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Kurzzusammenfassung

In der vorliegenden Arbeit wurde die Dimethylether (DME)-Direktsynthese aus Synthesegas
an einer Kombination aus Kupfer/Zinkoxid- und Dehydratisierungskatalysatoren untersucht.
Hierbei lag der Schwerpunkt der Untersuchungen auf der Prifung, ob die DME-Direkt-
synthese unter dem Einsatz von kohlenmonoxidreichem Synthesegas, wie es beispielsweise
durch Vergasung biologischer Reststoffe hergestellt werden kann, sinnvoll durchflihrbar

waére.

Zu diesem Zweck sind an einem kommerziell verfligbaren Katalysatorsystem, bestehend aus
einem Cu/ZnO/Al,O5-Katalysator und y-Al,O3;, eine Vielzahl reaktionstechnisch relevanter
Untersuchungen durchgefiihrt worden. Neben den Einflissen von Temperatur, Druck,
Verweilzeit, Synthesegaszusammensetzung und -konzentration wurde die Wirkungsweise
von zusatzlichem Wasser, Kohlendioxid und Katalysatorgiften (z.B. H,S, HCI, NaOH) auf das
Katalysatorsystem geprift. Die experimentellen Daten wurden durch die Modellierung der
Reaktionskinetik, basierend auf einem umfangreichen Reaktionssystem unter Berilck-

sichtigung unterschiedlicher Reaktionsbedingungen, erganzt.

Mit dem Ziel, die Effizienz des Prozesses zu erhdhen und das Katalysatorsystem auf ein
kohlenmonoxidreiches Reaktionsmedium anzupassen, wurden neben den reaktionstech-
nischen Grundlagenuntersuchungen Modifikationen am Katalysatorsystem vorgenommen.
Der Einsatz verschiedener Dehydratisierungskatalysatoren ergab, dass y-Al,O; bzw. ein
schwach saurer Zeolith des Typs H-MFI eine hocheffiziente und selektive Dehydratisierung
des entstehenden Methanols zu DME gewahrleisten. Diese beiden Katalysatoren eignen
sich aufgrund ihrer tendenziell geringen Aciditdt und den vorwiegend schwachen
Saurezentren an der Oberflache besonders gut als Dehydratisierungskomponente fur die
DME-Direktsynthese. In Anlehnung an klassische Cu/ZnO-Systeme wurden verschiedene
Methanolkatalysatoren hergestellt und hinsichtlich Aktivitat und Stabilitdt in der DME-Direkt-
synthese getestet. Bezlglich ihrer Aktivitdt lagen alle Katalysatorsysteme in ihrer
Leistungsfahigkeit unterhalb des kommerziell verfligbaren Katalysators. Dagegen stand die
Stabilitat der hergestellten Katalysatoren dem Referenzsystem Uber einen Zeitraum von
200 h nicht nach. Darlber hinaus konnte die Temperaturbestandigkeit und die Resistenz
gegeniber dem Katalysatorgift HCI bei einigen Systemen (Cu/ZnO/Cr,O; und
Cu/ZnO/Al,03/Zr0O,) im Vergleich zum kommerziell verfiigbaren Katalysator gesteigert

werden.



Abstract

This work deals with studies on one-step dimethyl ether synthesis using a combination of
copper-catalysts and dehydration catalysts. The focus of the investigations was on
determinating weather one-step dimethyl ether synthesis with carbon monoxide-rich
synthesis gas — for example produced from organic waste materials — would make sense

from a technical point of view.

To this purpose, various reaction engineering investigations were carried out on a
commercially available catalyst system consisting of a Cu/ZnO/Al,O3 catalyst and y-Al,O3. In
addition to influences of temperature, pressure, retention time, synthesis gas composition
and synthesis gas concentration the effect of added water, carbon dioxide or catalyst poisons
(e.g. H,S, HCI, NaOH) on the catalyst were investigated in order to deepen our
understanding. Modelling of the reaction kinetics for different reaction conditions, based on

large system of chemical reactions, was used to supplement the experimental data.

