendung von
wasserhaltigem Methanol, einer Temperatur von 450 °C und 0,2 bar Druck
haben die Autoren die folgenden prozentualen Antelle an Olefinen beobachtet:
5% Ethen, 42% Propen, und 22% Buten sowie 14% Penten. Wahrend der
Umsetzung unterliegen die Olefine hauptsachlich einer Alkylierung durch das
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Methanol, wobei sie zunéchst hohere Olefine bilden, die dann im Folgeschritt
Uber Crackprozesse zu leichteren Olefinen umgewandelt werden. Diese beiden
Prozesse bilden schliefdich einen Gleichgewichtszustand in Bezug auf die
Zusammensetzung der Olefine, welcher sich  kontinuierlich  dem
thermodynamischen Gleichgewicht ndhert.

Fur die Aromatenbildung haben die Autoren eine starke
Temperaturabhangigkeit beobachtet, wobei sich die Produktpal ette mit hdherer
Temperatur zu leichteren Molekilen verschiebt. Die Autoren erklaren dies Uber
die Verteilung der Molekulargewichte der olefinischen Vorstufen, welche
letztlich fur die Bildung der verschiedenen Aromaten verantwortlich sind. Mit
hoherer Temperatur verschiebt sich der Antell zu leichteren Olefinen und somit
zu leichteren Vorstufen fir die Aromatenbildung.

Occelli et a. [26] haben 1985 bei der Gulf Research and Development
Company Versuche zur Oligomerisierung von Propen unter Verwendung
verschiedener Molekularsiebe durchgefiihrt. Um den Effekt der Zeolithe auf
die Reaktivité und die Selektivitét der FlUssigprodukte ndher zu untersuchen,
werden ua ZSM-5, Bordlit, Offretit, HY und Mordenit (jewells mit 20
Gew.-% Sepiolit verbunden), in Reaktionen bel unterschiedlichen
Temperaturen und bel einem Druck von 30-50 bar eingesetzt. Die
Produktverteilung zeigt, dal3 die Gréle und Struktur der Oligomere mit den
Porendurchmessern der verwendeten Zeolithe korreliert. Die Bildung von
Aromaten und verzweigten, geséttigten Substanzen in Verbindung mit Gs-Cyo,
sowie htheren Oligomeren werden durch die Einwirkung von Crackreaktionen
in Verbindung mit Wasserstoff- und Methyltransferreaktionen, sowie
Isomerisierungen und Dehydrocyclisierungen erklart.

In diesen Untersuchungen wird der ZSM-5 als Referenz-Katalysator
getestet. Bei einer Temperatur von 204 °C und einem Druck von 47,6 bar hat
er eine geringe Aktivitat. Eine Temperaturerhdhung auf 260, 315 und 371 °C
erhoht den Umsatz auf 10.9, 64.4 und 98.4 Gew.-%. Das FliUssigprodukt
enthdt hauptsachlich Benzin (78.3 bis 84.9%). Bel 399 °C setzt der ZSM-5
95.4 Gewichts-% Propen um, wobei ab 371 °C eine verstérkte Verkokung zu
beobachten ist und ein Teil des Propens zu Propan hydriert wird.

Im Vergleich resultieren im Falle des ZSM-5 und des Bordit dhnliche
FlUssigprodukte, welche sich hauptsdchlich aus Olefinen  (>90%)
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zusammensetzen. Beide Katalysatoren weisen ein dhnliches Temperatur-
verhdten in ihrer Reaktivitdt auf. Im Gegensatiz dazu setzen sich die
Flussigprodukte die mit den acideren HY und dem Mordenit gewonnen werden
in erster Linie aus geséttigten Verbindungen und Aromaten zusammen.
Allgemein haben die Autoren beobachtet, dal? die Aktivitét der Zeolithe mit
dem ALO3-Gehalt und somit in direkter Verbindung mit der Dichte an
Bronsted-Saurezentren zunimmt.

Ebenfalls 1985 haben Tabak, Krambeck und Garwood [3,4,5] ihre
Forschungsarbeit bei der Mobil Research and Development Corporation in
Paulsboro, N.J. vorgestellt, welche im gleichen Jahr zum kommerziellen
Einsatz des MOGD-Prozesses (Mobil Olefin to Gasoline and Distillate) gefuhrt
hat. Auf Basis des synthetischen Zeolithen ZSM-5 werden in diesem Verfahren
leichte Olefine zu Benzin in  hoher Quaitdt umgesetzt. Die
Versuchsbedingungen liegen bel 175 °C bis 352 °C und einem Druck bis etwa
20 bar. Als Produkte werden vornehmlich Iso-Olefine erhalten. Das Spektrum
reicht von Ethen bis zu Cso-Olefinen und weist eine hohe Octanzahl im
Siedebereich von Benzinen auf. Nach Hydrierung konnen ebenfalls hohe
Cetanzahlen beobachtet werden, die den Einsatz als Dieseakraftstoffe
ermdglichen. Auf Grund der formselektiven Eigenschaften des ZSM-5 stellt
sich das Produktspektrum als sehr einheitlich dar. Es handelt sich dabel um
geradkettige Moleklle, die auf unterschiedliche Weise mit jewells einer
Methylgruppe besetzt sind. Die langste Kohlenstoffkette ohne eine
Methylgruppe ist offensichtlich eine Cs-Einheit. Beim Umsatz von Propen
werden zundchst Oligomere insbesondere im Bereich G, Gy, G» und hoher
gebildet, welche dann Isomerisieren und durch Crackreaktionen einen Bereich
leichterer Olefine bilden. Diese wiederum konnen repolymerisieren und die
schon erwahnten 1s0-Olefine bilden. Bel kurzer Reaktionszeit von 3.3 h
dominieren die Anteile an Gs, Co und Cp2, mit langerer Reaktionszeit von 21 h
bis 50 h werden in zunehmenden Mal3e die anderen Kohlenwasserstoffe
gebildet. Im Hinblick auf den exothermen Charakter der Reaktion spielt die
Kontrolle der entstehenden Hitze eine wesentliche Rolle bel der
Prozessfiihrung.

Pellet [27] hat 1998 Uber seine Untersuchungsergebnisse im Texaco
Fuels and Lubricants Technology Department, N.Y. zum katalytischen
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Wasserstofftransfer mittels Platin auf verschiedenen Zeolithen berichtet. Dazu
hat er sowohl Alumosilikate mit der Struktur des ZSM-5 als auch Borosilikate
in Beta-Struktur verwendet. Als Wasserstoffquelle dient Butan und dessen
Isomere. Im Falle der Hydrierung von Propen zeigen die platindotierten aciden
Zeolithe eine verstarkte Aktivitét beim Wasserstofftransfer. Durch eine Anzahl
konkurrierender Begleitreaktionen wird die Selektivitdt in Bezug auf die
Bildung von Propan vermindert. Die vergleichbaren auminiumarmen
Borosilikate mit gleicher Struktur zeigen hier eine hohere Selektivitét.

Die Dehydroisomerisierung von n-Butan Uber Pt-ZSM-5 haben 1999
Pirngruber et al. [28] untersucht. Sie haben versucht sowohl die Effekte der
Ladung des Metalls als auch der Saurezentrenkonzentration festzustellen. Die
katalytische Aktivitdt nimmt mit der Ladungszahl zu. Die Uber den
Metallpartikeln zu Butenen dehydrierten Spezies wurden an den Bronsted-
Saurezentren zu Isobuten umgesetzt. Die Aktivitée in Bezug auf die
Isomerisierung nimmt parallel zur Konzentration an Saurezentren zu und zeigt
sich unabhangig von der Ladung der Metallionen. Die grofdten Umsétze von
12,5% werden bei 557 °C und einem Druck von 1,8 bar beobachtet. Als
wesentliche Nebenreaktionen nennen die Autoren Oligomerisierungs- und
Crackreaktionen, welche an den Bronsted-Saurezentren ablaufen und
hauptséchlich zur Bildung von Propen und Penten fuhren. Das auf diese Weise
gebildete Propen wurde in der Folge Uber das Platin zu Propan hydriert und
taucht deshalb als haufigstes Nebenprodukt auf. Die Ladung der Metallionen
hat nur einen geringen Einflufd auf die Selektivitdt des Katalysators.

2.3.1 Reaktionsbedingungen

Sedy e a. [29] haben 1994 bel verschiedenen Umsatzraten die
Gleichgewichtskonzentration der Hexen-lsomere wahrend der Oligo-
merisierung von Propen am ZSM-5 bel 5 bar und 250 °C untersucht. Ein
Vergleich der Voraussagen fur die Gleichgewichtdage mit den Daten aus
verschiedenen Quellen zeigt, dal3 die Daten aus der NBS (National Bureau of
Standards) die besten Voraussagen liefert. Ebenso wird die Annahme indiziert,
dai’ im Falle des niedrigeren Umsatzes die Gleichgewichtslage nur im Hinblick
auf die Isomerisierung der Doppelbindung erreicht wird, nicht aber was die
Isomerisierung der Geruststruktur der Molekile angeht. Bei der gewdhlten

niedrigen Umsatzrate werden auch nur  Oligomerisierungsreaktionen
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beobachtet, so dal? bei diesen Reaktionsbedingungen eine Selektivitét von 95%
in Bezug auf die Bildung von Oligomeren vorliegt.

Tabak et a. [3,5] weisen darauf hin, dal3 es schwierig ist die
Gleichgewichtslage der Reaktion zu bestimmen, da zum einen eine sehr grol3e
Anzahl von Komponenten und zum anderen nur eine geringe Menge an
thermodynamischen Daten, z. B. Uber die freien Energien dieser Substanzen,
vorliegt. Eine Vereinfachung der Berechnung der Gleichgewichtslage ist
insofern moglich, als das man eine Gruppe von Isomeren die miteinander im
Gleichgewicht steht, as eine Komponente behandeln kann. Die Autoren haben
in ihrem Fal nur die Isomerengruppen beriicksichtigt, welche die aktiven
Zentren des ZSM-5 auf Grund ihrer Grofe und sterischen Eigenschaften
erreichen kénnen. Sie haben die Berechnungen fir eine genaue Festlegung der
Reaktionsbedingungen benutzt um die Bereiche flr die Produktion von Benzin
(C10 und leichter) sowie von Diesdkraftstoff (C11-Cy) reaktionstechnisch
besser erfassen zu konnen. Wie in Abbildung 2-4 zu sehen ist, liegt der
optimale Temperaturbereich zur Bildung der Komponenten bis zu C;o demnach
bei ener Temperatur zwischen 275 °C bis 375 °C. In diesem
Temperaturbereich wird hauptsichlich Benzin gewonnen, bel niedrigerer
Temperatur wird bevorzugt Dieselkraftstoff produziert.
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Abbildung 2-4: Temperaturabhangigkeit der  Reaktion  zur
Oligomerisierung leichter Olefineam ZSM-5. p =1 bar.

Die Druckabhéngigkeit ist in Abbildung 2-5 zu sehen. Daraus geht

hervor, da3 die Reaktion zur Bildung der Komponenten bis zu Cio bel
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verminderten Druck am besten verlauft. Das Verfahren wird dennoch bei
hoherem Druck durchgefuhrt, da zum einen ein moglichst breites Spektrum an
Substanzen auch mit htheren Kohlenstoffzahlen angestrebt wird, insbesondere
bei der Produktion von Dieselkraftstoffen. Zum anderen spielt bel industriellen
Prozessen auch immer die Raum-Zeit-Ausbeute eine wesentliche Rolle.
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Abbildung 2-5: Druckabhangigkeit der Oligomerisierung leichter Olefine.
T=232°C.

In Abbildung 2-6 ist eine Gesamtubersicht der Temperatur- und
Druckabhéngigkeit sowie die Bereiche der thermodynamischen und
kinetischen Grenzen der Oligomerisierungsreaktion wiedergegeben. Man
erkennt, dal3 mit zunehmenden Druck verstdrkt Komponenten mit hoherer
Kohlenstoffzahl gebildet werden. Zur Synthese von Dieselkraftstoffen ist daher

eine Prozel¥fthrung bel hdherem Druck notwendig.
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Abbildung  2-6: Temperatur- und Druckabhangigkeit der

Oligomerisierung leichter  Olefine sowie die Bereiche der

thermodynamischen und kinetischen Grenzen.

2.3.2 Einflul® von Wasser stoff

Meusinger et a. [30] haben 1994 Uber den Einfluld des Wasserstoffs
beim Cracken von n-Heptan Uber H-ZSM-5 unter Hochdruckbedingungen
berichtet. Die Produktverteilung der gesdttigten Kohlenwasserstoffe ist vom
Wasserstoffpartialdruck abhangig. Dies wird Uber einen Mechanismus von
Wasserstofftransferreaktionen und direkter Hydrierung erklart. Die Hydrierung
der Alkene hat einen kompensierenden Effekt auf die Verkokung des
Katalysators und hat kontrollierenden Einflul? auf die freien Sdurezentren. Die
Umsatzrate nimmt mit steigendem Wasserstoffpartialdruck zu und folgt in der
Kinetik einer Reaktion 1.0rdnung. Die Aktivierungsenergie (70 =2 kJmol)
dieser Crackreaktion erweist sich als unabhangig vom Wasserstoffpartial druck.

Den Einflu von Wasserstoff und Alkanen auf die Reaktivierung von
verkokten H-ZSM-5 haben Bauer et al. [31] anhand der Umsetzung von
Methanol zu Kohlenwasserstoffen unter verschiedenen Reaktionsbedingungen
untersucht. Sie haben keine Beeinflussung der Produktverteilung festgestellt.
Jedoch ist die Deaktivierungsrate des Katalysators deutlich geringer als bei der
Verwendung von Stickstoff als Regenerierungsgas. Mit leichteren Alkanen wie
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Propan und Isobutan werden die besten Ergebnisse beobachtet. Allgemein
haben die Autoren eine verbesserte Aktivitét des Katalysators bei Verwendung

von wasserstoffhaltigen Gasen festgestellt.

2.3.3Verkokung

Der Vorgang der Verkokung ist komplex und nur teilweise aufgeklart.
Die Lebensdauer des Katalysators ist in hohem Malde abhangig vom
Verkokungsgrad. Aus diesem Grund wird in der Industrie ein hoher Anteil der
Forschung in Analysemethoden und die Untersuchung der Ursache und
mogliche Gegenmal3nahmen dieses Effektes gesteckt. Vermutlich reagieren
Carbenium-lonen mit ungeséttigten Verbindungen zu grof3eren Spezies, welche
dann die aktiven Zentren der Katalysatoroberfléache blockieren und Poren der
Zeolithstruktur regelrecht verstopfen konnen [32]. Die Bandbreite der
Komponenten, die eine Verkokung bewirken konnen reicht von elementarem
Kohlenstoff bis zu kondensierten Polymeren, weshalb eine genaue Analyse
dieser Spezies schwierig ist.

Im Falle des Umsatzes von Propen am ZSM-5 handelt es sich bel den
adsorbierten Spezies die zur Verkokung fuhren hauptsachlich um  aliphatische
Kohlenwasserstoffe im Bereich von Ci2 bis Czs, ohne bzw. mit einer oder zwei
ungeséttigten Bindungen [33].

Rollmann [13] vergleicht in seinen Untersuchungen die Verkokung
verschiedener Zeolithe wie Mordenit, Zeolith L und Y sowie ZSM-4 wahrend
des Crackens von Paraffinen. Die Verkokung der Katalysatoren verlauft nicht
proportional zum Umsatz, weist aber einen nichtlinearen Anstieg mit
zunehmendem Umsatz auf. Die Alterung der Katalysatoren wird tber einen
Zeitraum von einer Woche gemessen, wobei jeweils zwei Katalysatoren einer
Porenklasse miteinander verglichen werden. Die formselektiven Katalysatoren
Erionit und Ferrierit weisen einen geringeren Verkokungs- und Alterungsgrad
as die Katalysatoren mit grofen Porensystemen auf und behaten nach dem
Alterungsprozefd ihre formselektiven Effekte.

2.4 Reaktionsmechanismus

Imai et a. [34] haben 1968 Nickeloxid as katalytische Komponente auf

Silikaten zur Dimerisierung von Propen eingesetzt. lhre Arbeit basiert auf
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Ergebnisse von Morikawa, Trenner und Taylor [35] aus dem Jahre 1937 die
diesen Katalysatortyp als sehr effektives System zur Dimerisierung von
Olefinen entdeckt haben. Der von Imai und Mitarbeitern verwendete
Katalysator hat folgende Zusammensetzung: 3 Gew.-% Nickel, 3 Gew.-%
Aluminium und 94 Gew.-% Silicium. Die Reaktionsbedingungen liegen im
Bereich von 10-300 kg/cn? Druck und Temperaturen von 100 und 200°C,
sowie 50 kg/cnt bei 200 °C. Die Hauptprodukte sind 8 Isomere des Hexans,
darunter u.a. 2-Methyl-1-penten und 3-Methyl-1-penten. Im Gegensatz zu den
Ublichen aciden Katalysatoren zeigt dieses Katalysatorsystem eine hohere
Aktivitét beim Umsatz kleinerer Olefine, insbesondere auch beim Einsatz von
Ethylen.

Auf Grund der gebildeten Produkte, wie z.B. des 3-Methylpentens,
welche nicht ale mit dem Carboniumionen-Mechanismus, oder irgendeinem
anderen Mechanismus der offenkettig abléauft, zu erkldaren sind, wird en
Reaktionsschema mit einem intermediaren Cyclobutan-Derivat vorgeschlagen.
Dieses haben bereits Schoepfle und Ryan [36] im Falle der Dimerisierung von
Diphenylethylen vermutet.