In addition to the basic investigation on reaction engineering aspects, catalyst modifications
were achieved in order to optimize the one-step dimethyl ether process. The use of y-Al,O3
or H-MFI with low level of acidity ensured good and selective performance in dehydration of
methanol, formed in the process, to dimethyl ether. The aforementioned catalysts are well
suitable as dehydration catalyst in one-step dimethyl ether synthesis because of their lower
acidity and mainly weak acid sites on their surface. Inspired by classic Cu/ZnO catalysts, a
number of methanol catalysts with different composition were prepared and tested towards
activity and stability in one-step dimethyl ether synthesis. The activity of all prepared
catalysts was lower compared to the commercially available catalyst, but their stability over a
period of 200 h was comparable to the reference specimen. Furthermore, an improvement in
thermal stability and resistance against HCI as catalyst poison was observed within two
prepared systems (Cu/ZnO/Cr,0O3; and Cu/ZnO/Al,O3/Zr05).
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Einleitung

1. Einleitung

Durch den stetig steigenden Energie- und Rohstoffbedarf werden eine effiziente Ressour-
cennutzung sowie die Einbindung von erneuerbaren Rohstoffen unumganglich. Aufgrund der
Verknappung fossiler Brennstoffressourcen in den kommenden Jahrzehnten missen Alter-
nativen erschlossen werden. Einen wertvollen Beitrag hierzu kann Biomasse leisten, die
neben einer allgemeinen, nachhaltigen Verfligbarkeit auch eine nahezu neutrale CO,-Bilanz
liefern wirde. Um Konflikte mit der Nahrungsmittelversorgung zu vermeiden, sind primar

biologische Reststoffe flir eine energetische Nutzung zu favorisieren.

Aus Biomasse lasst sich durch Pyrolyse und/oder Vergasungsprozesse Synthesegas
herstellen, welches auf unterschiedlichen Routen zu Kraftstoffen oder Chemikalien
umgesetzt werden kann. Vor diesem Hintergrund wird am Karlsruher Institut fir Technologie
ein mehrstufiger Prozess zur Herstellung von Kraftstoffen und Chemikalien aus Biomasse
entwickelt (biolig®) [1]. Hierbei findet zunachst eine Pyrolyse der Biomasse zu einem Slurry
statt, der aus Koks und Kondensat besteht. Dieser Slurry wird in einem Flugstrom-
Hochdruck-Vergaser zu Synthesegas umgesetzt. Charakteristisch fiir dieses aus Rest-
Biomasse gewonnene Synthesegas ist der hohe CO-Anteil (Ho/CO-Verhaltnis < 1). Den sich
anschlielenden Synthesestufen wird eine HeilRgasreinigung vorangeschaltet, welche das
Synthesegas von etwaigen Stérkomponenten befreien, aber keinen Einfluss auf das
H,/CO-Verhaltnis nehmen soll. Fir die Weiterverarbeitung dieses Synthesegases zu
Treibstoffen und Basischemikalien Gber etablierte Verfahren, wie beispielsweise den Fischer-
Tropsch-Prozess, misste eine Wasser-Gas-Shift-Reaktion (WGSR) vorgeschaltet werden,
um das H,/CO-Verhaltnis zu optimieren. Eine wichtige Chemikalie, die aus Synthesegas
produziert wird, ist Methanol. Es bildet den Ausgangsstoff fur Synthesen weiterer
Chemikalien wie z.B. Methyl-tert-butylether, Essigsdure oder Formaldehyd. Zwei wichtige
industrielle Prozesse, die auf Methanol basieren, sind der MTO- (Methanol-to-Olefins) und
der MTG-Prozess (Methanol-to-Gasoline). Beim MTO-Prozess wird Methanol an einem
sauren Katalysator zu Dimethylether (DME) dehydratisiert und dann weiter zu Ethylen und
Propylen umgesetzt. Der MTG-Prozess stellt eine synthesechemische Alternative fir die
Herstellung von Benzin mit hoher Oktanzahl dar. Auch hier wird Methanol in einem

separaten Reaktor zuerst zu DME dehydratisiert [2,3].



Einleitung

Wie diese Prozesse zeigen, erfolgt die Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen
meist Uber die Zwischenstufe DME. Aus diesem Grund und hinsichtlich der Tatsache, dass
DME selbst als Kraftstoff, Energietrager und Additiv flr verschiedene Produkte (z.B. Flissig-
gas, Treibgas in Spraydosen) ein breites Anwendungsspektrum liefert, weckt DME verstarkt
das Interesse von Forschung und Industrie. Fir die DME-Synthese werden nach heutigem
Stand der Technik zwei Prozessvarianten herangezogen. Das derzeitig etablierte Verfahren
ist eine zweistufige Synthese, bei der in zwei hintereinander geschalteten Reaktoren
zunachst die Synthesegasumsetzung zu Methanol und anschlieRend dessen Dehydra-
tisierung erfolgen. Von besonderem Interesse ist die Moglichkeit, die Synthese direkt in
einem einstufigen Verfahren ausgehend von Synthesegas durchzufiihren. Diese Route ist
sowohl in einem Slurry- als auch in einem Festbettreaktor realisierbar und kénnte
wirtschaftliche Vorteile durch die Einsparung von Reaktoren sowie eine thermodynamisch
effizientere Umsetzung bieten. Die Gesamtreaktion des einstufigen Prozesses beschreibt die
Synthese von DME aus einer aquimolaren Mischung von Wasserstoff und Kohlenmonoxid,
wodurch sie sich fur die direkte Umsetzung von CO-reichem Biosynthesegas besonders

eignen wurde.



Ziel der Arbeit

2.Ziel der Arbeit

Ziel der Arbeit ist, ein einstufiges Verfahren zur DME-Herstellung aus CO-reichem Synthese-
gas zu realisieren, den Einfluss von Prozessparametern (T, p, 1) und Stérkomponenten
(CO,, HyO, HCI, H,S, etc.) zu identifizieren und durch Modifikation des Katalysatorsystems
eine Anpassung an biomassestammiges Synthesegas zu erreichen, um die Effizienz des

Prozesses zu erhohen.

Im ersten Teil der Arbeit werden an einem kommerziell verfligbaren Katalysatorsystem,
bestehend aus einem Cu/ZnO/Al,Os-Katalysator und y-Al,O3;, verschiedene reaktions-
technisch relevante Untersuchungen durchgefiihrt. Zunachst werden der Druck, die
Temperatur, die Verweilzeit, das H,/CO-Verhaltnis und die Synthesegaszusammensetzung
variiert, um relevante Prozessparameter und optimale Betriebsbedingungen zu ermitteln. Mit
den experimentellen Daten erfolgt die Modellierung der Mikrokinetik mit dem Ziel, die am
Katalysatorsystem ablaufenden Prozesse naher bestimmen zu kénnen. Neben der Variation
der Prozessparameter wird die Wirkungsweise von Wasser, Kohlendioxid und
Katalysatorgiften (z.B. H,S, HCI, NaOH) auf das Katalysatorsystem geprift, um die
bendtigten Qualitatsanspriche des Synthesegases fir die Prozesseinheiten ,Synthesegas-

erzeugung“ und ,Gasreinigung“ zu ermitteln.

Den zweiten Schwerpunkt der Forschungsarbeiten bildet die Modifikation des Katalysator-
systems. Das Ziel hierbei ist die Entwicklung eines Katalysatorsystems, welches auf die
einstufige DME-Synthese aus biomassestdmmigem Synthesegas abgestimmt ist und nach
Moglichkeit eine hohe Widerstandsfahigkeit gegenuber Stérkomponenten im Synthesegas
aufweist. Zu diesem Zweck kommen verschiedene Dehydratisierungskatalysatoren zum
Einsatz. Darlber hinaus werden in Anlehnung an klassische Cu/ZnO-Systeme verschiedene
Methanolkatalysatoren hergestellt und hinsichtlich Aktivitdt und Stabilitdt geprift. An
ausgewahlten Katalysatoren werden ferner Untersuchungen mit variablen Prozess-

parametern durchgefihrt.

Die Untersuchungen sollen neben dem wissenschaftlichen Aspekt, die DME-Direktsynthese
besser zu verstehen und Erkenntnisse Uber die Kombination der ablaufenden Reaktionen zu

erhalten, eine Umsetzung des Verfahrens in den Pilotmalstab unterstiitzen.



Theoretische Grundlagen und Stand der Technik

3. Theoretische Grundlagen und Stand der Technik

DME ist unter Standardbedingungen ein ungiftiges, farbloses, schwach narkotisch
wirkendes, leicht entzindliches Gas. Er kann durch moderate Druckerhéhung einfach
verfliissigt werden und weist groRe Ahnlichkeiten mit den Fliissiggasen Propan und Butan
auf. DME bietet vielfaltige Anwendungsméglichkeiten (z.B. Treibstoff/-zusatz, Flissiggas-
zusatz, Treibgas in Spraydosen, Basischemikalie), weshalb er gro3es Interesse in
Wissenschaft und Industrie weckt und in den letzten Jahren intensive Forschungsaktivitaten

ausgeldst hat.

3.1. Katalytische Dimethylether (DME)-Synthese

Die DME-Synthese erfolgt im Wesentlichen Uber zwei Routen: Der zweistufige und der
einstufige Prozess. Bei beiden Routen findet die Umsetzung von Synthesegas zu Methanol
(Methanolsynthese) und dessen Dehydratisierung zu DME (Methanoldehydratisierung) statt.
Beim einstufigen Verfahren wird dieses Reaktionssystem durch die Wasser-Gas-Shift-
Reaktion (WGSR) erganzt. Im Folgenden wird zunachst separat auf diese drei Teilreaktionen

eingegangen.