Fur die Dimeriserung von Propen (Abb. 2-7) haben Imai et a.
postuliert, dald3 zunéchst ein Propenmolekil an einem sauren Zentrum mit
Nickel chemisorbiert wird (1), welches im nachsten Schritt (2) mit einem
weiteren Propenmolekil zu dem bereits genannten Intermediaten (11 + I11)
reagiert. Diese konnen dann im né&chsten Reaktionsschritt (3) durch
Bindungsbruch der C;-C»-, C-Cs- und Gs-C4— Bindungen zur Bildung der 2-
Hexene, des 3-Methylpentens und dem 2,3-Dimethylbuten fihren. Im Falle des
Intermediats I11 fuhrt die Ring6ffnung zur Bildung von 2-Methyl-1-penten und
4-Methyl-2-penten  ads  Primaprodukte.  Demnach  kann  dieses
Reaktionsschema die Existenz aller gebildeten Produkte erkléren. So auch die
vermehrte Bildung von trans-lsomeren im Gegensatz zu den cis-lsomeren. Als
Ursache nennen die Autoren hier die Annahme, dal3 die zwei Propenmolekile
die jeweils ein Cyclobutan-Intermediat bilden an der Katalysatoroberflache
chemisorbiert sind und somit die beiden Methylgruppen des Intermediats
dieser Oberflache entgegengesetzt liegen. Wahrend des Prozesses der
Ringoffnung wird eine Rotation um die C-C-Bindung des Cyclobutanringes

durch die sterische Behinderung der Methylgruppen an der Kataysator-
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oberflache verhindert. Die hohe Aktivitét des Katalysators in Bezug auf die
Umsetzung kleinerer Olefine leiten die Autoren ebenfals von diesem
Reaktionsmechanismus ab, wonach bel den kurzkettigen Olefinen keine
sterische Behinderung durch Alkylgruppen bel der Bildung der Cyclobutan-
Intermediate auftritt.

c=Cc—C + S(Ni) —— C=C—C(ad) (2-1)
(1)
C C
;¢ ool
() + c=c—c — | ! + Lo (2-2)
cé--—cz\c C/c\;,---c2
() an
() — c—Cc=Cc—C—C—C (2-3)
i i
() —— c=c—Cc—Cc—cC + c—C=C—C—C (2-4)
Iy —— c:<|:—c|:—c (2-5)
i i
() —— c=c—c—C—C + c—C=C—C—C (2-6)

Abbildung 2-7: Reaktionsmechanismusder Dimerisierung von Propen.

Ebenfalls unter der Annahme der Gultigkeit dieses Reaktionsschemas
haben Hassan et a. [37] den Mechanismus und die Kinetik der
Oligomerisierung von Propen an verschiedenen ionenausgetauschten Zeolithen
untersucht. Bedingt durch den exothermen Charakter der Reaktion spielen
unterschiedliche  Nebenreaktionen und  Faktoren wie  Cracking,
Wasserstofftransfer, Migration von Doppelbindungen und Verkokung des
Katalysatormaterials eine Rolle. Fur die Experimente werden NaX und NaY -
Zeolithe, die im Falle des X-Zeolithen zu etwa 65% und im Falle des Y-
Zeolithen zu 85% ausgetauscht sind, verwendet. Des weiteren wird ein NaX-
Katalysator prépariert, der zu 80% mit Nickel getauscht ist. Die
Reaktionstemperatur liegt bel 190 °C, wobei in Abhangigkeit vom eingesetzten
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Zeolithen eine Temperatursteigerung von 20 °C bis 25 °C wahrend der
Reaktion beobachtet wird. Es fallen sowohl gasférmige als auch flussige
Produkte an, die sich hauptséchlich im Bereich von C; bis Cg-Paraffinen
bewegen. Fur die Aktivitdt der Katalysatoren wird die folgende Reihe
aufgelistet:

LaYy cLaX € CeX € MgY >NiY >CoY >AlY >MgX >MnY >NiX >CoX >CaX

Alle untersuchten Zeolithe mit Ausnahme des NiX-Zeolithen
produzieren hauptséchlich paraffinische Kohlenwasserstoffe, wobel in keinem
Fal Aromaten gebildet werden. Die Analyse erfolgt gaschromatographisch und
Uber Infrarotspektren. Das Produktspektrum reicht dabel von Isomeren des
Butans bis zu verschiedenen Hexan- und Heptanisomeren. Sehr interessante
Ergebnisse liefert der NiX-Zeolith, der zu Uber 95% Dimere bildet und dessen
Produkte eine berechnete Octanzahl von 94 aufweisen. Rund 34% der Produkte
sind Hexene.

Die kinetischen Studien beziehen sich in erster Linie auf die Bildung
der 3-Methylpentene. Wachter [38] versucht deren Présenz schon 1938 Uber
einen sekundéren Ruckreaktionsmechanismus zu erkléren. Die Autoren haben
unterschiedliche Temperaturen von 190 °C bis225 °C und Kontaktzeiten von
0,01-0,037 h gewahlt. Mit abnehmender Kontaktzeit wird unter Verwendung
des NiX-Katalysators eine Abnahme der verschiedenen Dimere inklusive der
3-Methylpentene bei allen Temperaturen beobachtet. Wenn es sich bei den
Isomeren des 3-Methylpentens um sekundére Produkte der Dimerisierung
handeln wirde, so sollten sie unter den gewahlten Bedingungen mit einem
hoheren Grad abnehmen as beispielsweise die 2-Methylpentene. Dies wird
aber nicht beobachtet. Mithin muf3 es sich bei den 3-Methylpentenen und dem
3-Methylpentan um primédre Produkte der Reaktion handeln und nicht um
Produkte, die Uber eine sekundéare Skelettisomerisierung aus Hexenen oder 2-
Methylpentenen gebildet werden. In Bezug auf den Reaktionsmechanismus
lehnen sich Hassan et al. an die Ergebnisse von Imai et al. [34] an.

Anderson et a. [25] haben 1980 in ihren Experimenten mit deuterierten
Spezies den sauer katalysierten Charakter der verschiedenen Reaktionen Uber

ZSM-5 untermauert. Fur ihre Untersuchungen haben sie die Methylierung und
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Ethylierung von Benzol mit Methanol und Ethanol sowie die Umsetzung von
Propen und Ethen zu héhermolekularen Produkten gewdhit. Alle Reaktionen
sind nach dem Bronstedsaure-Konzept interpretierbar und die katalytische
Reaktivitéat ist unmittelbar mit der Anwesenheit von Bronsted-Saurezentren
verknipft. Des weiteren weist nur die protonengetauschte Form, also der H-
ZSM-5, eine hohe Langlebigkeit in der Aktivitat auf. Wohingegen der Na-
ZSM-5 in Abhangigkeit von den Reaktanden schneller deaktiviert.

Mit Propen haben die Autoren hohe Umsétze bei 241 °C beobachtet,
also einem Temperaturbereich weit unterhalb dem die Bildung von Aromaten
dominierend wird. Fur diese Oligomerisierungsreaktion der Olefine vermuten
se, dal3 ein Olefinmolekil A-BH (2-7), in welchem der Tel A die
Doppelbindung enthdt, nach der Protonierung in ein Olefin AH und en
Carboniumion B'H gespalten wird, welches anschlieRend unter
Deprotonierung ebenfallsin ein Olefin Ubergeht:

A-BH+H ® HA*-BH ® HA +B'H (2-7)
B'H® B+H (2-8)

Die Autoren postulieren, dal3 die Produkte der Bindungsspaltungen selbst
Vorlaufer des Kettenwachstums grofderer Molekile sind und somit das
Produktspektrum  mit enem  weten Bereich  unterschiedlichster
Kohlenstoffzahlen erklart. Die Grof3e dieser Molekille wiederum ist limitiert
durch die PorengdiRe des ZSM-5, welche die Adsorptionsrate der Molekile
bestimmt und somit auch die Ausmalie der im Porengefiige gebildeten Spezies.
Ferner reagieren Molekile mit adhnlicher oder gleicher Reaktivitét aber
unterschiedlichem Diffusionsverhalten unterschiedlich. Demnach sollten
Molekile mit hoher Diffusionsgeschwindigkeit eine geringere Reaktivitét
aufwel sen.

2.5 Industrielle Verfahren zur Kraftstoffher stellung

Die Umsetzung kurzkettiger Olefine zu kraftstofftauglichen Produkten
wurde bereits in den 30er Jahren von der UOP (United Oil Production
Company) durchgefihrt. Das Verfahren basiert auf den Arbeiten von |patieff
und Egloff [1] und ist 1935 zum kommerziellen Einsatz gekommen. Zum
ersten Ma ist hier ene Festkorpersaure als Katalysator in  einem
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grofdtechnischen Verfahren verwendet worden. Dabel handelt es sich um
Phosphorsaure auf Siliciumdioxid als Tragermaterial. Das Minerasduren wie
Phosphorséure as Katalysatoren zur Oligomerisierung geeignet sind, ist
bekannt und sie sind schon lange zu diesem Zweck eingesetzt worden.
Allerdings bereitet der Umgang mit diesem korrosiven Materia immer wieder
Probleme im apparativen Bereich. Zudem ist die Abtrennung der Saure
aufwendig und kann durch den Ubergang auf ein  heterogenes
Katalyseverfahren eingespart werden.

Bel diesem sog. Catpoly-Process der UOP werden Gemische aus
Propen und Buten Uber Phosphorsaure auf Kieselgur zu Kraftstoffen mit
hohem Anteil an iso-Olefinen des Gs bis Cyo-Schnittes umgesetzt. Noch heute
existieren etwa 30 Anlagen, die nach diesem Verfahren arbeiten. Liegt die
Konzentration der Saure zwischen 92-109% so betragt der Umsatz des Propens
zu Oligomeren zwischen 93-97%, wobel das durchschnittliche Molekular-
gewicht des Produkts von 139 bis 151 reicht [17]. Hauptanteile der Fraktion
sind Trimere und Tetramere. Typische Reaktionsbedingungen sind 200 °C und
30 bar. Der Katalysator wird aus einer Mischung aus 85% Orthophosphorsaure
mit Kieselgur zu einer plastischen Masse verarbeitet, welche bei Temperaturen
zwischen 180 °C und 300 °C kalziniert wird. Der fertige Katalysator besteht
nach der Behandlung zumeist aus 60% P,Os und 40% Kieselgur.

Oblad et a. [2] haben 1958 von einer ganzen Reihe von Prozessen zur
Gewinnung hochqualitativer Kraftstoffe durch Aufbaureaktionen aus Olefinen
berichtet. Beim thermischen Reforming, das bereits 1931 industriell genutzt
wurde, produziert man leichtere Paraffine, Olefine sowie Cycloolefine mit
hoher Octanzahl durch Cracken von Paraffinen und Naphtenen. Die
Reaktionsbedingungen liegen bei Temperaturen von 538 °C bis 579 °C und
Dricken von 355 bis 70 bar. Der Proze3 wird auf Grund der hohen
Temperaturen vornehmlich in Rohrreaktoren durchgefihrt. Das den Reaktor
verlassende Gas gelangt in eine Destillierkolonne, in welcher der teerige
Rickstand der Reaktion entfernt wird (siehe Abb.2-8). Das Flissigprodukt
stromt zur Entfernung leichter Gase aus der Kolonne in einen Separator und
anschlief3end in den Stabilisator. In letzterem werden Reste des Eduktgases von
den Produkten abgetrennt. Im Gegensatz zum katalytischen Reforming wird
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der Schwefel nicht wahrend der Reaktion entfernt, was negative Effekte in
Bezug auf die Klopffestigkeit und die Lagerung der Kraftstoffe mit sich bringt.
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Abildung 2-8: Anlage zum ther mischen Reformen.

Beim Festbett-Hydroforming, dem ersten industriellen katalytischen
Reformingprozess, welcher 1939 erstmals vorgestellt und 1940 kommerziell
zum Einsatz gekommen ist, handelt es sich um ein Gemeinschaftsprojekt
zwischen der Esso Research and Engeneering Company, der M.W. Kellogg
Company und der Standard Oil Company of Indiana. Dieser Prozeld bedeutete
eine radikale Richtungsénderung im Vergleich zu den bisherigen Verfahren,
die hohe Temperaturen und Dricke verlangen um zu den gewinschten
Produkten zu gelangen. Wéahrend die tblichen Crackprozesse hauptsachlich auf
dem Cracken der langkettigen Paraffine und der Naphtene basieren, um Uber
die Bildung von Olefinen die Kraftstoffqualitdt zu verbessern, geht man in
diesem Verfahren einen neuen Weg Uber die katalytische Dehydrierung und
Dehydroisomerisierung von Napthenen zur Bildung von Aromaten. Verwendet
wird ein Molybdenoxid-Aluminiumoxid-Katalysator und der Prozeld verlauft
unter Einspeisung von Wasserstoff, der im Kreidauf gefihrt wird. Typische
Reaktionsbedingungen des Festbett-Hydroformings sind 455 °C bis 538 °C

Temperatur und Driicke zwischen 10 bis 20 bar.
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1949 fihrte die Universal Oil Products Company den sog. Platforming-
Prozel3 ein. Dieses Verfahren soll dazu dienen Leichtbenzine (straight-run
Benzin) und Erdgas zu Kraftstoffen mit hohen Octanzahlen zu verfeinern. Man
setzt zu diesem Zweck einen nicht regenerierbaren Festbettkatalysator auf
Platinbasis ein. Dieser Katalysator ist bifunktionell, mit Platin als
Hydrier/Dehydrier-Komponente und dem Tragermaterial z.B. ALO380, ds
saure Komponente. Letztere ist notwendig, um den Carboniumionen-
Mechanismus der Hydrocracking- und |somerisierungsreaktionen  zu
katalysieren. Die Platinkonzentration in den kommerziellen Katalysatoren
variiert zwischen 0,1 bis 1,0 %, mit einem bevorzugten Bereich zwischen 0,3
bis 0,7 %. Das Tragermateria ist fur gewohnlich pelletiert, tablettenformig
oder extrudiert, um in granulierter Form zum Einsatz zu kommen. In
Abbildung 2-9 ist das Schema einer entsprechenden Anlage zu sehen. Der Feed
wird mit wasserstoffreichem Recycle-Gas vorgewarmt und gelangt Uber den
ersten Reaktor und zwei zwischengeschaltete Ofen in zwei weitere Reaktoren.
Das den dritten Reaktor verlassende Gas wird gekihlt und stromt unter Druck
in den Separator. Danach wird das wasserstoffreiche Gas von
Schwefelwasserstoff befreit und in das Reaktorsystem zurtickgefihrt. Zum
Schiul3 wird das Flussigprodukt in den Stabilisator geleitet. Mit diesem
Verfahren wird nahezu schwefelfreier Kraftstoff hoher Qualitéat fur den Einsatz

als Flug- und Autobenzin gewonnen.
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Abbildung 2-9: Anlage zum regenerativen Platforming-Verfahren.
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In der Folge ist es quas zu einem Boom der Reforming-Prozesse
gekommen, so dal? bereits 1955 sieben weitere Verfahren eingefiihrt worden
sind. Darunter z.B. das Catforming, Houdriforming und das Rexforming.
Generell lassen sich diese Prozesse in drel Kategorien einteilen:

A) kontinuierliche Hochdruck Reforming-Prozesse
1) nicht regenerative Prozesse
2) Prozesse mit zwischenzeitlicher Regenerierung
B) zyklische Regenerierung, Niederdruck Reforming-Prozesse

C) kombinierte Prozesse

Die Oligomerisierung von Propen und Buten ist in den 60er Jahren
basierend auf den Arbeiten von Ziegler mit metdlischen und
metallorganischen  Verbindungen, vornehmlich  aluminiumorganischen
Verbindungen auch in homogener Katalyse betrieben worden [40]. Man erhalt
aus den a-Olefinen die b-akylverzweigten a-Olefine. So wird beispielsweise
Propen bei 200 °C und 200 bar an Tripropylaluminium praktisch quantitativ zu
2-Methyl-1-pentendimerisiert.

Bereits sait 1925 sind mit der Fischer-Tropsch-Synthese flUssige
Kohlenwasserstoffe durch Kohleverflissigung gewonnen worden [41]. Be
diesem Prozef3, der auf dem dlteren, auch als Kogasin-Verfahren (von: Koks ®
Gas ® Benzin) bezeichneten Synthol-Verfahren basiert, Gberfihrt man Koks
oder Braunkohle mit Wasserdampf in Wassergas, welches etwa 6% CO», 40%
CO und 50% H, enthalt. Schwefelanteile werden beim Durchleiten des Gases
durch eine Gasreinigungsmasse teilweise umgewandelt, so dald ein Gemisch
aus reinem CO und H,, das sog. Synthesegas entsteht. Dieses wird im
Niederdruckverfahren bei 170 °C bis 200 °C Uber einen Festbettkatalysator mit
Cobalt auf Kiesdlgur mit welteren Antellen an Thoriumoxid und
Magnesiumoxid geleitet. Die nach folgender Bruttogleichung ablaufende
Reaktion

nCO+2nH, ® (CHy),+nH,O (2-9)
liefert verschiedene Fraktionen von Kohlenwasserstoffen, die sich wie folgt
auftellen: Flissiggas, Gasol (Cs3-Cy4; 10-15%), Benzin (Cs-Cao; 50%), Kogasin |
(C10-Cu4; ca. 15%), Kogasin Il (C14-Cyg; ca. 12%), Paraffingatsch ischer-
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Gatsch, Cig-Cyg; ca. 8%), Paraffine (>Cayg; ca. 3%) sowie geringe Mengen an
Alkoholen.

Das etablierte Verfahren hat in der Folgezeit verschiedene
Modifikationen erfahren und noch heute missen sich neu entwickelte Prozesse
in ihrer Wirtschaftlichkeit und Effizienz mit der Fischer-Tropsch-Synthese
messen. In Sidafrika werden von der Sasol nach zwei Varianten des
Verfahrens Kohlenwasserstoffe synthetisiert [42]. Mit Hilfe des Lurgi-
Vergasungsverfahrens wird aus Kohle, die aus eigenen hochmechanisierten
Bergwerken stammt, zundchst Synthesegas hergestellt. Nach dem Arge-
Verfahren (Arbeitsgemeinschaft Ruhrchemie-Lurgi) wird dieses Uber einen
Eisen-Falungskatalysator im Festbett bei 210 °C bis 250 °C in hdhersiedende
K ohlenwasserstoffe wie Diesel6l und Wachse umgesetzt. Durch das Synthol-
Vefahren werden im zirkulierenden Flief3bett mit Umwélzung des
Eisenkatalysators durch Flugstaub bei 300 °C bis 340 °C und 23 bar
hauptsachlich  niedrig siedende Produkte, wie Gasolin, Aceton und
verschiedene Alkohole gewonnen.

Beim MTG-Verfahren (Methanol to Gasoline) der Mobil Oil Company
wird Methanol Uber Zeolith ZSM-5 zu einem Kohlenwasserstoffgemisch
umgesetzt [42]. In einer ersten Stufe wird das Methanol katalytisch bis zum
Erreichen des Gleichgewichts mit Dimethylether und H,O umgesetzt und
anschlief3end in der Benzinierungsstufe am ZSM-5 bel 400 °C und 15 bar
Druck unter weiterer Wasserabspaltung in ein Produktgemisch aus Paraffinen,
Aromaten, Olefinen und Napthenen tberfuhrt. Der Katalysator wird nach etwa
3 Wochen regeneriert, indem die Verkokung mit N, verdinnter Luft
heruntergebrannt wird. Die Umsatzrate bei diesem Verfahren liegt bel 40%
Stickstoff- und Schwefelfreien Benzin mit einer ROZ Reasearch Octanzahl)
von 95.

Mitte der 80er Jahre hat die Mobil Oil Company ihren MOGD-Prozess
(Mobil Olefin to Gasoline and Distillate) im industriellen Mal3stab eingefuhrt
[3,4,5]. Mit diesem Verfahren werden leichte Olefine wie Propen ebenfalls
Uber den Zeolithen ZSM-5 bel Temperaturen zwischen 175 °C bis 350 °C und
Dricken bis 20 bar je nach Reaktionsbedingungen zu Vergaser- und
Dieselkraftstoffen umgesetzt. Um die Reaktionstemperatur, die z. B. im Falle
des Umsatzes von Propen zu Produkten im Dieselbereich etwa 1.550 kJ/kg
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Propen betrégt, besser kontrollieren zu konnen, wird ein Tell des
Flissigproduktes in den Reaktor zurtickgefuhrt (siehe Abb. 2-10). Neben dem
Kuhleffekt zur Kontrolle der exothermen Reaktion hat dies insbesondere bei
der Synthese von Dieselkraftstoffen den Vorteil, dal3 die Produkte nochmals
abreagieren kénnen.

Durch die Produktriickfuhrung verschiebt sich das durchschnittliche
Molekulargewicht der neu gebildeten Kohlenwasserstoffe zu schwereren
Produkten. Diese Art der Prozel¥fihrung eignet sich daher besonders fir die
Synthese von Dieselkraftstoffen.
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Abbildung 2-10: Anlage zum M OGD-Pr ozel3.
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3 Experimenteller Telil

Fur den experimentellen Tell dieser Arbeit wurde in alen Versuchen
der synthetische Zeolith ZSM-5 eingesetzt. Dieser wurde sowohl in Reinform,
als auch mittels Austauschreaktion sowie in Form mechanischer Mischungen
mit Nickel und/oder Zink dotiert. Die Katalysatoren wurden bei verschiedenen
Temperaturen und Driicken zur Dimeriserung von Propen eingesetzt. Die
Produktanalyse erfolgte gaschromatographisch (On-Line), die Analyse der
auskondensierten Flssigprodukte erfolgte mittels GC-MS.

3.1 Katalysatoren

Der as Ausgangsmaterial verwendete Zeolith ZSM-5 hat die
Bezeichnung Al Si Penta SM 27 und stammt von der VAW Aluminium AG.
Folgende K atalysatorsysteme wurden untersucht:

Tabelle 3-1: Definierung der Katalysatoren.

H-ZSM-5 Reinform

NiH-ZSM-5 lonengetauscht mit Ni(NOs)-Lsg.

NiZnH-ZSM-5 lonengetauscht mit  Ni(NOs) und
Zn(NOg3)-Ls0.

NiO+H-ZSM-5 M echanische Mischung mit NiO

ZnO+H-ZSM-5 Mechanische Mischung mit ZnO

NiO+ZnO+H-ZSM-5 Mechanische Mischung mit NiO und
ZnO

NiO+H-ZSM-5 und Pt/H-ZSM-5 Mechanische Mischung mit NiO
Impragnierung mit HClgPt

Am H-ZSM-5 wurde dessen Aktivitdt, sowie die Temperatur- und
Druckabhangigkeit der Reaktion tberprift. Er wurde in den Vorversuchen zur
Optimierung des GC-Programmes verwendet.

Die ionenausgetauschten Katalysatoren NiH-ZSM-5 und NiZnH-ZSM-
5 wurden auf ihre Aktivitét hin untersucht, ferner sollte der Einflu3 des Zinks

as Co-Katalysator gepruft werden.
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Gleiches galt auch fur die mechanischen Mischungen, wobei hier auch
geklart werden sollte, ob im Fale des ZnO+H-ZSM-5 eine deutliche
Veranderung im Produktspektrum auftritt.

3.1.2 Katalysator prapar ation

Fur die Préparation der ionenausgetauschten Katalysatoren wurden in einem
250 ml Dreihalskolben 5 g Ni(NOgz)2 6 HO, im Falle des NiZnH-ZSM-5
zusétzlich noch 2 g Zn(NOs), ¢ 6 HO in 140 ml destilliertem Wasser gelost
und 5 g H-ZSM-5 zugegeben. Die Mischung wurde unter stdndigem Ruhren
langsam auf 100 °C erhitzt und 1,5 h bel dieser Temperatur gehalten. Nach
dem Filtrieren und waschen mit destilliertem Wasser bei einer Temperatur von
90 °C, wurde die Mischung fur 12 h bei 110 °C im Ofen getrocknet.

Abbildung 3-1. Schematischer Versuchsaufbau zur Katalysator-

praparation.
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Die mechanischen Mischungen wurden durch intensives Vermahlen der
Substanzen Uber einen Zeitraum von 10 Minuten im Morser hergestellt. Die

jeweiligen Zusammensetzungen sind in Tabelle 3-2 aufgefuhrt:

Tabelle 3-22 Zusammensetzung und Metallgehalt der mechanischen

Mischungen
Katalysator Substanzmenge Metallgehalt in %
NiO+H-ZSM-5 3 g H-ZSM-5 2,53% Ni
0,1 g Ni(ll)-oxid

ZnO+H-ZSM-5 3 g H-ZSM-5 5,02% Zn

0,29 ZnO
NiO+ZnO+H-ZSM-5 3 g H-ZSM-5 2,49% Ni
0,1 g Ni(l11)-oxid 1,27% Zn

0,29 ZnO

Alle Katalysatorsysteme wurden durch mehrmaliges Pressen und
Sieben auf eine Korngrofie von 315-200 pum gebracht.

3.1.3 Charakterisierung

Die Nickel- und Zinkgehalte der ionenausgetauschten Zeolithe wurden
mittels Rontgenfluoresenzanalyse (RFA) am ICBM (Institut fur Chemie und
Biologie des Meeres) der Universitét Oldenburg gemessen. Zur Anwendung
kam ein RoOntgenfluoreszenzspektrometer vom Typ Phillips PW 24100.
Eingesetzt werden 0,6 mg Probe zusammen mit 4,2 g Dilithiumtetraborat
(LizB4). Die Probe wird bei 1100 °C zu Tabletten geschmolzen und in dieser
Form der Rontgenstrahlung ausgesetzt. Uber verschiedene elementspezifische
Detektoren wird die Emittierung der einzelnen Metallatome sequentiell von
Natrium bis Uran gemessen und mit 56 internationalen Standards einer

Eichkurve verglichen.

3.1.4 Kalzinierung und Aktivierung

DieKazinierung und Aktivierung der Katalysatoren wurde unmittelbar
vor der eigentlichen Versuchsdurchfihrung im  Rohrreaktor  der

Versuchsanlage durchgefiihrt. Die Kalzinierungen wurden im Sauerstoffstrom
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(8 mi/min) bei 538 °C durchgefiihrt, wobel die Temperatur Uber einen
Sollwertgeber geregelt, langsam innerhalb von 3 h auf 538 °C erhoht wird, um
die Struktur des Zeolithen nicht zu zerstéren. Die Temperatur wurde
anschlief3end fir 8 h auf diesem Wert gehaten. Nach Abschluf3 der
Kalzinierungsphase wurde die Temperatur auf 50 °C innerhab von 3 h
heruntergeregelt und die Anlage wahrend dieser Phase mit Stickstoff gespuilt.

Die Aktivierung der Katalysatoren erfolgte bel 440 °C im
Wasserstoffstrom (8 ml/min), wobel die Temperaturerhhung um 50 °C auf die
Endtemperatur Uber das Temperaturprogramm gesteuert, langsam innerhalb
von 2 h efolgte. Die Temperatur wurde anschlief3end fur 3 h auf 440 °C
gehdten und nach Ablauf der Aktivierungsphase auf die jewellige
Versuchstemperatur heruntergefahren.

In den Vorversuchen wurden teilweise auch Kalzinierungen und
Aktivierungen mit niedrigeren Temperaturen von 250 °C bis 350 °C und

kirzeren Laufzeiten bis 2 h durchgefhrt.

3.2 Versuchsanlage

Die Versuchsanlage (Abb. 3-4 und 3-5) wurde zum grofdten Tell aus V4A-Stahl
gebaut. Dies beinhaltet den Rohrreaktor, die Katalysatorpatrone sowie fast alle
Leitungen zur Gasversorgung und der Produktleitungen. Lediglich die
Gasversorgungsleitungen fur Wasserstoff und die Aktivierungsgase sind von
den Zuleitungen bis zu den vorgeschalteten Absperrhdahnen der Magnetventile
aus Kupferrohr gefertigt. Das Eduktgas Propen wird einer handelstiblichen
Gasflasche der Firma Messer Griesheim GmbH Industriegase Deutschland
entnommen (Reinheit: 99,95%). Uber 1/4“-Rohre mit zwischengeschaltetem
Mass Flow Controller (MFC) zur Messung und Regulierung des Gasflusses
und einem Absperrhahn gelangt das Gas im oberen Teil des Reaktors direkt in
den Reaktorraum der Katalysatorpatrone (Abb. 3-3), welche sich im
Rohrreaktor (Abb.3-2) befindet. Bei letzterem handelt es sich um ein 40 cm
langes Edelstahlrohr mit einem Durchmesser von 12 mm, welches vom Ofen
der Anlage umschlossen ist. Die Katalysatorpatrone ist ein spezielles Konzept
der Arbeitsgruppe und wird extra fur die Anwendung in Rohrreaktoren
angefertigt (siehe Abb.3-3). Sie 18l% sich nach Losen der Verschraubung am
Reaktoreingang einfach entnehmen und neu beladen. Es handelt sich um ein

3/8*-Ede stahlrohr mit einer Lange von 30 cm und einem Durchmesser von 0,8
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cm, in das ein Edelstahinetz so eingeschwell3t ist, dal? die darauf aufliegende
Katalysatorschiittung in der isothermen Zone des Ofens zu liegen kommt. Die
Abdichtung erfolgt Uber eine Kupferdichtung die Uber die Patrone geschoben
wird. Die Dichtung liegt zwischen einem aufgeschweildten Stahlring am Kopf
der Patrone und der Wandung des Reaktorrohres. Die Katalysatorschittung hat
eine Hohe von etwa 2 cm und ist zwischen Quarzwolleschichtungen
eingebettet. Die Temperatur an der Katalysatorschiittung wird Gber ein Ni-Cr-
Ni-Thermoelement, welches von unten durch eine konische Graphitdichtung in
den Resktor bis unmittelbar an die Kataysatorschichtung gefuhrt wird,
gemessen. Die vom Reaktor wegfihrende Produktleitung wird ebenfalls aus
1/4*-Edelstahlrohr gefertigt und geht beim Eingang zum Schaltventil des
Gaschromatographen in ene 1/16“-Leitung Uber. Letztere wird vom
Ventilausgang bis zum Eingang der Kihlfale belbehaten. Bel der Kihlfale
handelt es sich um ein Edelstahlrohr mit 12 mm Durchmesser und einer diinnen
Wandstérke. Am Eingang der Kihifalle ist ein T-Stlick montiert, das zum
einen as Durchfihrung der vom GC kommenden 1/16“-Produktleitung, zum
anderen als Abzweigung fir die Abgadeitung dient. Die vom GC kommende
1/16“-Produktleitung wird dabel durch das 1/4“-Rohr, welches gleichzeitig as
Abgadeitung fungiert, gefihrt und mit diesem zur Abdichtung verl6tet. Die
1/16*-Kapillare ragt bis 3 cm Uber den Boden des Kuhlfallenrohres. Wahrend
der Versuche wird die Kihlfalle mittels eines mit EisKochsalz-Mischung
geflullten Dewargefdlles auf —20 °C abgekuhlt. Die aus der Kuhlfalle
kommende 1/4“-Leitung mindet in die aus zwei hintereinander geschaltete
Nadelventile bestehende Druckregeleinheit mit Manometer (bis 6 bar
Druckanzeige). Die Druckeinstellung erfolgt unter Ausnutzung des
Gasflaschendruckes durch Verengung des DurchfluRquerschnittes an den
Nadelventilen. Damit ist ein Druckaufbau bis 6 bar problemlos realisierbar,
wobei der Druck bis 4 bar sehr konstant gehalten werden kann. Eine hohere
Druckeinstellung ist durch den Arbeitsdruck des 6-Wege-Ventils an GC
limitiert. Die Abgase werden nach Verlassen der Nadelventile Gber einen
Kunststoffschlauch in den Abzug geleitet. Die Temperaturregelung des
Reaktorofens erfolgt Gber einen programmierbaren Sollwertgeber der Firma
ZFK mit der Typenbezeichnung PSG 5189/49 und einen Temperaturregler der
Firma ZFK mit der Bezeichnung TRPS 4966. Die Produktleitungen werden bis
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etwa 40 cm vor der Kiuhifalle mit Heizbandern versehen, deren Heizleistung
manuell Uber Sparstelltrafos eingestellt wird. Die Temperaturiberwachung
erfolgt Uber Thermoelemente und kann einerseits Uber einen X,Y-Schreiber
andererseits Uber digitale Anzeigegeréte verfolgt werden. Der Volumenstrom
der Gase ist Uber Massendurchflumesser der Firma Bronkhorst und einem
Regelgerédt eingestellt. Die Magnetventile zum Einschalten der Kalzinierungs-
und Aktivierungsgase werden Uber Zeitschatuhren gesteuert, um eine
Kazinierung und Aktivierung Uber Nacht zu ermdglichen.

Feed

Rohrreaktor

. — Ofen

R s Quarzwolle

Katalysator

Stahinetz — |
| Thermoelement

Katalysatorpatrone

Abildung 3-2: Schematischer Aufbau des Rohrreaktors mit Ofen.

Die in Abbildung 3-3 dargestellte Katalysatorpatrone ermoglicht ein
einfaches Entleeren und Neubefillen des Reaktors mit Katalysatormasse. In
den bisherigen Féllen erfolgte eine Neubeladung des Reaktors durch
aufwendiges Hantieren mit dem gesamten Rohrreaktor und den ihn
umgebenden Ofen. Dies war bisher nicht anders moglich, da die konischen
Schneidringe der verwendeten Swagelok-Verbindungen ein Entfernen der
Verschraubung an der Reaktorréhre nicht ermdglichte.
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Abbildung 3-3: Katalysator patrone (Schematisch).
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Versuchsanlage (Schema)

V. synth.
A<_Druckl uft

MFC MFC
o

Abluft

Reaktor
3 D

Druck-
Propen regulierung

Rechner I:I_\

Abbildung 3-4: Versuchsanlage (Schema).

GC

Kihlfale

Abbildung 3-5: Versuchsanlage (Foto).
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3.3 Gaschromatographische Analyse

Die Produkte wurden mit einem rechnergesteuerten HP 6890
Gaschromatographen der Firma Hewlett Packard analysiert. Die
Trennbedingungen sind in Tabelle 3-3 aufgelistet. Die HP-PONA trennt nach
Siedepunkten, wobei die Leichtsieder im vorderen Bereich, die schweren
Komponenten im hinteren Bereich eluieren und ist fur die Trennung von

Benzinfraktionen konzipiert.

Tabelle 3-3: Trennbedingungen fir HP 6890 GC.

Detektor Flammeni oni sati onsdetektor (FID)
Detektortemperatur 300 °C
Gasstrome Luft 450 ml/min

Wasserstoff 40 ml/min
Stickstoff (Makeup-Gas) 45 ml/min

Injektortyp Split/Splitless

I njektortemperatur 250 °C

Probenaufgabe Splitless mit 6-Wege-Ventil

Trégergas Wasserstoff bei 2,2 bar
2,3ml/min

Kapillarsaule HP-PONA (Methyl-Polysiloxan)

50m” 02mm”~ 0,5um

Temperaturprogramm 32 °C fur 9 min haten, mit 3 °C/min
bis 180 °C, mit 10 °C/min bis 220 °C

Die Probenaufgabe erfolgt on-line Uber ein pneumatisch gesteuertes 6-
Wege-Ventil (Abb. 3-6), wodurch jederzeit wahrend der laufenden Reaktion
eine Anadyse gestartet werden kann. In der Off-Stellung des Ventils
(Abb. 3-6 a) erfolgt keine Probenaufgabe, sondern Trégergas stromt Uber die
Ventiloffnung 2 in das Ventil und verléldt dieses Uber die Ventiloffnung 3
wieder. In der On-Stellung des Ventils (Abb. 3-6 b) stromt das Trégergas Uber
Ventiloffnung 2 und 1 in die Probenschleife und tber die Offnung 4 und 3 wird
die Probe so auf die Kapillarsaule gesplilt.
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Probe
Einganc

/

Tragergas

/

Tragergas

/

a Injektor b Injektor

/

Abbildung 3-6: Schematische Darstellung der Funktionsweise des 6-Wege-

Ventilsam Gaschromatographen.