3.1.1.  Teilreaktion: Methanolsynthese

Methanol wird seit den 1960er Jahren grof3technisch vorzugsweise im Niederdruckverfahren
an Cu/ZnO-Katalysatoren hergestellt. Diese Katalysatoren sind im Vergleich zu den zuvor
verwendeten ZnO/Cr,0O;-Katalysatoren fir die Hochtemperatur-Methanolsynthese sehr
empfindlich gegeniber Verunreinigungen im Synthesegas, zeigen demgegeniiber aber
erhohte Aktivitat und Selektivitat. Die Reaktionsbedingungen fiir die auf Kupfer basierten
Katalysatoren liegen im Bereich von ca. 220 bis 300 °C und 50 bis 100 bar [4]. Die Jahres-
produktion an Methanol betrug 2004 mehr als 32 Millionen Tonnen [2], steigerte sich 2005

auf 42 Millionen Tonnen und wurde fiir 2008 auf ca. 60 Millionen Tonnen geschatzt [5], was

4



Theoretische Grundlagen und Stand der Technik

die groRe Relevanz dieses Stoffes verdeutlicht. Methanol stellt nicht nur einen alternativen
Brennstoff (z.B. Direkt-Methanol-Brennstoffzelle) dar, es bietet auch die Mdglichkeit, eine
Vielzahl von weiteren Chemikalien (z.B. Formaldehyd, Methyl-tert-butylether, Essigsaure,
diverse Methylester) herzustellen. Fir die Methanolumsetzung zu Basischemikalien und
Kraftstoffen werden beispielsweise die oben bereits erwahnten Prozesse MTO und MTG

industriell genutzt.

Die heutzutage verwendeten Methanolkatalysatoren basieren im Wesentlichen auf Kupfer-
und Zinkoxid. Als struktureller Stabilisator der Kupferpartikel und der damit verbundenen
Gewahrleistung einer moglichst groRen Kupferoberfliche wird meist Aluminiumoxid
hinzugefiigt [5,6]. Die Katalysatoren werden typischerweise mittels simultaner Fallung von
Salzen der jeweiligen Metalle hergestellt. Das Fallungsprodukt wird im Anschluss ge-
waschen, getrocknet und kalziniert. Die so erhaltenen Metalloxidkatalysatorvorstufen — in der
Arbeit ebenfalls als Katalysator bezeichnet, d.h. es wird im Folgenden nicht explizit zwischen
der oxidischen Vorstufe und dem aktiven Katalysator unterschieden — werden dann, nach
entsprechender Aktivierung, zur Synthesegasumsetzung herangezogen. In Tabelle 1 ist eine

Auswahl kommerziell verfiigbarer Methanolkatalysatoren aufgelistet.

Tabelle 1: Zusammensetzung kommerziell verfliigbarer Methanolkatalysatoren [3]

Hersteller Cu [At.%] Zn [At.%] Al [At.%] Andere [At.%] | Patentiert
IFP 45-170 15-35 4-20 Zr:2-18 1987
ICI 20-35 15-50 4-20 Mg 1965
BASF 38.5 48.8 12.9 k.A. 1978
Shell 71 24 k.A. Seltene Erden 1973
Sud-Chemie 65 22 12 k.A. 1987
Dupont 50 19 31 k.A. n.g.
United Catalysts 62 21 17 k.A. n.g.
Haldor Topsge (MK-121) > 55 21-35 8-10 k.A. n.g.

Neben diesen industriell verwendeten Katalysatoren wird in der wissenschaftlichen Literatur
eine Vielzahl von modifizierten Methanolkatalysatoren beschrieben. Eine Ubersicht zu
Katalysatoren basierend auf Cu/ZnO/Al,O3;, Raney-Kupfer, intermetallischen Verbindungen
und Edelmetallen —allen voran Palladium — wird beispielsweise durch Chinchen et al.

gegeben [7].
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Da in dieser Arbeit die DME-Direktsynthese thematisiert wird und diese im Vergleich zur
Methanolsynthese unter teilweise abweichenden Betriebsbedingungen (z.B. Temperatur,
Synthesegaszusammensetzung) stattfindet, wird unter anderem geprift, ob ein modifizierter
Methanolkatalysator ggf. besser an die DME-Direktsynthese aus biomassestammigem
Synthesegas angepasst ist als ein kommerziell verfligbarer Methanolkatalysator. Mit dem
Ziel, die Temperaturbestandigkeit und die Widerstandsfahigkeit gegenliber Katalysatorgiften
im Vergleich zu klassischen Cu/ZnO-Systemen zu erhéhen und den Effekt des Umsatz-
rickgangs in Anwesenheit von Kohlendioxid [5] zu minimieren, sollen im Folgenden
erganzend potentiell geeignete Systeme kurz vorgestellt werden:

Cu/ZnO/MnO,-Katalysatoren werden haufig in der DME-Direktsynthese als Methanol-
katalysator verwendet [8 — 10]. Neben den Aktivkomponenten Kupfer und Zinkoxid wird dem
Manganoxid die Funktion zugesprochen, die Dispersion der Kupfer- und Zinkoxidpartikel zu
verbessern [11,12]. Fei et al. beschreiben die Bildung von Cu4.,Mn,.,0O4 bedingt durch starke
Wechselwirkungen zwischen Manganoxid und Kupfer. Die Reduktion des Cuq+xMny4O4
werde durch die Anwesenheit des Zinkoxids begunstigt, womit die synergistischen Effekte
der Metalle untereinander zu einer verbesserten Leistungsfahigkeit des Katalysators in der
DME-Direktsynthese fiihren [12].