Wesentlicher Bestandteil der Vorversuche war es, eine geeignete
Methode am Gaschromatographen zu finden, welche eine bestmdgliche
Trennung des zu erwartenden Produktspektrums ermdglichen sollte. So wurde
im Verlaufe der ersten Versuche zur Uberpriifung des einwandfreien Laufs der
Anlage, sowie der Aktivitdt der Katalysatoren, immer wieder das Programm
am GC optimiert. Wesentliche Parameter die hier modifiziert wurden, waren
neben der Gasgeschwindigkeit und dem Volumenstrom des Trégergases H,
und der Art der Probenaufgabe Uber das 6-Wege-Ventil, hauptsachlich das
Temperaturprofil des Ofens. Die optimierte Variante ist in Tabelle 3-3
aufgefuhrt und wurde fur alle Hauptversuche verwendet. Das Temperaturprofil
ist weitestgehend auf die Trennung von kraftstoffartigen Fraktionen mit einem
breiten Spektrum von Kohlenwasserstoffen angepaldt. Mit Hilfe der Splitless-
Injektionstechnik kdnnen leicht verdampfbare Substanzen auch in geringeren
Spuren erfaldt werden. Die Gesamtlaufzeit eines Durchganges betrug 62,3 min.

Die GC-MS-Anayse wurde mit einem Quadrupol Massenspektrometer
vom Typ MSD HP 5973, welches ebenfalls mit einem Gaschromatographen
des Typs HP 6890 gekoppelt ist, durchgefihrt. Die Sdulen waren bel beiden
Gerdten identisch, es konnten dennoch keine direkt vergleichbaren
Chromatographi ebedingungen eingestellt werden, da Helium als Trégergas mit
einer geringeren Stromungsgeschwindigkeit von 0,6 ml/min am GC-MS
eingesetzt wurde. Die Bedingungen der GC-MS-Analyse sind in Tabelle 3-4

zusammengefalyt.
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Tabelle 3-4: Trennbedingungen fir HP 6890 GC-M S.

Detektor Quadrupol Massenspektrometer
Injektortemperatur 250 °C
Gasstrome Helium 1,3 bar
8,6 ml/min
Split 10:1, Split Flow 6 ml/min
Injektortemperatur 250 °C
Trégergas Helium 0,6 ml/min
Kapillarsaule HP-PONA (Methyl-Polysiloxan)
50m” 02mm”~ 0,5um
Temperaturprogramm 32 °C fur 9 min haten, mit 3 °C/min
bis 180 °C, mit 10 °C/min bis 220 °C

3.4 Analytik und Auswertung

Zur Auswertung der Chromatogramme wurde eine Referenzreihe mit
verschiedenen Alkanen und Isomeren wie 2-Methylpentan und Isooctan
aufgenommen (siehe Tabelle 7-3 im Anhang) um eine gewisse Ubersicht tiber
die Verteilung der verschiedenen Kohlenwasserstoffe zu bekommen. Dazu
wurden die entsprechenden Kohlenwasserstoffe von Methan bis Dodecan und
die Aromaten Benzol und Toluol manuell in den GC eingespritzt. Die
Retentionszeiten der Ci3-Cis-Komponenten wurden extrapoliert, da fur die
langkettigen Kohlenwasserstoffe eine Linearitét in ihrem Retentionsverhalten
vorliegt. Auf Grund der hohen Anzahl gebildeter Substanzen war es nicht
maoglich diese genauer zu identifizieren und entsprechende Response-Faktoren
zu bestimmen. Daher ist die aufgenommene Referenzreihe as erster
Ansatzpunkt zu sehen das Produktgemisch, welches aus bis zu 380
verschiedenen Komponenten zusammengesetzt ist, nach Kohlenstoffzahlen zu
ordnen.

Die Chromatogramme wurden unter Verwendung der Retentionszeiten
der Referenzreihe nach Kohlenstoffzahlen in Sektionen von G;-Cis eingeteilt.
Dies erlaubte eine bessere Ubersicht Uber die Produktspektren und deren

Veranderung im Verlaufe einer Versuchsreihe und ermoglichte zudem einen




3 Experimenteller Tell 44

besseren  Vergleich der Ergebnisse verschiedener  Versuchsreihen
untereinander.

Die Berechnung des Umsatzes (Xg) bezogen auf das Edukt (Propen)
und der Ausbeute (Yp) der Produkte erfolgte Uber die Summierung der
integrierten Peakflachen (100% - Methode). Die Auswertung erfolgte nach
Gleichung 3-1 bis 3-2:

E A °
X =¢l- 5 —=—+400% (31
¢ 2y

Ae = integrierte Peakflache des Eduktes
Ak = integrierte Peakflache der Komponente K

A
Y. = A ; X100% (32

K
K

Ap = integierte Peakfldche des Produktes P

In der Regel sind die Korrekturfaktoren einer homologen Reihe an
Produkten mit dhnlichen physikalischen und chemischen Eigenschaften beim
FID gleich [43], so dal’3 die Korrektur der integrierten Peakflachen bei der
Propenoligomerisierung vernachlassigt werden kann (im Rahmen der hier

erreichten Fehlergrenzen).
3.5 Versuchsdurchfiihrung

Alle Versuche wurden im Rohrreaktor der bereits beschriebenen
Versuchsanlage durchgefihrt. Mit Ausnahme einiger Vorversuche, in denen
der Katalysator nicht geprefdt wurde, kamen stets 0,5 g Katalysator mit einer
Korngrof3e von 315-200 um zum Einsatz. Die Schutththe des Katalysators in
der Katalysatorpatrone betrug etwa 2 cm. Die Katalysatormasse lag dabei
eingebettet zwischen Quarzwolleschichten. Vor jeder Neubefllung wurde die

Patrone gereinigt.
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Uber Sollwertgeber und Temperaturregler wurde die gewiinschte
Reaktionstemperatur eingestellt und an den Nadelventilen die entsprechende
Druckeinstellung vorgenommen. Vor jedem Versuchsbeginn wurde zundchst
gepruft ob die Sdule des Gaschromatographen frei von Restsubstanzen ist,
indem ein oder zwei Analysenldufe im Stickstoff- oder Wasserstoffstrom
durchgefuhrt wurden. Des weiteren wurde in regelmalligen Abstéanden eine
Inertprifung des Reaktors vorgenommen und zwar in der Weise, dal3 der
Reaktor mit leerer Katalysatorpatrone mit Eduktgas bestromt wurde. Fir die
Reaktion wurde Propen mit einer Reinheit von 99,95% verwendet.

Die Temperatur am Reaktorausgang wurde auf 250 °C eingestellt,
wéhrend die Temperatur der Produktleitung bis 40 cm vor der Kihlfale auf
160 °C eingeregelt war. Die Kuhifalle wurde in einem Dewargeféd mit
Eis’Kochsalzmischung, bel Bedarf auch mit flissigem Stickstoff und Aceton
auf —30 °C bis —20 °C gekihlt. Die Flussigprodukte wurden nach Beendigung
des Versuches auf ihre Menge in ml abgemessen, in Rollrandglaschen abgefillt
und nach dem Auswiegen in eine Kuhltruhe verbracht. Einige der Proben

wurden sofort nach Reaktionsablauf einer GC-M S-Analyse unterzogen.

3.6 Beschreibung der Vorversuche und Experimente

Es wurden folgende Experimente durchgefihrt:

1. Funktions- und Inertprifung der Anlage

2. Vorversuche zum allgemeinen Reaktionsverhalten des H-ZSM-5 sowie
Optimierung des gaschromatographischen Analyseprogrammes
Temperatur- und Druckabhangigkeit der Reaktion

Aktivitat und Laufzeitverhalten der Katalysatorsysteme
Verweilzeitverhalten am Katalysator NiO+H-ZSM5

Reaktion am Katalysator NiO+H-ZSM-5 bei atmosphérischem Druck
Einfluf3 eines Pt/H-ZSM-5 Katalysators auf das Produktspektrum
Bestimmung des K ohlenstoffgehaltes der Katalysatoren nach der Reaktion

© © N o 0 W

Vergleich mit einem kommerziellen Kraftstoff

3.6.1 Funktions- und Inertprifung der Anlage

Im Vorfeld des Anlagenaufbaus wurden die verschiedenen Steuer- und

Regelgerdte  wie  Sollwertgeber,  Temperaturregler,  Trafos  und
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MassendurchfluBmesser auf ihre Funktionsfahigkeit Uberprift. Ferner wurde
das Temperaturprofil des Ofens ermittelt.

Um den einwandfreien Lauf der neu aufgebauten Anlage zu Uberpriifen,
wurden zundchst Blindversuche durchgefihrt. Die Dichtigkeit der Anlage
wurde als erstes im Stickstoffstrom Uberprift, danach mit Wasserstoff und mit
Propen. Fir die Inertprifung des Reaktors wurde Edukt bei verschiedenen
Temperaturen und Dricken ohne Katalysatorbeflllung in die Anlage
eingeleitet, wobei in regelméalligen Absténden am Gaschromatographen eine
Probenaufgabe erfolgte. Die Temperatur wurde dabei in Schritten von 50 °C
bis auf 300 °C erhtht. Bel konstant gehaltener Temperatur von 200 °C wurden
verschiedene Dricke von 1-5 bar eingestellt und ein moglicher Druckeinflufd
getestet. Die Untersuchung wurde im Anschlu? noch einmal mit einem
Eduktgemisch von Propen und Wasserstoff im Verhdltnis 1.1 im
Temperaturbereich von 100 °C bis 300 °C und verschiedenen Driicken
durchgefihrt.

Bei adlen Versuchen wurde zwischendurch mit einem an der
Abgadleitung angeschlossenen Blasenzahler der Gasdurchflul® Uberprift,
wodurch auch gleichzeitig die notwendigen Einstellungen am Regelgerédt fir

die MFC kontrolliert werden konnten.

3.6.2 Vorversuche mit H-ZSM-5

In den Vorversuchen mit H-ZSM-5 wurde zunédchst das allgemeine
Reaktionsverhalten des Katalysators Uberprift. Dabel wurden zunéchst kurze
Kalzinierungs- und Aktivierungsphasen von wenigen Stunden genommen. Die
Reaktionsdauer wurde auf maximal 5 h begrenzt. Der gewdhlte
Temperaturbereich bewegte sich zwischen 250 °C bis 300 °C und der Druck
wurde auf 5 bar eingeregelt. Eingesetzt wurde ein Eduktgemisch aus Propen
und Wasserstoff im Verhdtnis 1:1, wobei der Volumenstrom etwa 30 ml/min
betrug. Am Gaschromatographen wurden verschiedene Temperaturprogramme
ausprobiert.

In einer weiteren Versuchsreihe wurde die Temperatur bis auf 330 °C
bei einem Druck von 5 bar erhoht. Ebenfalls wurde ein Feed von Propen und
Wasserstoff im Verhdltnis 1:1 eingesetzt, bel einem Volumenstrom von jewells
8 ml/min. Diese Einstellung wurde in allen Versuchsrethen mit allen

Katalysatoren beibehalten, mit Ausnahme der Untersuchungen zum
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Verwellzeitverhalten am  Katalysatorsystem  NiO+H-ZSM-5.  Die
Reaktionsdauer wurde verlangert, wobei sich nach einer Laufzeit von knapp
12 h eine Regenerierung des Katalysators im Wasserstoffstrom fur 5 h, bei 4
bar und einer Temperatur von 325 °C anschlof3, um die Auswirkung auf die
Lebensdauer des Katalysators zu prifen. Die Gesamtlaufzeit betrug 31,5 h. In
dieser Versuchsreihe konnte bereits das optimierte GC-Programm verwendet

werden.

3.6.3 Druck- und Temperaturabhangigkeit der Reaktion

Die Reaktionen zur Druckabhangigkeit wurden bei einer Temperatur
von 295 °C durchgefuhrt. Es wurde der Druckbereich von 1-5 bar untersucht,
wobei der Druck in Schritten von 1 bar erhdht wurde. Fir jeden Druckbereich
wurde eine neue Katalysatorbeftillung vorgenommen. Die Kalzinierung wurde
Uber einen Zeitraum von 6 h bei 440 °C, die anschlief3ende Aktivierung fur 5 h
bei gleicher Temperatur durchgefihrt. Die Laufzeit betrug 8 h, wobe im
Abstand von jeweils 2 h die gaschromatographischen Analysen gestartet
wurden.

Zur Feststellung der Temperaturabhangigkeit wurde die Reaktion im
drucklosen Zustand durchgeftihrt, wobei die Temperatur langsam in Schritten
von 25 °C von Raumtemperatur bis auf 350 °C erhdht wurde. Vor jedem Start
einer GC-Analyse wurde die jeweilige Temperatureinstellung fir etwa 45 min
gehdten. Die Kazinierungs- und Aktivierungsbedingungen waren die gleichen

wieim Falle der Druckabhangigkeitsmessung.

3.6.4 Aktivitat und Laufzeitverhalten der Katalysator systeme

In dieser Versuchsreihe wurden alle Katalysatoren bel einer Temperatur
von 325 °C und einem Druck von 3 bar Uber eine Laufzeit von 24 h
beobachtet. Dabel sollte die Aktivitédt der Katalysatoren Uber eine langere
Laufzeit untersucht werden. Des welteren sollte die Auswirkung der
Reaktionsdauer auf die Produktverteilung Uberprift werden. Die Kalzinierung
erfolgte Uber einen Zeitraum von 11 h be 538 °C im Luftstrom, die
Aktivierung wurde 5 h lang mit Wasserstoff bei 440 °C durchgefihrt.

3.6.5 Verwelilzeitver halten am Katalysator NiO+H-ZSM-5

Der Einflul3 der Verwellzeit auf die Reaktion wurde exemplarisch am
Katalysator NiO+H-ZSM-5 untersucht, wobei die Anderung der Verweilzeit



3 Experimenteller Tell 48

durch Einstellung unterschiedlicher Volumenstrome der Eduktgase realisiert
wurde. Das Feedverhdltnis zwischen Propen und Wasserstoff betrug dabel
weiterhin 1:1. Es wurden Versuche mit den Volumenstromen 4 mi/min und 12
ml/min durchgefihrt, um diese mit der bisher verwendeten Einstellung von 8
mi/min zu vergleichen. Fir die Verweilzeiten ergaben sich dadurch die
folgenden Werte:
Aml/min({t =249
8ml/min(t =129
12ml/min({t =859)

Die Reaktionsbedingungen wurden mit 325 °C, einem Druck von 3 bar und

einer Laufzeit von 24 h identisch zu denen der Langzeitversuche eingestellt.

3.6.6 Reaktion am NiO+H-ZSM-5 bel atmosphérischem Druck

Die Resktion wurde ohne Druckeinregelung bel voll gedffneten
Nadelventilen durchgefiihrt um einen Vergleich der Effizienz mit den unter
Druck durchgefiihrten Reaktionen zu erhalten und die Auswirkung auf das
Produktspektrum zu Uberprifen. Des weiteren sollte dadurch ein mdglicher
negativer Einfluld der Nadelventile durch Rickstau in die Versuchsanlage
durch die Querschnittverengung Uberprift werden. Die Reaktion wurde bei
325 °C mit einer Reaktionsdauer von 24 h durchgefiihrt.

3.6.7 Einflul? eines Pt/H-ZSM -5 K atalysator s auf das Produktspektrum

In diesem Vesuch wurde en PYH-ZSM-5 Katalysator as
Hydrierkomponente in zweiter Stufe dem NiO+H-ZSM-5 nachgeschaltet. Es
sollte untersucht werden, ob und in welchem Umfang die hauptsichlich
olefinischen Komponenten des Produktgemisches durch Einsatz eines
Platinkatalysators hydriert werden. Die Reaktionsdauer lag bel knapp 9 h, die
Temperatur betrug 325 °C, der Druck 3 bar. Es wurden 0,3 g Pt/H-ZSM-5 mit
einer Belegung von 05 g Platin eingesetzt. Der Katalysator wurde
freundlicherweise von Herrn Dipl. Chem. J. Heemsoth zur Verfligung gestellt.
Hergestellt wurde er durch Impréagnierung mit Hexachloroplatinsaure. Vom
NiO+H-ZSM-5 wurden wie bereits beschrieben 0,5 g eingesetzt. Die beiden

Schittungen wurden getrennt durch eine Quarzwollenschicht.
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3.6.8 Bestimmung des K ohlenstoffgehaltes der Katalysatoren

Der Kohlenstoffgehalt des NiO+H-ZSM-5 und des ZnO+H-ZSM-5
Katalysators aus den Langzeitversuchen sowie des H-ZSM-5 nach 31,5 h
Laufzeit und 8 h Laufzeit wurde am ICBM (Ingtitut fur Chemie und Biologie
des Meeres) an der Universitéat Oldenburg ermittelt. Fir die Messungen wurde
ein Analysengeré mit Waage vom Typ SC-444 der Firma Leco verwendet. Die
technischen Daten sind in Tabelle 3-5 aufgelistet. Das Probengewicht betrégt
350 mg. Die Probe wird im Ofen bel ca. 1100 °C verbrannt und der Schwefel-
und Kohlenstoffgehalt Uber Infrarotabsorption gemessen. Die Genauigkeit der
Analyse liegt fur beide Elemente bel + 1%. Die Ergebnisse der Messungen sind

im Anhang aufgefuhrt.