In der Hochdruck-Methanolsynthese wurden haufig ZnO/Cr,03-Systeme verwendet
[4]. Seit etwa 1960 werden diese Katalysatoren zwar industriell nicht mehr fir die Methanol-
synthese eingesetzt, sind aber weiterhin von wissenschaftlichem Interesse [13]. Durch die
Zugabe von Cr,O3 in Cu/ZnO/Cr,03-Katalysatoren soll im Wesentlichen eine Stabilisierung
des Kupfer-Zinkoxids bewirkt werden [14]. Diese stabilisierende Wirkung erklaren Venugopal
et al. damit, dass durch die Zugabe geringer Mengen dreiwertiger Metallionen in die
Cu/ZnO-Matrix die Bildung von kationischen Fehlstellen in der Katalysatorstruktur erméglicht
wird. Diese kationischen Fehlstellen bewirken eine vermehrte und stabilisierte Verteilung von
Kupfer an der Oberflache des Methanolkatalysators, sowohl wahrend der Reduktion als auch
unter den gegebenen Reaktionsbedingungen [15]. Fujiwara et al. und Ogino et al. berichten,
dass Cu/ZnO/Cr,03-Systeme geeignete Katalysatoren fir die Methanolsynthese darstellen
[16,17]. Sie zeigen ebenfalls Aktivitdt in der direkten Hydrierung von Kohlendioxid zu
Methanol [18].

Cu/ZnO/ZrO,-Katalysatoren werden als geeignete Katalysatoren fir die
Methanolsynthese aus CO,-reichem Synthesegas beschrieben [19 —23]. Sie seien im
Vergleich zu Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren weniger anfallig gegentber einer Deaktivierung
durch Wasser, welches bei der Umsetzung von Kohlendioxid zu Methanol gegeniber der
Synthese mit Kohlenmonoxid vermehrt gebildet werde [22]. Daruber hinaus fuhre die
Anwesenheit des Zirconiumoxids zu einer hohen Kupferdispersion, was eine gute Aktivitat

unterstitze [23]. Die genaue Wirkungsweise des Zirconiumoxids sei aber unklar, schreiben
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Suh et al. und wollen sich nicht festlegen, ob eine Addition von Zirconiumoxid zu einer
strukturellen oder chemischen Begiinstigung flihrt oder ob das System gar als bifunktionaler
Katalysator wirkt [24].

Promotoren wie Zirconiumoxid flr klassische Cu/ZnO/Al,Os-Methanolkatalysatoren
wurden bereits mehrfach untersucht [25 — 27]. In Cu/ZnO/Al,Os/ZrO,-Katalysatoren dient
Zirconiumoxid als struktureller Promoter, der eine feine Verteilung der Kupferpartikel
unterstiitzt, wodurch diese einfacher zu reduzieren sind. Darliber hinaus konnten sich
Cu/ZnO/Al,O3/ZrO,-Katalysatoren durch eine hohe katalytische Aktivitat in der DME-Direkt-
synthese bereits auszeichnen und besitzen ebenfalls eine gute Stabilitdt [25]. Auch das
Einbringen von geringen Mengen an Zirconiumoxid in die Cu/ZnO-Matrix ermdglicht die
Ausbildung von kationischen Defekten in der Katalysatorstruktur, wodurch die Kupferpartikel
wahrend des Reduktionsvorganges und der Reaktion an der Oberflache fein verteilt und
stabilisiert werden [26,27].

Die Umsetzung von Synthesegas zu Methanol kann durch folgende Gleichgewichts-
reaktionen (Gl. 3.1 und Gl. 3.2) beschrieben werden [5]:

CO, + 3 Hy = CH;0H + Hy,0  AHpogx sopar = —40.9 kJ /mol Gl. 3.1

und

CO + 2 H, = CH;0H AHyogx sopar = —90.7 kj /mol Gl. 3.2

Beide Reaktionen sind exotherm und gehen aufgrund ihrer Stoéchiometrie mit einer
Volumenverringerung einher. Aus thermodynamischer Sicht bieten sich daher niedrige

Temperaturen und erhohter Druck als Reaktionsbedingungen an (vgl. Abbildung 1).
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Abbildung 1: Mittels Aspen Plus® berechnete Gleichgewichtsumsatze fiir die Methanolsynthese nach

Gl. 3.2 in Abhéangigkeit der Temperatur und des Druckes mit 70% Inertgasverdiinnung.