Tabelle 3-5. Technische Daten des Analysengerdtes SC-444 zur
Bestimmung des Kohlenstoffgehaltesder Katalysator proben

Mefbereich 0 — 4% Schwefel
0,05 — 100% Kohlenstoff
Genauigkeit + 1% des vorhandenen C
+ 1% des vorhandenen S
Analysenzeit 60-120 s
Probengewicht 350 mg
Mel3methode Infrarotabsorption
Gasanschluf3 99,5% reiner O, bei 2,1 bar Druck
GasfluRmenge 3,5ml/min
Ofentyp Widerstandsofen mit einseitig offenem
V erbrennungsrohr
Ofentemperatur 0° C-1500°C
Aufheizzeit ca 30 min
Speicherkapazitét 100 Probengewichte
32000 Ergebnisse
Benttigte Chemikalie wasserfreies Mg-perchlorat (MgCly)
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3.6.9 Vergleich mit einem kommer ziellen Kraftstoff

Das im Versuch am NiO+H-ZSM-5 nach einer Laufzeit von 24 h bel einer
Temperatur von 325 °C und 3 bar Druck gewonnene Flissigprodukt wurde mit
einem Normabenzin (ROZ 91) der Firma Aral in Bezug auf die Art und
Anteile der Kohlenwasserstoff-Komponenten mittels GC und GC-MS-Analyse

verglichen.
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4 Ergebnisse und Diskussion

4.1 Charakteriserung der Katalysatoren

Die Mef¥ergebnisse der Rontgenfluoreszenzanalyse zum Nickel- und
Zinkgehalt der ionenausgetauschten Katalysatoren NiH-ZSM-5 und NiZnH-
ZSM-5 sind in Tabelle 4-1 aufgefuihrt. Weitere Mef3ergebnisse sind in Tabelle
7-1im Anhang aufgelistet.

Die Messung des Kohlenstoffgehaltes der
Katalysatorproben werden bel den Reaktionen diskutiert und sind in Tabelle

Ergebnisse  zur

7-2 im Anhang aufgefhrt.

Tabelle 4-1: Nickel- und Zinkgehalt der ionenausgetauschten
Katalysatoren NiH-ZSM-5 und NiZnH-ZSM-5
Katalysator Konzentration in | Antell des Metalls | Austauschgrad in
mmol in % %
NiH-ZSM-5 Ni 17,5 Ni 1,29 Ni 40
NiZnH-ZSM-5 Ni 17,5 Ni 0,56 Ni 16
Zn 6,86 Zn 1,81 Zn 48

4.2 Funktions- und Inertprtfung der Anlage

Bel der Dichtigkeitsprifung der Anlage im Gasstrom mit Stickstoff,
Wasserstoff und Propen wird kein Gasaustritt festgestellt. Die Blindversuche
mit Eduktdurchsatz bei verschiedenen Temperaturen und Driicken ohne
Katalysator zeigen, dal? die Anlage, insbesondere die metallischen Oberfl&chen
des Reaktors und der Katalysatorpatrone keine Reaktion mit Propen eingehen.
In den Chromatogrammen ist nur der Eduktpesk und die von den
Verunreinigungen stammenden Nebenpeaks zu erkennen. Auch im Falle der
Einspeisung mit Propen und Wasserstoff wird keine Beeinflussung der
Reaktortelle auf die Eduktsubstanzen oder eine eventuelle katalytische
Einwirkung der Metalloberflachen festgestel It werden.
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4.3 Vorversuche mit H-ZSM-5

In den Vorversuchen soll allgemein tberpriift werden, ob Uberhaupt und
in welchem Umfang eine Reaktion am H-ZSM-5 stattfindet. Die zunéchst bel
atmosphérischem Druck und einer Temperatur von 250 °C durchgefiihrten
Reaktionen mit tellweise sehr kurzen Laufzeiten von 25 min., nach ebenfalls
kurzen Kalzinierungs- und Aktivierungsphasen, zeigen bereits geringe
Umsdtze. So konnen in den Chromatogrammen dieser Versuchsreihe
insbesondere bei Retentionszeiten um 4 min (Cs bis Gs-Bereich) erste Peaks
beobachtet werden, die auf geringe Umsétze hindeuten. Eine Haufung von
Peaks ist um den Eduktpeak herum zu erkennen, wobel es sich in erster Linie
um Cz- und G- Komponenten handelt. Eine Druckerhdhung auf 5 bar bei
gleicher Temperatur erbringt eine hthere Anzahl an Peaks im Bereich der G
bis C,-Komponenten mit einer Retentionszeit von 3,5 bis 10 min und hoher.
Eine weitere Zunahme an Produkten kann schliefdich bei  einer
Temperaturerhéhung auf 300 °C mit einer Druckeinstellung von 5 bar
beobachtet werden.

Auch ohne Verwendung von Wasserstoff im Feed werden Peaks
beobachtet, wobei die Temperatur- und Druckerhthung ebenfals ene
Zunahme an Produkten ergibt. In diesen Versuchsrethen war das GC-
Programm an das Trennproblem nicht ausreichend angepasst, was mit der
zunehmenden Anzahl an Peaks eine zuverldssige Anayse erschwerte. Deshalb
wurde im Verlaufe dieser Untersuchungen ein Schwerpunkt auf die
Optimierung der Gaschromatographiebedingungen gelegt. Schliefdlich konnte
das Temperaturprogramm an die Trennproblematiken eines benzinartigen
Gemisches angepasst werden, so dal3 eine deutlich bessere Trennung der
Komponenten im vorderen Bereich des Chromatogramms bis zu einer
Retentionszeit von 20 Minuten erfolgte.

In den ersten Versuchen wird noch kein FlUssigprodukt gewonnen,
allerdings wird beim Abnehmen der Kuhifalle bereits ein Geruch nach
Olriickstanden festgestellt. Eine Erhohung der Temperatur aufgrund des
exothermen Charakters der Reaktion kann weder in diesen noch in den
nachfolgenden Versuchen beobachtet werden.

Innerhalb der Vorversuchsphase wird der H-ZSM-5 einer langeren

Laufzeit von 31,5 h bei einer Temperatur von 330 °C und einem Druck von 5



4 Ergebnisse und Diskussion 53

bar unterworfen. Eine Regenerierung des Katalysators im Wasserstoffstrom
nach 12 h Reaktionsdauer zeigt keine Beeinflussung auf die Produktausbeute.
Nach der ersten Reaktionsphase kénnen 4,53 g FlUssigprodukt gewonnen
werden, dies entspricht einem Propen-Umsatz von 41 Gew.-%. Dabel handelt
es sich um eine klare Flissigkeit geringer Viskositét und einem benzinartigen
Geruch. Der zweite Reaktionsabschnitt nach Hy-Behandlung mit einer
Gesamtdauer von 20 h deutet mit abnehmender Peakintensitét auf eine
einsetzende Deaktivierung des Katalysators hin. Entsprechend werden nach
Reaktionsablauf nur noch 1,76 g Produkt ausgewogen, dies entspricht einem
Propen-Umsatz von 15,9 Gew.-%. Der vormas helle Katalysator ist nach
Beendigung des Versuches braun. Die Bestimmung des Kohlenstoffgehaltes
der Katalysatorprobe mit Hilfe der Leco-Messung am ICBM ergibt einen Wert
von 5,76% C, einen im Verhdlitnis zu den anderen Katalysatoren geringen
Verkokungsgrad, was in erster Linie auf die regenerative Wirkung des
Wasserstoffs zurtickzufiihren sein dirfte. Bei diesem Langzeitversuch deutet
sich eine Abhangigkeit des Produktspektrums von der Reaktionsdauer an. Dies
kann in den nachfolgenden Experimenten der Hauptversuchsreihe bestétigt
werden. Dabei ist zu beobachten, dal3 zum einen die Anzahl der Peaks mit der
Laufzeit zunimmt und zum anderen, dal3 Uber den Reaktionsverlauf hinweg,
gewisse Schwankungen in der Verteilung der verschiedenen Komponenten
auftreten.

So werden mit zunehmender Reaktionsdauer mehr Cg his Cis-
Komponenten gebildet, was mit einer Abnahme der Substanzen im Bereich der
C4 und Gs-Komponenten verbunden ist. Die GC-MS-Analyse des Produktes
ergibt eine gute Ubereinstimmung mit der in den Diagrammen dargestellten
Produktverteilung. Das Gemisch besteht erwartungsgemald zu etwa 80% aus
olefinischen Komponenten, einschliefdich der unterschiedlichsten Isomere des
Hexans, u. a. 3-Methylpentan und 4-Methyl-2-penten Der Anteil an Aromaten
liegt bei rund 2%.

4.4 Temperatur- und Druckabhéngigkeit der Reaktion

Die in den Vorversuchen nur punktuell vorgenommenen
Untersuchungen des Druck- und Temperatureinflusses werden in dieser

Versuchsreithe  systematisch  durchgefihrt. Die daraus gewonnenen
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Erkenntnisse  geben  wichtige  Hinweise  auf die  optimalen
Reakti onsbedingungen.

4.4.1 Temperaturabhéangigkeit der Reaktion

In der Abbildung 4-1 ist der Umsatz des Propens gegen die Temperatur
aufgetragen. Wie im Diagramm zu erkennen ist, springt die Reaktion im
Bereich zwischen 200 °C bis 250 °C an. Mit einer Temperaturerhdhung Uber
250 °C ist eine deutliche Erhthung des Umsatzes verbunden. Der optimale
Temperaturbereich liegt zwischen 295 °C bis 330 °C.

0 50 100 150 200 250 300 350 400
T, °C

Abbildung 4-1: Temperaturabhangigkeit der Reaktion am Beispiel des H-
ZSM-5 gemessen am Umsatz von Propen mit steigender Temperatur von
Raumtemperatur bis 350 °C.

In Abbildung 4-2 ist der steigende Umsatz des Propens (E = Edukt) in
Form gestrichelter Balken der Katalysatorprobe mit zunehmender Temperatur
dargestellt. Ferner ist die Abhangigkeit der Produktverteilung von der
Temperatur dargestellt. Es ist ein deutlicher Anstieg der Ausbeute an G- und
Ces-Komponenten bis zu 350 °C zu erkennen, wéhrend die G- und die G-
Komponenten zwar bis 300 °C einer verstarkten Bildung mit einem Anteil von
ca. 10% unterliegen, dann aber auf diesem Niveau stagnieren. Das Fehlen der
Fraktion >Cy selbst bei Temperaturen Uber 300 °C bestétigt den schon in den
anderen Vorversuchen beobachteten Einflul3 der Reaktionsdauer auf das

Produktspektrum. Da die jeweilige Temperatur immer Uber einen relativ
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kleinen Zeitraum von maxima 1 h auf einem konstanten Wert gehalten wurde,
konnte sich der Effekt der léangeren Laufzeit nicht auswirken. Eine genauere
Untersuchung mifdte diese Beeinflussung berticksichtigen und zumindest im
Bereich zwischen 250 °C bis 350 °C langere Laufzeiten von etwa 8 h pro
eingestellter Temperatur beinhalten. Dieser Versuch ist as erster
Sondierungsansatz gedacht und soll in erster Linie den optimaen

Temperaturbereich eingrenzbar gestalten.

XY in %

350
300

Tin°C

C-Zahl 10

Abbildung 4-2: Der Temperatureinflul auf das Produktspektrum der
Propenoligomerisierung am H-ZSM-5.

B Umsatz Propen O Ausbeuten bel 250 °C @O Ausbeuten bei 275 °C
@ Ausbeutebel 300 °C B Ausbeuten bel 325 °C m Ausbeuten bei 350 °C

4.4.2 Druckabhangigkeit der Reaktion

Um ene mogliche Beeinflussung der Reaktion durch ene
Druckerhthung herauskristalliseren zu kénnen, wurde die Reaktion mit dem
Katalysator H-ZSM-5 bei einer Temperatur von 295 °C im Druckbereich von
1-5 bar untersucht. In Abbildung 4-3 sind die Ergebnisse in der
Gesamtubersicht zu sehen. Das Diagramm zeigt den Umsatz an Edukt in
Abhéngigkeit vom Druck Uber eine Laufzeit von 8 h. Es ist zunéchst das
Abnehmen des Umsatzes mit der Laufzeit in alen Druckbereichen zu
erkennen. Bel einem Druck von 1 bar ist die Abnahme nahezu linear, der
Umsatz ist aber nach 8 h noch hoher as bei den Druckeinstellungen 2, 3 und 5

bar. Insgesamt hohe Umsdize werden bei ener Einstellung von 4 bar
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beobachtet, wobel besonders die Konstanz des Umsatzes im Bereich der
Laufzeit von 240 - 480 min auffallt.

Xin %

10
120

240

360 tin min

p in bar

Abbildung 4-3: Druckeinflufd auf den Umsatz des Propens am H-ZSM-5in
Abhangigkeit von der Laufzeit. T = 295 °C.

Die insgesamt hohen Umsdtze bei 1 bar zeigen, dal3 die Resktion
prinzipiell bel geringen Driicken zufriedenstellend abléauft. Dies deckt sich
auch mit den Ergebnissen von Tabak et a [3]. In ihren Untersuchungen werden
bei vermindertem Druck, bei den kleineren Kohlenwasserstoffen bis Cg die
hoheren Umsétze beobachtet.

Die Ergebnisse zur Druckabhangigkeit sind ebenfals as
Sondierungsansatz aufzufassen. Um die ermittelten Ergebnisse zu verifizieren
missen sich noch weitere Versuche unter den gleichen Bedingungen
anschliefRen. Offensichtlich liegt der optimale Druckbereich nicht bel 3 bar.
Dennoch wurden die Reaktionen zur Uberpriifung der Katalysatoren zunachst
bei diesem Druck durchgefiihrt, da sich dieser Druckbereich as sehr
zuverléssig regelbar erwies. Dadurch konnte ene Verféschung der
Analyseergebnisse durch einen eventuellen Uberdruck am 6-Wege-Ventil des
Gaschromatographen ausgeschl ossen werden.

Der fUr den Versuch bel 3 bar verwendete Katalysator HZSM-5 weist

nach 8 h Laufzeit laut Leco-Messung einen Kohlenstoffgehalt von 6,81 % auf.
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4.5 Aktivitat und Laufzeitver halten der Katalysator systeme

In dieser Hauptversuchsreihe wurden die verschiedenen Katalysatoren
unter den gleichen Reaktionsbedingungen bei 325 °C und 3 bar mit einer

Laufzeit von 24 h und einem Edukt-V olumenstrom von 8 mi/min beobachtet.

45.1H-ZSM-5

Der reine H-ZSM-5 dient wiederum as Standard zum Vergleich mit
den unterschiedlich préparierten Katalysatoren. In Abbildung 4-4 ist der
Umsatz X des Propens (E = Edukt) in Form gestrichelter Balken und die
Ausbeute Y an Produkten gegen die Laufzeit aufgetragen (Diese Art der
Darstellung wurde auch in den nachfolgenden Diagrammen verwendet). Das
Diagramm gibt die Produktverteilung bel 4, 8, 12 und 24 h wieder. Wie zu
erkennen ist, steigt der Umsatz mit der Reaktionsdauer, so wird nach 12 h ein
Umsatz von 64% erreicht. Nach 24 h Laufzeit zeigt der H-ZSM-5 keine
Anzeichen einer Deaktivierung, da immer noch ein Umsatz von 63% erreicht
wird. Die Hauptprodukte liegen im Bereich der Cs- bis Cyo-Komponenten. Das
Produktspektrum verlagert sich wahrend des Verlaufes der Reaktion zunéachst
zur Bildung der Kohlenwasserstoffe mit hoheren C-Zahlen bis Gs. Wie dem
Diagramm zu entnehmen ist, geschieht dies offensichtlich hauptsachlich auf
Kosten der C4- und Cs-Komponenten, deren Anteil nach 8 bzw. 12 h schwach
abgenommen hat. Bei einer Reaktionsdauer von 12 h ist der Anteil an héheren
Produkten >C;p am hochsten. Gegen Ende der Reaktion verschiebt sich die
Produktpalette wieder zu den kurzkettigen Komponenten, wobel insbesondere
die Ausbeute der Cs- und C7-K ohlenwasserstoffe bis Giber 10% leicht ansteigt.

Die leichteren Kohlenwasserstoffe Methan und Ethan wurden weder in
diesem, noch in einem der nachfolgenden Experimente detektiert. Fir eine
genaue Analyse der Gasphase mittedls GC-MS-Analyse mufdte in welteren
Versuchsreihen eine Gasmaus nachgeschaltet werden.
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Abbildung 4-4: Produktspektrum der Propenoligomerisierung nach
ver schiedenen Laufzeiten am H-ZSM-5. T = 325 °C, p = 3 bar.
B Umsatz bezogen auf Propen
B Produktausbeuten nach4h [0 Produktausbeuten nach 8 h
@ Produktausbeuten nach 12h W Produktausbeuten nach 24 h

Nach Ablauf der Reaktion werden 15 ml (10,25 g) Flissigprodukt
gewonnen, dies entspricht einem Propen-Umsatz von 46,4 Gew.-%, wobei es
sich um eine klare FlUssigkeit geringer Viskositdt und benzinartigem Geruch

handelt. Der Katalysator hat eine bréunliche Farbe.

452 NiH-ZSM-5

Die ionenausgetauschten Katalysatoren NiH-ZSM-5 und NiZnH-ZSM-
5 sollten neben ihrer algemeinen Aktivitét auch auf den Effekt des Zinks als
Co-Katalysator Uberpriift werden. Ein direkter Vergleich mit den
mechanischen Mischungen ist nicht unmittelbar mdglich, da die Belegung mit
den Ubergangsmetallen unterschiedlich ausgefallen ist.

Die Aktivitédt der Katalysatoren erweist sich im Vergleich zum reinen
H-ZSM-5 als nicht hoch. Wie der Abbildung 4-5 zu entnehmen ist, geht der
Umsatz im Falle des NiH-ZSM-5 nach anfanglich hohen Werten um knapp
60% bereits nach 8 h Laufzeit um Uber die Hélfte zuriick, was auf eine
schneller einsetzende Desktivierung des Katalysators hindeutet. Die
Hauptprodukte liegen hier im Bereich der Cs- bis Co-Komponenten, wobel die
Ce-Fraktion Uber die gesamte Laufzeit die grofdten Anteile stellt. Eine sehr
konstante Ausbeute wird im Falle der Gs-Kohlenwasserstoffe beobachtet. Sie
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liegt Uber die gesamte Laufzeit bel rund 5%. Auffalig ist, dal3 im Gegensatz
zum reinen H-ZSM-5 keine K ohlenwasserstoffe ab C;, gebildet werden.

Abbildung 4-5: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiH-
ZSM-5 nach ver schiedenen Laufzeiten. T = 325 °C, p = 3 bar.

B Umsatz Propen

B Produktausbeutenach4h [O Produktausbeutenach 8 h

@ Produktausbeutenach 12h W Produktausbeute nach 24 h

Nach Reaktionsablauf werden 7,1 ml (5,22 g) FlUssigprodukt erhalten,
dies entspricht einem Propen-Umsatz von 23,6 Gew.-%. Das Produkt hat die
gleichen visuellen Eigenschaften wie schon in den vorherigen Versuchen

erwdhnt. Der Katalysator weist nach Versuchsende eine braune Farbe auf.

453 NiZnH-ZSM-5
Ein dhnliches Verhaten zeigt sich auch im Falle des NiZnH-ZSM-5

insofern, dald hier eine verhéltnismallig schnelle Deaktivierung zu vermerken
ist, die im Gegensatz zum NiH-ZSM-5 kontinuierlich verlauft. Die Umsétze
erreichen dabel insgesamt nicht die Werte des NiH-ZSM-5, wie in der
Abbildung 4-6 zu erkennen ist. Die zunédchst zu beobachtenden Ausbeuten
hoherer Kohlenwasserstoffe nach 4 h Reaktionsdauer sind mit zunehmender
Laufzeit nicht mehr zu erkennen. Eine positive Auswirkung des Zinks als Co-
Katalysator auf das Produktspektrum kann nicht beobachtet werden. Die
Ausbeute an Flussigprodukt betragt 6,7 ml (4,95 g), entsprechend 22,4 Gew.-%
Propen-Umsatz. Der Katalysator hat ebenfalls eine braunliche Farbe.
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X,Y in %

Abbildung 4-6: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiZnH-
ZSM-5 nach ver schiedenen Laufzeiten. T = 325 °C, p = 3 bar.

E Umsatz Propen

B Produktausbeutenach4h 0O Produktausbeute nach 8 h

B Produktausbeutenach 12h B Produktausbeute nach 24 h

4.5.4 NiO+H-ZSM-5

Die mechanischen Mischungen, insbesondere der NiO+H-ZSM-5
Katalysator stellen den Schwerpunkt der Untersuchungen in dieser Arbeit. In
dieser Versuchsreihe soll ferner der Einflu® des Zinks auf die Reaktion naher
untersucht und geklart werden, ob ein Einsatz als Co-Katalysator einen
positiven Effekt auf die Reaktion hat.

Der NiO+H-ZSM-5 Katalysator zeigt insgesamt eine sehr hohe
Aktivitat. Wie der Abbildung 4-7 zu entnehmen ist, sind die Propenumsétze
Uber den gesamten Reaktionsverlauf sehr hoch. Der Umsatz betrégt nach 4 h
Laufzeit 96%, geht dann in der mittleren Phase der Reaktion auf 80% zurtick
um gegen Ende der Gesamtlaufzeit wieder auf 90% anzusteigen. Interessant ist
in diesem Zusammenhang, dal3 die htheren Kohlenwasserstoffe ab Go in der
Fruhphase der Reaktion verstérkt gebildet werden, wahrend sie danach in
ihrem Anteil zunéchst wieder zuriickgehen. Erst gegen Ende der Reaktion
nimmt ihr Anteil wieder zu. Dies ist auf Grund der inzwischen auf der
Katalysatoroberflache zu vermutenden hohen Anteille an Kohlenstoffresten
auch zu erwarten. Fir den Kohlenstoffgehalt des Katalysators wird nach
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Reaktionsende ein Wert von 9,6% gefunden. Dadurch wird diese Vermutung
bestétigt.

Der Hauptanteil der Produkte fallt auf die G- bis Go-Komponenten.
Bel diesen werden Uber die gesamte Laufzeit gute Ausbeuten erzielt. Die
Ausbeuten der G- und der G-Fraktion betragen teilweise bis zu 18% und
nehmen mit der Laufzeit im Falle der Gs-Kohlenwasserstoffe von 16 auf 19%
zu. Der Kataysator zeigt nach 24 h Laufzeit trotz des schon erwéghnten
K ohlenstoffgehaltes von 9,6% keine Anzeichen einer Deaktivierung.

XY in %

Abbildung 4-7: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am
NiO+H-ZSM-5 nach verschiedenen Laufzeiten. T = 325 °C, p = 3 bar.
B Umsatz Propen
B Produktausbeutenach 4h O Produktausbeute nach 8 h
@ Produktausbeutenach 12h M Produktausbeute nach 24 h

Nach Reaktionsablauf werden 18 ml (13,29 g) Flissigprodukt erhalten,
dies entspricht eéinem Propen-Umsatz von 60,2 Gew.-%. Der Katalysator ist
dunkelbraun bis schwarz. Die mit dem Produkt durchgefiihrte GC-MS-Analyse
ergibt die bereits bekannte Zusammensetzung des Gemisches aus vorwiegend
olefinischen Bestandteilen (siehe Tabelle 7-4 im Anhang). Dabei werden hier
wieder verschiedene Isomere des Hexans detektiert, wie beispielsweise 3-
Methylpentan und die ungesdttigten Isomere 2-Methylpenten und 3-
Methylpenten. Den Hauptanteil stellt das 2,3-Dimethyl-1-buten mit Gber 5%.
Ihre Ausbeuten nach GC-MS-Analyse des FlUssigproduktes sind in Abbildung
4-8 zu sehen. Der Anteil an Aromaten, wie 1-Ethyl-3,5-dimethylbenzol und
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1,2,3,4-Tetramethylbenzol, betrégt 2,8%. Die im Bereich der Cis-Fraktion
detektierten Substanzen sind laut GC-MS-Analyse in erster Linie Derivate des
Naphtalens, wie z. B. 1,6-Dimethylnaphtalen und Substanzen wie 4,5-Diethyl-
3,6-dimethyl-3,5-octadien, womit dieser Bereich zumindest unter den
gewdahlten Chromatographiebedingungen keine C;s-Komponenten zu enthalten
scheint.
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Abbildung 4-8: Ausbeute der Cs-Fraktion nach GC-MS-Analyse des
Flussigproduktesbei der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-5.

455 ZnO+H-ZSM-5

Das mit diesem Katalysator erzielte Ergebnis ist in Abbildung 4-9
dargestellt. Der Umsatz des Propens ist nicht so hoch wie beim NiO+H-ZSM-
5, wobei zu beachten ist, dal3 die Belegung des Zinks mit rund 5% fast doppelt
so hoch wie die Belegung mit Nickel im Falle des NiO+H-ZSM-5 Katalysators
ist. Dieser Katalysator hat eine gute Aktivitét mit einem Umsatz von Uber 79%
nach einer Laufzeit von 8 h. Die Produktverteilung entspricht weitestgehend
der des Nickelkatalysators, mit einem Bereich an Hauptprodukten von G- bis
Cio mit guten Ausbeuten speziell der Cs- und Cz-Komponenten von Uber 15%.
Die Ausbeute dieser Fraktion unterliegt dabel nur geringen Schwankungen
Uber den gesamten Reaktionsverlauf. Es sind im Gegensatz zum Nickel-
katalysator konstante Ausbeuten der Cii;- und Cir-Kohlenwasserstoffe zu

beobachten. Bis zu einer Laufzeit von 12 h nimmt ihr Antell zu, wahrend sie
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insbesondere gegen Ende der Reaktion wieder abnehmen. Die Ausbeute an
Flissigprodukt liegt mit 15 ml (12,07 g), entsprechend einem Propen-Umsatz
von 54,7 Gew.-% etwas unter der mit dem NiO+H-ZSM-5 erzielten. Der
Katalysator ist nach Ablauf der Reaktion grau. Die GC-MS-Anadyse des
Flussigproduktes ergibt eine weitestgehende Ubereinstimmung der gebildeten
Substanzen mit denen im Falle des NiO+H-ZSM-5. Die Anteile der Ce-
Kohlenwasserstoffe sind in der Abbildung 4-11 im Vergleich mit den
Katalysatoren NiO+H-ZSM-5 und NiO+ZnO+H-ZSM-5 zu sehen.

X,Y in %

Abbildung 4-9: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am
ZnO+H-ZSM-5 nach verschiedenen Laufzeiten. T = 325 °C, p = 3 bar.

m Umsatz Propen

B Produktausbeute nach 4h O Produktausbeute nach 8 h

@ Produktausbeute nach 12h B Produktausbeute nach 24 h

4.5.6 NiO+ZnO+H-ZSM-5

In diesem Versuch sollen mdgliche synergetische Effekte des Zinks as
Co-Katalysator untersucht werden. Die Umsédtze des NiO+ZnO+H-ZSM-5
erreichen nicht die Werte des NiO+H-ZSM-5, wie in Abbildung 4-10 zu sehen
ist. Sie dhneln mehr den Umsétzen der beim ZnO+H-ZSM-5 beobachteten
Werte. Genau wie dort liegen sie mit hoher Konstanz Uber den gesamten
Reaktionsverlauf im Bereich um 75% Umsatz des Propens. Sehr kontinuierlich
sind auch die Ausbeuten an C4- bis Cs-Kohlenwasserstoffen, die Uber die
gesamte Laufzeit Uber 10% liegen und im Falle der Gs-Fraktion sogar Werte

zwischen 14 und 16% erreichen. Interessant ist die Prasenz der hdheren
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Kohlenwasserstoffe ab Go bis Ci5, die nahezu Uber die ganze Laufzeit zu
beobachten sind. Die Ausbeute an C;; und Ci2 nimmt mit der Reaktionsdauer
zu und erreicht gegen Ende der Reaktion Werte von 2,2 bzw. 1,4%. Die schon
beim ZnO+H-ZSM-5 beobachtete Neigung des Zinks grofdere Anteile der
hoheren Kohlenwasserstoffe zu bilden, hat sich demnach in diesem Versuch
positiv ausgewirkt, was darauf hindeutet, dal3 Zink ein geeigneter Co-
Katalysator zur Synthese eines Gemisches im Dieselbereich sein konnte. Nach
Reaktionsende werden 18 ml (11,83 g) des FlUssigproduktes gewonnen, dies
entspricht einem Propen-Umsatz von 53,6 Gew.-%. Der Katalysator ist

braunlich.

Abbildung 4-10: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am
NiO+ZnO+H-ZSM-5 nach verschiedenen Laufzeiten. T =325°C,p=3
bar.

B Umsatz Propen
B Produktausbeute nach 4 h O Produktausbeute nach 8 h
@ Produktausbeute nach 12 h B Produktausbeute nach 24 h

Die GC-MS-Analyse ergibt hier eine wesentliche Ubereinstimmung in
Bezug auf die gebildeten Substanzen. Insbesondere wenn die Spezies
betrachtet werden, welche mit ener Sicherheit von mindestens 60%
Ubereinstimmung zwischen detektierter Substanz und Vergleichsspektrum der
Bibliothek des Massenspektrometers analysiert wurden. Dies ergibt zwar noch
keinen konkreten Nachweis, ermoglicht aber eine erste Zuordnung. Unter

diesem Wert sind teilweise geringfiigige Abweichungen festzustellen, da einige



4 Ergebnisse und Diskussion 65

Isomere, die mit NiO+H-ZSM-5 gebildet werden, im Versuch mit
NiO+ZnO+H-ZSM-5 nicht auftauchen.

In Abbildung 4-11 ist die Ausbeute der Cs-Komponenten an den
verschiedenen Katalysatoren, die in Form mechanischer Mischungen
hergestellt wurden, im Vergleich mit dem reinen H-ZSM-5 nach einer Laufzeit
von 12 h wiedergegeben. Im Schnitt sind die besten Ausbeuten mit dem
Katalysator NiO+H-ZSM-5 (blau) zu verzeichnen, was sich auch in der
Summe aler gebildeten |somere wiederspiegelt (siehe Anhang Tabelle 7-15).

Mit Ausnahme des 4-Methyl-2-pentens, dal3 im Falle des H-ZSM-5 und
NiO+ZnO+H-ZSM-5 (rot) mit Uber 4% Anteil gebildet wird und damit hoher
liegt als bel den anderen Katalysatoren, ist die Ausbeute der Ubrigen Isomere
mit dem NiO+H-ZSM-5 hoher. Im Versuch mit H-ZSM-5 und ZnO+H-ZSM-5
(gran) wird offensichtlich im Gegensatz zu den anderen Katalysatoren kein 3-
Hexen gebildet.

Abbildung 4-11: Ausbeute der Cs-Fraktion der Propenoligomerisierung
an verschiedenen Katalysatoren. @ NiO+H-ZSM-5 B ZnO+H-ZSM-5
B Rot: NiO+ZnO+H-ZSM-5 O H-ZSM-5

In den Abbildungen 4-12 und 4-13 sind zur Ubersicht die Edukt-Umsitze und

Produktausbeuten der Katalysatoren die in Form mechanischer Mischungen
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eingesetzt wurden und der reine H-ZSM-5 nach Laufzeiten von 12 h und 24 h
im Vergleich dargestellt. Man erkennt, dal3 mit allen Katalysatoren die in Form
mechanischer Mischungen eingesetzt worden sind, hohere Edukt-Umsdize
erzielt werden as mit dem H-ZSM-5 (gelb) in Reinform. Die héchsten Edukt-
Umsdtze werden mit dem NiO+H-ZSM-5 Katalysator (blau) erzielt. Dieser
Katalysator weist auch nach 24 h Laufzeit die grofite Aktivitéat auf, der Umsatz
steigt mit der Laufzeit von 80 auf Uber 90% an. Die Umsdtze der Ubrigen
Katalysatoren sinken nach dieser Laufzeit auf Werte zwischen 60 bis 70% ab.
Mit dem NiO+H-ZSM-5 werden hohe Ausbeuten im Bereich der G- bis G-
K ohlenwasserstoffe verzeichnet, sie liegen insgesamt hoher als bei den anderen
Katalysatoren. Es fehlen nach einer Laufzeit von 12 h die Komponenten >Cj5»,
die jeweils bel den Ubrigen Katalysatoren gebildet werden. Mit zunehmender
Reaktionsdauer werden beim NiO+H-ZSM-5 auch Ci3- und Ci4-Komponenten
gebildet.

Mit dem Kataysator ZnO+H-ZSM-5 (grin) werden verstérkt
Komponenten >C; gebildet und es ist zu erkennen, dal? sich dieser Effekt des
Zinks im Falle des NiO+ZnO+H-ZSM-5 (rot) positiv auswirkt. So werden bel
Verwendung von Zink as Co-Kataysator beim NiO+H-ZSM-5 mehr
Kohlenwasserstoffe mit hoéheren C-Zahlen gebildet. Dies bestétigt den
positiven synergetischen Effekt des Zinks, dal3 Produktspektrum zu hoheren
Kohlenwasserstoffen verlagern zu kénnen. Dies ist insbesondere von Interesse
wenn das Produkt einen groferen Anteil an schwereren Komponenten
enthalten soll, um so in den Bereich eines eher dieselartigen Gemisches zu

gelangen.
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Abbildung 4-12: Produktspektrum der Propenoligomerisierung an den
Katalysatoren in Form mechanischer Mischungen und dem reinen H-
ZSM-5nach 12 h Laufzeit. T =325 °C, p = 3 bar.

B Umsatz Propen
O H-ZSM-5 B ZnO+H-ZSM-5

B NiO+ZnO+H-ZSM-5 B NiO+H-ZSM-5

100}

Abbildung 4-13: Produktspektrum der Propenoligomerisierung an den
Katalysatoren in Form mechanischer Mischungen und dem reinen H-

ZSM-5nach 24 h Laufzeit. T =325 °C, p = 3 bar.

B Umsatz Propen
O H-ZSM-5 B ZnO+H-ZSM-5

B NiO+ZnO+H-ZSM-5 B NiO+H-ZSM-5
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4.6 Verweilzeitver halten desNiO+H-ZSM -5

Um das Resktionsverhalten des Katalysators unter anderen
Bedingungen zu testen, wurde durch Einstellung verschiedener
Volumenstrome von jeweils 4 mi/min und 12 ml/min Propen und Wasserstoff
eine Anderung der Verweilzeit vorgenommen und mit der bisherigen

Einstellung des Volumenstromes auf 8 ml/min verglichen.

4.6.1 NiO+H-ZSM-5 bel einem Volumenstrom von 4 mi/min (t =24 s)

Der Umsatz und das Produktspektrum werden nach 8, 12 und 22 h
betrachtet. Es soll in erster Linie gepriift werden, ob die hdhere Verweilzeit
einen positiven Effekt auf die Bildung der Komponenten ab Cg hat. Der
Umsatz steigt, wie in Abbildung 4-14 zu sehen ist mit der Laufzeit von 56 auf
64% an. Er liegt damit unter den Ergebnissen des Katalysators bei einem
Volumenstrom von 8 ml/min bzw. einer Verwellzeit von t = 12 s. Der
Hauptanteil der Produkte fallt auf die Cys-Komponenten, bel denen ene
Ausbeute von 24% bis 27% beobachtet wird. Auch bei den anderen
Komponenten ist ein Anstieg der Ausbeute mit zunehmender Reaktionsdauer
zu verzeichnen. Die Antelle liegen hier deutlich niedriger as im Fale der
Reaktion mit einem Volumenstrom von 8 ml/min (Abb. 4-7). Hier ist
insbesondere die Ausbeute an Cg-Komponenten zu nennen, die in diesem
Versuch zwar von 3% auf Uber 8% zunehmen, aber im Vergleich zum
Versuchsdurchgang mit der etwas hoheren Verweilzeit um etwa die Hafte
weniger gebildet werden. Uber den gesamten Resktionsverlauf werden die
Kohlenwasserstoffe bis zur Gs-Fraktion in geringen Ausbeuten gebildet, die
nachfolgenden Komponenten fehlen. Die hohere Kontaktzeit am Katalysator
hat offensichtlich keine Einwirkung auf die Bildung hoherer
Kohlenwasserstoffe. Die Ausbeute von 25 ml (1,34 g) FlUssigprodukt,
entsprechend einem Propen-Umsatz von 12,1 Gew.-%, spiegelt den geringen
Umsatz bei diesen Versuchsbedingungen wieder. Die Flissigkeit ist in diesem
Fall gelblich. Der Katalysator ist nach Ablauf der Reaktion dunkelbraun.
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Abbildung 4-14: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am
NiO+H-ZSM-5 nach verschiedenen Laufzeiten und einer hoheren
Verwellzeit t =24s). T=325°C, p=3bar.