Obwohl zahlreiche wissenschaftliche Untersuchungen und Veréffentlichungen zur Methanol-
synthese an Cu/ZnO/Al,O;-Katalysatoren vorliegen, werden manche Aspekte nach wie vor
kontrovers diskutiert. So herrscht in der Fachwelt beispielsweise immer noch Uneinigkeit
darUber, welches die aktiven Zentren in der Methanolsynthese sind und inwieweit die
Zinkoxid-Komponente und/oder andere Zusatze die Reaktion beeinflussen. Der genaue
Reaktionsmechanismus der Methanolsynthese an Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren ist bis dato
nicht sicher ermittelt. Die Diskussion, ob Kohlenmonoxid oder Kohlendioxid die Hauptkohlen-
stoffquelle fir die Methanolsynthese ist, wurde weitestgehend zu Gunsten der CO,-These
entschieden. Grundlegende Arbeiten hierzu wurden schon friih von Rozovskii et al. sowohl in
Form kinetischer Untersuchungen [28] als auch mit radioaktiv markiertem Kohlendioxid
durchgeflihrt [29]. Neuere Arbeiten von Graaf et al. [30] und Chinchen et al. [31,32]
bestatigen diese These, so dass man Kohlendioxid als wesentliche Kohlenstoffquelle fir die
Methanolbildung im Niederdruckverfahren als bewiesen ansieht, auch wenn der Katalysator
in der Lage ist, Uber eine langsamere Parallelroute Methanol aus Kohlenmonoxid zu bilden
[33].
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Basierend auf dem aktuellen Kenntnisstand haben Skrzypek et al. [34] ein vereinfachtes
Reaktionschema fir die Umsetzung von Synthesegas zu Methanol (MeOH) zusammen-
gestellt (vgl. Abbildung 2).

Formaldehyd
H,C=1I=0
y H
M Methoxy

=

\ =

- ?Ha Methanol

—pe——— ?

M
Formyl H

/

-Hz0 T

M

CO,, Hy oder ﬂ
CO, H,

/-

H
| Hydrid
M

Abbildung 2: Vereinfachtes Reaktionsschema fir die Methanolsynthese [34].

Abhangig von der Katalysatorstruktur und der Reaktionsfliihrung werden verschiedene
Reaktionspfade postuliert. Das Formiat, welches am haufigsten und auf verschiedenen
Katalysatoroberflachen nachgewiesen werden konnte, ist im Vergleich zu anderen Ober-
flachenspezies weitgehend stabil. Die Hydrierung des Formiat-Adsorbats zur Methoxy-
Spezies wird verbreitet als geschwindigkeitsbestimmender Schritt beschrieben [5,35 — 38].
Basierend auf Arbeiten von Chinchen et al. [7] und Whan et al. [39] beschreibt GI. 3.3 einen
Ansatz fur die vereinfachte Globalkinetik der Methanolsynthese, ohne den Einfluss von

Kohlendioxid und Wasser zu berlicksichtigen.

r = kpopl, <1 - KPM;OHZ> mitx =02 — 0.75undy =0.7—2  GI. 3.3
eqPcoPy,
Mit r Reaktionsgeschwindigkeit
k Geschwindigkeitskonstante
pi Partialdruck der Komponente i
Keq Gleichgewichtskonstante
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3.1.2.  Teilreaktion: Methanoldehydratisierung zu DME

Die Dehydratisierung von Methanol zu DME (s. Gl. 3.4) kann Uber verschiedene Reaktions-
routen an sauren Katalysatoren, wie beispielsweise y-Al,O3, Zeolithen (z.B. H-ZSM 5, HY),
SiO,-Al,O3-Verbindungen oder Alumophosphaten erfolgen [40]. Haufig wird y-Al,O3 wegen
seiner hohen katalytischen Oberflachenaktivitdt sowie der guten chemischen und
thermischen Stabilitdt verwendet [41]. Ein weiterer Vorteil des Aluminiumoxids ist, dass es
Folgereaktionen zu Kohlenwasserstoffen, wie beispielsweise Olefinen, aufgrund des
geringen Anteils an starken Saurezentren kaum unterstitzt, wodurch es eine hohe

Selektivitat aufweist.

2 CH;0H = CH;0CH; + H,0 AHyogx = —23.5 kJ /mol Gl.3.4

Das v-AlbO; weist eine kubisch-flachenzentrierte Struktur auf und entsteht aus den
Aluminiumhydroxiden durch Erhitzen auf 400 bis 800 °C [42]. Die Umsetzung von Methanol
zu DME ist in hohem Male von der Temperatur abhangig. Idealerweise sollte sie im Bereich
zwischen 260 und 350 °C liegen [43 — 45]. Eine Aktivierung des Katalysators ist in der Regel
nicht erforderlich. Allerdings ist beim Einsatz zu bertcksichtigen, dass y-Al,O; eine hohe
Affinitat zu Wasser hat, so dass unter Umstanden ein vorheriges Ausheizen unter Inertgas

sinnvoll ist.

Fir die Methanoldehydratisierung werden verschiedene Mechanismen vorgeschlagen, die

haufig auf einem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus basieren [46]:

Einer dieser Mechanismen postuliert, dass ein Methanolmolekil an der Katalysator-
oberflache erst adsorbiert, dann dissoziiert und mit einem weiteren adsorbierten Methanol-
molekdl zum DME reagiert. Dabei herrscht Uber die Art der Dissoziation Uneinigkeit.
Wahrend Knozinger und Kallo einen Zerfall des Methanols an Al*- und O™-Zentren in eine
Methoxygruppe und Wasserstoff beschreiben [47,48], nehmen Shi und Davis an, dass diese
Reaktion an Al* und H" stattfindet [49].

Gemal Dabrowski et al. adsorbiert das Methanolmolekil an einem an der Oberflache
gebundenen Wasserstoffatom und dissoziiert zu Wasser und einer Methylgruppe. Es folgt
die Reaktion eines nicht adsorbierten Methanolmolekiils mit der Methylgruppe zu DME [50].

Diese Reaktionsfolge wird ebenfalls von Kubelkova et al. favorisiert [51].

10
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Ein anderer Mechanismus wird von Lowenthal et al. angenommen. Hierbei adsorbieren zwei
Methanolmolekile und dissoziieren jeweils in eine Hydroxyl- und eine Methoxygruppe, aus
denen DME gebildet wird [52]. Bandiera et al. beschreiben hingegen aufgrund ihrer
Untersuchungen an einem Mordenit-Zeolithen eine Adsorption des Methanols an zwei
unterschiedlichen Zentren, einem Lewis-Saurezentrum und einem angrenzenden, basischen
Brgensted-Zentrum. Es entstehen (CH3OH;)".¢s und (CH30) ¢, die zu DME und Wasser
reagieren [53]. Dieser Mechanismus wurde in theoretischen Studien von Blaszkowski und

van Santen aus energetischer Sicht als wahrscheinlich erachtet [54].

Ein haufig verwendeter Ansatz fur eine kinetische Beschreibung der Methanol-

dehydratisierung zu DME wird von Bercic und Levec gegeben [55] und ist in Gl. 3.5

dargestellt:
CH,0CDME
kKj7eon (Cl%/IeOH - ZK—>
_ e Gl. 35
(1 + 2(Kyeontmeon)? + Ku,oCn,0)*
Mit Ki Adsorptionskonstante der Komponenten i

Ci Konzentration der Komponenten i

Fur die in dieser Arbeit durchgefiihrte Modellierung (s. Kap. 6) wurde nicht der Ansatz von
Bercic verwendet, da die Modellierung nicht Gber einen formalkinetischen Ansatz sondern
auf Basis von Elementarreaktionen durchgefiihrt wurde. Zur Beschreibung der Methanol-
dehydratisierung wurden die in Tabelle 2 aufgelisteten Reaktionen verwendet, bei denen es
sich um drei Adsorptions- (Nr. 1, 3 und 5), drei Desorptions- (Nr. 2, 4 und 6) und zwei
chemische Reaktionen (Nr. 7 und 8) handelt. A bezeichnet hierbei ein aktives Zentrum am

Dehydratisierungskatalysator.

11
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Tabelle 2: In der Modellierung verwendetes Reaktionssystem zur Beschreibung der Methanol-

dehydratisierung zu DME

Reaktion

Z

CH;0H + A — A_CH,0H
A_CH;0H — CH;0H + A
DME + A — A_DME
A_DME — DME + A
H,0 + A = A_H,0
A_H,0 — H,0 + A
A_CH;0H + A_CH;0H — A_DME + A_H,0
A_DME + A_H,0 — A_CH;0H + A_CH;0H

0 N o o B~ W N -

3.1.3.  Teilreaktion: Wasser-Gas-Shift-Reaktion (WGSR)

Die WGSR ist eine wichtige Reaktion zur Konditionierung von Synthesegas, mit dem Ziel
den Kohlenmonoxidanteil im Gas abzusenken und den Wasserstoffanteil zu erhdhen. Sie
stellt bei Synthesen, die ein hohes H,/CO-Verhaltnis fordern (z.B. Ammoniak- und Methanol-
herstellung) eine feste Prozesseinheit dar. Die WGSR beschreibt die Umsetzung von
Kohlenmonoxid und Wasser zu Wasserstoff und Kohlendioxid (vgl. Gl. 3.6) [5] und ist eine

durch das Gleichgewicht kontrollierte Reaktion [56].