B Umsatz Propen

B Produktausbeute nach 8 h

[J Produktausbeutenach 12h @ Produktausbeute nach 22 h

4.6.2 NiO+H-ZSM-5 bel einem Volumenstrom von 12 ml/min (t =85)

In diesem Versuch erreichen die Umsétze des Eduktes ebenfalls nicht
die Werte wie im Falle des NiO+H-ZSM-5 bei einem Volumenstrom von 8
mi/min (t = 24 s) Sie liegen, wie in Diagramm 4-15 zu erkennen ist unter 80%.
Die Ausbeute aler Kohlenwasserstoffe bleibt Uber den gesamten
Reaktionsverlauf unter 10%. Bemerkenswert ist der hohe Anteil der héheren
Komponenten nach einer Laufzeit von 22 h. Die Ausbeute an Gi- bis G-
Kohlenwasserstoffen ist hier hoher als in allen anderen Versuchen. So werden
von der Fraktion im Bereich von G» beispielsweise Ausbeuten bis tber 7%,
von der Gs-Fraktion 4,6% und selbst von den Cis-Komponenten Uber 5%
beobachtet. Eine Deaktivierung des Katalysators ist bei diesem Durchsatz nicht
zu erkennen. Die Ausbeute an Flussigprodukt ist mit 36 ml (24,93 g), und
damit enem Propen-Umsatz von 753 Gew.-%, die hodchste adler
Versuchsdurchgange. Dies liegt offensichtlich an dem hohen Anteil hoherer
Kohlenwasserstoffe. Die Farbe des Kataysators ist nach Versuchsende
dunkelbraun.
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Abbildung 4-15: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am
NiO+H-ZSM-5 nach verschiedenen Laufzeiten und niedrigerer
Verwellzeit t =89). T=325°C,p=3bar.

B Umsatz Propen

B Produktausbeute nach 8 h

O Produktausbeutenach 12h @ Produktausbeute nach 22 h

In Abbildung 4-16 ist nochmals zusammenfassend der Umsatz an Edukt
und die Ausbeute an Produkten nach einer Laufzeit von 12 h fur die
Volumenstrome 4 (t =24 s), 8 (t =12 s) und 12 (t = 8 s) ml/min dargestellt.
Es ist zu sehen, dad3 bei eéinem Volumenstrom von 8 mi/min bzw. einer
Verweilzeit von t = 12 s (gelb) die hoéchsten Umsédtze an Propen zu
verzeichnen sind. Die hochsten Ausbeuten an Kohlenwasserstoffen bis zu C;
werden ebenfals bei einer VWZ von t = 12 s beobachtet. Interessant ist die
Produktverteilung im Falle der niedrigen VWZ von 8 s (griin), da hier eine
hohere Ausbeute an Kohlenwasserstoffen >C; zu erkennen ist. Das bedeutet,
da’ die Bildung schwerer Kohlenwasserstoffe durch die Einstellung eines
hoheren Volumenstromes und damit einer niedrigeren Verweilzeit beeinflufit
werden kann. Die hthere VWZ von t = 24 s (rot) bringt au3er bei der hohen
Ausbeute von Cs-Komponenten keine Vortelle. Der Umsatz an Propen und die
Ausbeute der Ubrigen Kohlenwasserstoffe ab C, féllt niedriger aus as bei den
anderen Verweilzeiten.
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Abbildung 4-16: Umsatz an Edukt und Produktausbeuten bel der
Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-5 bei ver schiedenen VW Z.

T =325°C, p=3bar.

B Umsatz Propen

m4ml/min(t =24s) 0O 8ml/min (t =12 9) E 12ml/min (t =85)

4.7 Reaktion des NiO+H-ZSM -5 bei atmospharischem Druck

Der Abbildung 4-17 kann man entnehmen, dal3 die Reaktion im
drucklosen Zustand mit vergleichsweise guten Ergebnissen ablauft. Der
Reaktionsverlauf ist in diessm Diagramm bel 8, 12, 16 und 24 h dargestellt.
Der Umsatz des Propens liegt hier Uber den gesamten Reaktionsverlauf bel
sehr konstanten Werten zwischen 82 — 85%. Die Hauptanteile gebildeter
Substanzen liegen bei den Cy4- bis Co-Komponenten. Es sind quasi keine
Kohlenwasserstoffe  >Cjp zu beobachten. Im Bereich der Cs-
Kohlenwasserstoffe sind die Ausbeuten mit fast durchgehend 26% am
hochsten. Gute Ausbeuten sind auch im Bereich der G- bis G-Fraktion zu
verzeichnen, insbesondere bel den Gs-Kohlenwasserstoffen die mit 18% an die
erzielten Ergebnisse des Kataysators im Fale der Reaktion bei 3 bar
heranreichen. Sehr auffélig ist die konstante Ausbeute aller Komponenten Uber
die Gesamtlaufzeit von 24 h. Die hier angewandten Versuchsbedingungen
eignen sich also offensichtlich besonders gut zur Gewinnung der leichteren
Fraktionen, was in guter Ubereinstimmung mit den Ergebnissen aus der
Literatur ist [4,29]. Danach sind bei niedrigeren Driicken hohere Ausbeuten der
leichteren Kohlenwasserstoffe zu verzeichnen. Zur Synthese eines Gemisches
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mit mehr Anteilen an schwereren Komponenten ist es demnach vorteilhafter
unter Druck zu arbeiten.

Nach Versuchsende werden 16 ml (11,25 @) Ausbeute an
Flissigprodukt erhalten, dies entspricht einem Propen-Umsatz von 50,9 Gew.-
%. Dies liegt unter dem Ergebnis des Katalysators bei der Reaktion mit einem
Druck von 3 bar. Der Katalysator war nach Reaktionsende dunkelbraun.

50
XYin% |

Abbildung 4-17: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am
NiO+H-ZSM-5 be atmosphérischem Druck nach verschiedenen
Laufzeiten.

T=325°C,p=3bar.

B Umsatz Propen

B Produktausbeutenach 8 h O Produktausbeute nach 12 h

B Produktausbeutenach 16 h B Produktausbeute nach 24 h

4.8 Pt/H-ZSM-5 als Hydrierkomponente

Die Reaktion wird bei 325 °C und einem Druck von 3 bar durchgefihrt.
Der Edukt-Volumenstrom betragt jeweils 8 ml/min an Propen und Wasserstoff.
Wie in Abbildung 4-18 zu sehen it, besteht kein Unterschied zum allgemeinen
Produktspektrum der anderen Katalysatorsysteme. Der Umsatz an Edukt ist mit
rund 60% allerdings erheblich geringer alsim Falle des Versuches mit NiO+H-
ZSM-5 zu den gleichen Laufzeiten. Hier fallen die grofiten Ausbeuten von Cs-
bis C;-Komponenten an. So wird z. B. von den Gs-Kohlenwasserstoffen eine
Ausbeute von bis zu 14% beobachtet. Nach 8 h Laufzeit nimmt der Antell der
hoheren Verbindungen zu, wobel besonders der Bereich der C;s5-Komponenten

mit 2,9% hoher ist as bei den anderen Versuchen zur vergleichbaren
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Reaktionszeit unter den gleichen Reaktionsbedingungen. Den Ergebnissen der
GC-MS-Analyse zu Folge ist keine Zunahme an hydrierten Komponenten zu
beobachten. Die Anteile an geséttigten Kohlenwasserstoffen liegen mit und
ohne Platinkatalysator bei rund 21%. So werden bei der Analyse des im
Versuch mit NiO+H-ZSM-5 gebildeten Produktes 210 Substanzen detektiert,
wovon 46 geséttigt sind. Im Falle des mit dem Pt-Katalysator gewonnenen
Produktes werden 257 Substanzen detektiert, bei 55 von diesen handelt es sich

um geséttigte Kohlenwasserstoffe.

X,Yin %

Abbildung 4-18: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am
NiO+H-ZSM-5 mit Pt/H-ZSM-5 als Hydrierkomponente nach
verschiedenen Laufzeiten. T = 325 °C, p = 3 bar.

B Umsatz Propen

B Produktausbeute nach 2 h O Produktausbeute nach 4 h

@ Produktausbeute nach 6 h B Produktausbeute nach 8 h

In Abbildung 4-19 sind die Ausbeuten der Cg-lsomere mit NiO+H-
ZSM-5 und PYH-ZSM-5 (blau) als Hydrierkomponente im Vergleich mit
NiO+H-ZSM-5 (rot) dargestellt. Wie man erkennen kann, ist auch im Bereich
der Cs-Isomere keine verstarkte Hydrierung zu verzeichnen. Interessant ist
neben dem etwa doppelt so hohen Anteil an 3-Methylpentan im Vergleich mit
den anderen Katalysatoren der hohe Antell von Uber 7% an 4-Methyl-2-penten.
Aulerdem wird von den Isomeren des Hexens bevorzugt das 1-Hexen gebildet,
welches im Versuch mit NiO+H-ZSM-5 nicht auftaucht. Bel letzterem wird
hauptsachlich das 3-Hexen gebildet. Auffélig ist auch das Fehlen von 2,3-
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Dimethyl-1-buten im Versuch mit dem Platinkatalysator, welches im Falle des
Versuches mit NiO+H-ZSM-5 mit knapp 5% gebildet wird.

Insgesamt ist die Produktpalette der gebildeten Cs-Komponenten
vergleichbar mit denen von Imai et al. [34] geschilderten Produkten bei deren
Versuchen zur Dimerisierung von Propen. Dies 183% auf den gleichen

Reaktionsmechanismus tUber Cyclobutan-Derivate schlief?en wie er von den

Autoren in ihrem Artikel vorgeschlagen wird.
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Abbildung 4-19: Ausbeute der Cs-Fraktion mit den Katalysatoren NiO+H-

ZSM-5 sowie NiO+H-ZSM -5 mit Pt/H-ZSM-5 als Hydrierkomponente.
T=325°C,p=3bar.

B NiO+H-ZSM-5 B NiO+H-ZSM-5 und Pt/H-ZSM-5

4.9 Vergleich mit einem kommer ziellen Kraftstoff

In  Abbildung 4-20 sind die Anteile der Kohlenwasserstoffe des
Fllssigproduktes der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-5 bei einer
Temperatur von 325 °C und 3 bar Druck nach 24 h Laufzeit und enes
kommerziellen Kraftstoffes mit einer ROZ von 91 (Normalbenzin) aufgefihrt.
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Wie zu erkennen ist, besteht eine gute Ubereinsimmung in der
Produktverteilung zwischen den beiden Proben. Der kommerzielle Kraftstoff
(blau) enthdt mit 15% erwartungsgemal3 hohere Anteile der Cg-Komponenten.
Interessant ist der hohe Anteil von tber 25% an Gs-Kohlenwasserstoffen. Im
Falle des eigenen Produktes (rot) sind mit knapp 20% hohere Anteile an G-
und Cs-Komponenten als beim Normalbenzin mit jeweils rund 14% zu
vermerken. Der Anteill an Aromaten in der Benzinprobe liegt nach GC-MS-
Anayse bel 47%.

Insgesamt ergibt die GC-MS-Analyse bis auf die Anteile der Aromaten
eine weitestgehende Ubereinstimmung in  der Art der gebildeten
Kohlenwasserstoffe bel beiden Proben. Beim Benzin betragt der Anteil

hydrierter Spezies34%, beim Produkt der Propenoligomerisierung liegt er bei
21%.

3014
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Anteil in % 15—/

Abbildung 4-20: Vergleich der Antelle an Kohlenwasser stoff-
Komponenten zwischen der Propenoligiomerisierung am NiO+H-ZSM-5
bel einer Temperatur von 325 °C und einem Druck von 3 bar gewonnenen
FlUussigprodukt und einem kommer ziellen Nor malbenzin (ROZ 91).

B FlUssigprodukt Propenoligomeriserung ® Normalbenzin (ROZ 91)
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5 Zusammenfassung und Ausblick

Anhand der heterogen katalysierten Dimerisierung von Propen sollte
untersucht werden, inwiefern eine Umsetzung kurzkettiger Alkene am
Zeolithen ZSM-5 abléuft und ob eine Synthese kraftstofftauglicher Substanzen
mit dem  verwendeten  Anlagenaufbau  und den  gewdéhlten
Versuchsbedingungen prinzipiell gelingt. Zu diesem Zweck wurden in dieser
Arbeit verschiedene mit den Ubergangsmetallen Nickel und Zink belegte
Katalysatorsysteme auf Basis des synthetischen Zeolithen ZSM-5 untersucht.

In den Untersuchungen dieser Arbeit kann bestétigt werden, dal? der H-
ZSM-5 mit Edukt-Umsétzen bis 65% eine sehr zufriedenstellende Aktivitét bei
der Umsetzung von Propen zu hoherkettigen Kohlenwasserstoffen aufweist.
Ferner wird die Temperatur- und Druckabhangigkeit der Reaktion bestétigt und
mit diesen Ergebnissen eine Eingrenzung der optimalen Reaktionsbedingungen
der Oligomerisierungsreaktion vorgenommen. Anhand des Katalysators
NiO+H-ZSM-5 wird gezeigt, dal3 die Reaktion bel atmosphérischem Druck mit
guten Ausbeuten an leichteren Kohlenwasserstoffen ablauft. Dies deckt sich
mit den Ergebnissen aus der Literatur [3] nach denen bel niedrigem Druck
verstérkt leichtere Kohlenwasserstoffe im Bereich von Vergaserkraftstoffen
gebildet werden.

Das in den Versuchen gewonnene Flissigprodukt —umfal3t
erwartungsgemal eine hohe Anzahl olefinischer Komponenten, wobei die
Bildung verschiedenster 1somere der G- bis Cs-Fraktionen beobachtet wird.
Die Ausbeuten an Cs-Komponenten erreichen mit dem NiO+H-ZSM-5 Werte
bis zu 18%, wobe die Ausbeuten an den Isomeren 3-Methylpentan, 2-
Methylpenten und 3-Methylpenten eher gering sind.

Hohe Umsdtze zwischen 70-95% werden mit dlen in Form
mechanischer Mischungen angefertigten Katalysatoren erzielt. Insbesondere
der NiO+H-ZSM-5 Katalysator weist mit 95% Propen-Umsatz und Ausbeuten
von Uber 18% bei den C4 bis Cs-Komponenten die besten Ergebnisse auf. Die
mit Zink praparierten Katalysatoren verschieben das Produktspektrum zu
hoheren Kohlenwasserstoffen und somit in den Bereich der Dieselfraktion.
Dies ist eine Eigenschaft, die Zink als Co-Katalysator auf Nickelkatalysatoren
as geeignet erscheinen |&%. Alle Katalysatoren weisen eine geringe

Desaktivierung tber die beobachtete Laufzeit von 24 h auf. Im Gegensatz dazu
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desaktivieren die Katalysatoren NiH-ZSM-5 und NiZnH-ZSM-5 wesentlich
schneller. Bei diesen ist zudem der Einflul? des Zinks nicht so ausgepragt.

Eine Beeinflussung des Produktspektrums konnte auch durch eine
Veranderung der Verweilzeiten festgestellt werden. Demnach kommt es durch
eine Veringerung der Verwellzeit zu einer Verschiebung der Produkte zu
hoheren Kohlenwasserstoffen, ein Ergebnis das in weiteren Versuchsreihen
genauer untersucht werden mufite.

Die Qualitdtsverbesserung des Produktgemisches durch Anreicherung
mit geséttigten Verbindungen, unter Zuhilfenahme eines Hydrierkatalysators in
Form eines Pt/H-ZSM-5 in zweiter Katalysatorstufe, gelingt unter den
gewahlten Versuchsbedingungen nicht. Diese Reaktion sollte nochmals bei
verschiedenen Temperaturen und mit langerer Laufzeit durchgefihrt werden.

Fur weterfihrende Untersuchungen sind in jedem Fal die
Anaysemethoden zur Identifizierung der gebildeten Spezies zu optimieren.
Dazu sind in erster Linie mehr Referenzsubstanzen notwendig, um die
Bereiche der gebildeten Kohlenwasserstoffe weiter eingrenzen zu konnen.
Desweiteren wéare eine genauere Qualitétsanalyse des FliUssigproduktes
vorzunehmen, um insbesondere die Octanzahl des Gemisches, mdglicherweise
rechnerisch Uber die Siedepunkte der Komponenten, zu ermitteln. Schliefdlich
ist im n&hsten Schritt die direkte Umsetzung von Propan zu

kraftstofftauglichen Kohlenwasserstoffen als Herausforderung anzunehmen.
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7 Anhang
Tabelle 7-1: Ergebnisse der Rontgenfluoresenzanalyse am ICBM.
Substanz NiH-ZSM-5 NiZnH-ZSM-5
Anteillein % Anteillein %
SO 80 77,94
Al,O3 5,63 5,48
TiO; 0,021 0,02
FexOs 0,09 0,08
MgO 0,02 0,01
CaO 0,03 0,02
NaO 0 0,33
K20 0 0
P.Os 0 0
(SO3) 0 0
As 0,0001 0,0001
Ba 0,0045 0,0045
Co 0,0002 0
Cr 0,0020 0,0014
Cu 0 0
MnO 0 0
Mo 0,0004 0,0005
Ni 1,288 0,557
Pb 0 0,0010
Rb 0,0002 0,0001
0,0008 0,0008
U 0,0003 0,0004
0 0
Y 0,0001 0,0001
Zn 0,0005 1,814
Zr 0,0059 0,0061
Summe 86,9 86,1

Bem.: Zn war bis1300 ppm und Ni bis 6300 ppm kalibriert. Alle Proben mit

hoherer Konzentration kdnnen einen systematischen Fehler aufwel sen.
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Tabdle 7-2:

Ergebnisse der Messung des

Katalysatorproben (Durchgeftihrt am ICBM).

Kohlenstoffgehaltes der

Katalysator Laufzeit in h Anteil an Cin %
H-ZSM-5 31,5 5,74 und 5,76
H-ZSM-5 8 6,80 und 6,81

NiO+H-ZSM-5 24 9,57 und 9,60
ZnO+H-ZSM-5 24 3,54 und 3,58
Tabelle 7-3: Referenzrethe: Retentionszeiten  verschiedener  Kohlen-

wasserstoffe.
Substanz Retentionszeit in min
Methan 1,53
Ethan 1,58
Propan 1,66
Propen 1,64
Butan 1,92
n-Pentan 2,58
2-Methylpentan 3,62
n-Hexan 4,44
Benzol 6,11
Iso-Octan 8,29
n-Heptan 9,13
Toluol 13,48
n-Octan 16,47
n-Nonan 23,23
n-Decan 29,24
Undecan 34,80
Dodecan 40,02
Tridecan 47
Tetradecan 53
Pentadecan 60
Hexadecan 65




7 Anhang 83

Tabelle 74: Zusammensetzung des Flissigproduktes nach GC-MS-Anayse
des Vesuches mit NiO+H-ZSM-5. Exemplarische Darstellung eniger

typischer Substanzen.
C-Zahl Substanz Ret.zeitin| Y in%
min
4 | sobutan 4,89 0,15
2-Methyl-1-propen 511 1,21
5 3-Methyl-1-buten 6,10 0,28
1-Penten 6,87 0,31
1,1-Dimethylcyclopropan 7,05 2,12
2-Methyl-2-buten 7,95 1,68
6 4-Methyl-2-penten 10,09 0,75
2,3-Dimethyl-1-buten 10,30 1,68
3-Methylpentan 11,05 0,28
2-Methyl-1-penten 11,38 1,39
3-Hexen 12,22 111
2-Hexen 13,10 0,54
3-Methyl-2-penten 13,60 2,15
7 2,3,3-Trimethyl-1-buten 14,44 0,05
2,4-Dimethyl-1-penten 15,33 0,63
2-Methyl-3-hexen 15,72 0,22
3-Methyl-3-hexen 16,91 1,30
3-Methylhexan 17,57 0,44
Methylcyclohexan 17,82 0,54
3-Hepten 19,37 0,85
2-Hepten 19,88 0,44
8 4-Methyl-2-hepten 23,69 0,47
1,2,3-Trimethylcyclopenten 23,90 0,48
2,5-Dimethyl-2-hexen 24,13 1,33
3,4-Dimethyl-2-hexen 24,81 0,60
5-Methyl-2-hepten 24,95 0,41
2,4,4-Trimethyl-2-penten 25,33 0,09
2-Octen 27,06 0,18
9 3,5-Dimethyl-3-hepten 28,80 0,17
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1,2,3-Trimethylcyclohexan 28,97 0,33

3-Nonen 29,81 0,66

2-Methyloctan 31,29 0,58

3-Methyloctan 31,70 0,55

4-Ethyl-3-hepten 32,01 0,54

10 3-Decen 36,30 0,39

4-Decen 36,88 0,72

2,6-Dimethyl-2-octen 37,62 0,47

5-Decen 37,97 0,31

2-Methyl-3-nonen 39,28 0,13

1-Ethyl-3,5-dimethylbenzol 42,30 0,39

11 5-Undecen 42,51 0,18

12 4-Dodecen 43,57 0,42

3-Dodecen 44,10 0,22

1,2,3,4-Tetramethylbenzol 45,61 0,22

6-Dodecen 47,11 0,14

13 5-Butyl-4-nonen 47,25 0,07
1,3-Dimethyl-5-(1-methylethyl)benzol

14 7-Tetradecen 50,83 0,09

5-Tetradecen 51,51 0,04
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Zu Abbildung 4-1:

Tabelle 7-5: Temperaturabhangigkeit der Reaktion am Beispiel des H-ZSM-5
im Temperaturbereich von 25 °C bis 350 °C.

Tin°C Edukt-Umsatz X in %
25 0
50 0,013
75 0,016
100 0,022
125 0,022
150 0,033
175 0,19
200 0,61
225 2,49
250 7,39
275 21,83
300 46,79
325 58,69
350 67,25

Zu Abbildung 4-2:

Tabelle 7-6: Temperatureinflu® auf das Produktspektrum am Beispiel des H-
ZSM-5 im Temperaturbereich von 250 bis 350 °C.

Xin%|Yin%

Tin Edukt C4 C5 C5 C7 Cg Cg Clo
°C

250 739 | 1,24 | 0,96 243 | 1,02 1,45 0,26 -

275 | 21,83 | 4,35 2,61 563 | 410 | 3,57 1,30 | 0,21

300 | 46,80 | 11,28 | 7,62 | 10,78 | 8,83 517 2,22 | 0,83

325 | 58,69 | 17,97 | 942 | 1392 | 1047 | 4,65 1,75 | 0,28

350 | 67,25 | 21,55 | 9,98 | 21,37 | 9,08 3,61 1,33 | 0,06
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Zu Abbildung 4-3:

Tabelle 7-7: Druckeinflul? auf den Umsatz an Edukt am Beispiel des H-ZSM-5
bei 295 °C und Druckeinstellungen von 1 bis 5 bar bei Laufzeiten von 10 bis
480 min.

Xin%
pin bar 10 120 240 360 480
1 83,46 66,04 59,10 51,58 46,19
2 46,68 43,95 38,43 36,48 35,61
3 46,21 40,01 46,40 31,45 25,67
4 72,64 72,80 51,72 52,07 53,35
5 63,49 67,36 58,02 34,51 30,28

Zu Abbildung 4-4:

Tabelle 7-8: Produktspektrum der Propenoligomerisierung nach Laufzeiten von
4, 8, 12 und 24 h am H-ZSM-5 bei 325 °C und 3 bar.

C-Zahlenin %

tinh| X Y

E |Cs|Cs| Ce|Cr| Cs|Co|C10|C11|Cr2|Ca3|Cus|Css

4 |44,7]11,7|111,8] 99| 65| 32| 10| 01 [<0,1| - - - -

533|106 97 (10,7 81| 46 | 23| 15| 14| 18| 07| 09| 06

12 (643|188 95|103| 95| 78|66 | 45|20 09| 18| 14| 06

24 162611291125 14,8/119| 52| 35| 12| 02 |<0,1(<0,1|<0,1| -

Zu Abbildung 4-5:

Tabelle 7-9: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiH-ZSM-5
nach 4, 8, 12 und 24 h Laufzeit. T = 325 °C, p = 3 bar.

C-Zahlenin %

tinh{ X Y

E |Cs|Cs| Cs| C7| Cg|Cog|C10|C11|Cr2|Ci13|Cus|Cs5

4 1631|124| 93 |155/131| 72| 32| 12| 05| 05| - - -

177112 | 12| 49| 30| 48| 20| 06| - - - - -

12 (263|136 |33 |81| 37| 47| 13| 08 (<01 - - - -

24 (25213231 |181|32|46(12|06| 02| - - - -
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Zu Abbildung 4-6:

Tabelle 7-10: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiZnH-ZSM-5
nach 4, 8, 12 und 24 h Laufzeit. T = 325 °C, p = 3 bar.

C-Zahlenin %

tinh| X Y

E |Cs|Cs| Ce|Cr| Cs|Co|C10|C11|Cr2|Ca3|Cus|Css

4 |563|104| 65 |12,7|1128| 77| 36| 15| 05| 01 (<0,1|<0,1| 03

8 |3L,2(56|31|77|61|54|23|07]| - - - - -

12 (228|136 |28 | 62| 36| 40| 17| 07| - - - - -

24 1141|117 113| 47|16 29(09|06(01( - - - -

Zu Abbildung 4-7:

Tabelle 7-11: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-
5nach 4, 8, 12 und 24 h Laufzeit. T = 325 °C, p = 3 bar.

C-Zahlenin %

tinh| X Y

E |Cs|Cs| Cs| C7| Cg|Cog|C10|C11|Cr2|Ci13|Cus|Cs5

4 |957|140|135|16,7|149(118| 86 | 57| 36| 28 | 1,7 | 19| -

79,9118,2|118,2|169|123| 69 | 31 | 12| 02 [<0,1|<0,1| - -

12 |81,0|18,0(18,3|182(130| 67| 30| 13| 01 (<0,1| - - -

24 (916(138|14,7|119,0| 182|116 67| 39| 19| 12|03 | 01| -

Zu Abbildung 4-8:

Tabelle 7-12: Ausbeute der Ce-Fraktion nach GC-MS-Anayse des
FlUssigproduktes bei der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-5.
T=325°C, p=3bar.

Substanz Y in%
2,3-Dimethyl-1-buten 5,37
3-Methylpentan 0,28
2-Methyl-1-penten 1,40
3-Methyl-2-penten 3,44
4-Methyl-2-penten 2,04
2-Hexen 0,54
3-Hexen 1,11
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Zu Abbildung 4-9:

Tabelle 7-13: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am ZnO+H-ZSM-
5nach 4,8, ,12und 24 h. T = 325 °C, p = 3 bar.

C-Zahlenin %

tinh| X Y

E |Cs|Cs| Ce|Cr| Cs|Co|C10|C11|Cr2|Ca3|Cus|Css

4 |752|153|152|159|125/ 64| 32| 21| 19| 19|02 |<01| -

8 |795(122(11,7(13,7|1125| 91| 76| 59| 32| 18| 09 | 02 |<0,1

12 [753(13,2|119|14,4|122| 69 | 47| 45| 36| 21| 08| 02 |<0,1

24 1689|130| 47 |154|153/104| 60| 29| 0,7 [<01| - - | <01

Zu Abbildung 4-10:

Tabelle 7-14: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiO+ZnO+H-
ZSM-5 nach 4, 8, 12 und 24 h Laufzeit. T = 325 °C, p = 3 bar.

C-Zahlenin %

tinh| X Y

E |Cs|Cs| Cs| C7| Cg|Cog|C10|C11|Cr2|Ci13|Cus|Cs5

4 |709|148|133|16,7|129| 72 | 35| 15| 04 |<01(<0,1| - -

741113,5|109| 155|141 87 (53| 31|14 06|01| 01| 01

12 [750(12,2|1125|14,7|133| 87 | 57 | 38| 20| 1,1 | 04 | 02 |<0,1

24 (698125|116|141|118| 72| 45| 32| 21| 14|04 | 03| 02

Zu Abbildung 4-11:

Tabelle 7-15: Ausbeute der Ce-Fraktion der Propenoligomerisierung an
verschiedenen Katalysatoren. T = 325 °C, p = 3 bar.

Substanz in % H-ZSM-5| NiO+ ZnO+ | NiO+Zn+

H-ZSM-5 | H-ZSM-5 | H-ZSM-5
2,3-Dimethyl-1-buten 2,04 5,37 5,07 2,10
3-Methylpentan 0,25 0,28 0,16 0,25
2-Methyl-1-penten 1,16 1,40 1,23 1,27
3-Methyl-1-penten 3,10 3,44 2,90 3,06
4-Methyl-1-penten 4,21 2,04 1,13 4,56
2-Hexen 0,48 0,54 0,53 0,50
3-Hexen - 1,11 - 0,99
Summe 11,24 14,18 11,02 12,73
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Zu Abbildung 4-12:

Tabelle 7-16: Produktspektrum der Propenoligomerisierung an den
Katalysatoren in Form mechanischer Mischungen und dem reinen H-ZSM-5
nach 12 h Laufzeit. T = 325 °C, p = 3 bar. Umsatz X an Edukt und AusbeuteY
an Komponenten von C,4 bis Cis.

X,Y in % H-ZSM-5 NiO ZnO NiO+ZnO
E 64,34 81,05 75,3 75,0
4 8,88 18,06 13,2 12,9
5 9,50 18,28 11,95 12,5
6 10,34 18,22 14,4 14,7
7 9,54 13,03 12,2 13,3
8 7,86 6,69 6,9 8,7
9 6,62 3,06 4,7 5,7
10 4,49 1,29 4,5 3,8
11 2,01 0,15 3,6 2,0
12 0,94 <01 2,1 11
13 1,84 - 0,8 0,4
14 1,46 - 0,2 0,2
15 0,65 - <01 <01
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Zu Abbildung 4-13:
Tabele 7-17:

Komponenten von C, bis Cys.

Produktspektrum der Propenoligomerisierung an den
Katalysatoren in Form mechanischer Mischungen und dem reinen H-ZSM-5
nach 24 h Laufzeit. T = 325 °C, p = 3 bar. Umsatz X an Edukt, Ausbeute Y an

XY in% H-ZSM-5 NiO ZnO NiO+ZnO
E 62,65 91,66 68,97 69,78
4 12,98 13,81 13,01 12,47
5 12,56 14,73 4,72 11,57
6 14,81 19,09 15,40 14,13
7 11,95 18,21 15,29 11,86
8 5,19 11,62 10,45 7,19
9 3,47 6,70 6,03 4,53
10 1,18 3,87 291 3,23
11 0,28 1,88 0,71 2,15

12 <0,1 1,26 <0,1 1,44
13 <01 0,27 - 0,41
14 <01 <01 - 0,32
15 - - <01 0,18

Zu Abbildung 4-14:

Tabelle 7-18: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-
5 bei hoherer Verweilzeit (t =24 s) und 8, 12 und 22 h Laufzeit.
T=325°C, p=3ba.

C-Zahlenin %

tinh| X

Y

E

Cs4

Cs | Cs

Cs

Cs | Co

Ciwo

Cu

Ci

Ci3

Cu|Css

8 |56,5

27,9

10,7| 33

4.4

40 | 14

05

03

01

<0,1

12 |62,0

26,2

13,3| 60

56

47 | 20

0,6

03

01

<0,1

22 64,3

241

13,8 83

6,8

53| 28

0,7

02

01

<0,1
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Zu Abbildung 4-15:

Tabelle 7-19: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-
5 bel niedrigerer Verweilzeit (t = 8 s) nach 8, 12 und 22 h Laufzeit.
T=325°C, p=3bar

C-Zahlenin %

tinh{ X Y

E | Cs|Cs | Co| Cr| Cs|Co|Cro|Ca|Ca2|Ca3|Cu|Css
8 |783| 78|58 |11,7/131110,71 83| 72| 59| 47| 13| 12| 02
12 (709| 78 | 57 |112,71129| 95| 60| 48| 40| 27| 12| 1,3 | 19

22 |7711 36131838598 |77|75|84| 74|46 | 54| 26

Zu Abbildung 4-16:

Tabelle 7-20: Umsatiz an Edukt und Produktausbeuten bel der
Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-5 bel verschiedenen VWZ ¢ = 8,
12,und 24 3).

T=325°C, p=3ba.

C-Zahlenin %

tin| X Y

S

E |Cs|Cs| Ce|Cr| Cs|Co|C10|C11|Cr2|Ca3|Cus|Css

8 |709| 78|57 (1271291 95|60 | 48| 40| 27| 12| 13| 19

12 |81,0|18,0(18,3|182(130| 67| 30| 13| 01 (<0,1| - - -

24 162,0(262(133| 60| 56| 47| 20| 06| 03| 01 |<01| - -

Zu Abbildung 4-17:

Tabelle 7-21: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-
5 bei druckloser Reaktion nach 8, 12, 16 und 24 h Laufzeit.

T=325°C, p=3ba.

C-Zahlenin %

tinh| X Y

E |Cs|Cs | Ce|Cr| Cs|Co|C10|C11|Cr2|Ca3|Cus|Css

8 [850(265|17,2(18,1|125| 69| 29| 06 [<0,1| - - - -

12 |1845|26/4(169| 182|126 68 | 28 | 05 |<0,1| - - - -

16 |833|26,0(16/4|181|126| 65| 28 | 05| - - - - -

24 1823|257|16,0|182|12,7| 64 | 27 | 04 | - - - - -
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Zu Abbildung 4-18:

Tabelle 7-22: Produktspektrum der Propenoligomerisierung am NiO+H-ZSM-
5 mit Pt/H-ZSM-5 a's Hydrierkomponente nach 2, 4, 6 und 8 h Laufzeit.

T=325°C, p=3bar.

C-Zahlenin %

tinh{ X

Y

E | Cs| Cs| Cs

C7| Cs| Co | Cao

Cu

Cp|Ci|Cu|Css

57,9(18,5|133| 134

751 35| 10| 01

63,1(18,5|156( 14,1

91| 40| 12| 01

60,5(144| 95 (124

| O A DN

92|46 | 21| 13

09

10|05 19| 20

574(132| 76 | 11,8

90

471 23| 16

13

14|04 | 08| 28

Zu Abbildung 4-19:

Tabelle 7-23: Ausbeute der Cs-Fraktion mit den Katalysatoren NiO+H-ZSM-5
sowie NiO+H-ZSM-5 mit Pt/H-ZSM-5 als Hydrierkomponente.

T=325°C, p=3ba.

Substanz NiO+H-ZSM-5 und NiO+H-ZSM-5
Ausbeute in % Pt/H-ZSM-5
2,2-Dimethyl-butan 0,04 -
2,3-Dimethyl-1-buten - 5,37
3-Methylpentan 0,65 0,28
2-Methyl-1-penten 1,38 1,4
3-Methyl-2-penten 3,38 3,44
4-Methyl-2-penten 7,49 2,04
1-Hexen 1,65 -
2-Hexen 0,55 0,54
3-Hexen - 1,11
Summe 15,14 14,18
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Zu Abbildung 4-20
Tabelle 4-24: Vergleich des mit NiO+H-ZSM-5 gewonnenen Flussigproduktes
mit einem kommerziellen Kraftstoff (Normalbenzin, ROZ 91).

C-Zahl, Antell in % Flussigprodukt mit Normalbenzin, ROZ 91
NiO+H-ZSM-5

Ca 2,56 10,49
Cs 21,87 26,11
Cs 21,12 13,60
Cs 20,34 12,25
Cs 11,45 15,23
Co 8,50 9,49
Cio 5,56 5,40
Cu 3,20 1,84
Cr 1,39 0,36
Cui 0,06 0,10
Cu 0,006 0,27
Cis - -
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