Co + Hzo = COZ + HZ AHZQSK,SObar = —49.8 k]/mOI Gl. 3.6

Sie ist exotherm und molzahlbestandig, weshalb sich die Durchfuhrung im Niedertemperatur-
bereich anbietet. Aufgrund der Molzahlbestandigkeit hat der Druck keinen Einfluss auf die
Gleichgewichtslage, so dass sie den Druckbereichen der vor- oder nachgeschalteten

Prozesseinheiten flexibel angepasst werden kann.

Da die WGSR hier als Parallelreaktion im Niedertemperaturbereich stattfindet, wird in den
kommenden Ausflihrungen lediglich die sogenannte Tieftemperatur-Shiftreaktion (low
temperature shift, LTS) berucksichtigt, so dass im Folgenden WGSR mit LTS gleichzusetzen

ist.

12
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Die WGSR wird industriell in der Regel mit Cu/ZnO/Al,O3-Katalysatoren durchgefiihrt, die
haufig mittels einer simultanen Fallung der Metallnitrate in einer wassrigen Natriumcarbonat-
oder Natriumhydroxid-Ldsung hergestellt werden [57]. Der Katalysator muss vor dem Einsatz
durch Reduktion mit z.B. Wasserstoff aktiviert und die Reaktion sollte nicht oberhalb von
250 °C betrieben werden. Deaktivierungsursachen des Katalysators sind im Wesentlichen

thermisches Zusammensintern von Kupfer und Vergiftung z.B. durch H,S und/oder HCI [58].

An den im Niederdruckverfahren gangigen Methanolkatalysatoren werden zwei mdgliche
Mechanismen flir die parallel ablaufende WGSR postuliert [58], die wie folgt klassifiziert

werden kénnen [59]:
1. Assoziativer Mechanismus
2. Regenerativer oder Redox-Mechanismus

Der erste Mechanismus, wie er bei der Methanolsynthese unter industriellen Bedingungen
plausibel ware, verlauft Gber ein adsorbiertes Intermediat, fir das haufig die Formiat-Spezies
(-CHO,) postuliert wird. Hierbei wird zunachst adsorbiertes Wasser in eine Hydroxylgruppe
und Wasserstoff dissoziiert. Die gebildete Hydroxylgruppe reagiert mit adsorbiertem
Kohlenmonoxid zum Formiat, welches anschlieRend in Wasserstoff und Kohlendioxid zerfallt.
Der zweite, favorisierte Mechanismus wird durch Oberflachenredoxreaktionen beschrieben.
Mit ihm konnte die WGSR erfolgreich an Modell- und Industriekatalysatoren beschrieben
werden. Bei diesem Mechanismus wird Wasser vollstandig in adsorbierten Sauerstoff und
Wasserstoff dissoziiert, wobei Wasserstoff abgegeben wird. Der adsorbierte Sauerstoff

reagiert dann mit Kohlenmonoxid zu Kohlendioxid und wird ebenfalls freigesetzt [58].

Fir die Beschreibung der Makro-Kinetik findet sich eine Vielzahl von Ansatzen in der
Literatur, die sowohl auf einem Langmuir-Hinshelwood- als auch auf einem Eley-Rideal-
Modell basieren. Smith et al. [59] haben die wesentlichen Ansatze zusammengestellt und
benennen fir die Tieftemperatur-Shiftreaktion folgende Beschreibungsmdéglichkeiten
(Gl. 3.7 - Gl. 3.11):

. PcoPH,0(1 — B)
(1 + KcoPco + Ku,oPm,0 + Kco,Pco, + Ku,Ph,)?

r Gl. 3.7

. kpcoPu,o(1 — B)

Gl. 3.8
Apy,o + Pco,

13
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r= kpCOszo(l - B) Gl. 3.9

1
PH,0\?
r=kpco<p2 ) (1-PB) Gl. 3.10

H;

b d
r = kKp&oPh,0PCo, PH, Gl. 3.11

Mit B Pco,PH,

KeqPH,0PcO
A Konstante

a,b,cd Variablen

3.1.4. DME-Direktsynthese

Bei der Hochdruck-Methanolsynthese fiel DME traditionell als Nebenprodukt an. Heute wird
er dagegen meist gezielt katalytisch aus Methanol hergestellt [40]. Die DME-Direktsynthese
aus Synthesegas erfolgt durch die Kopplung der oben bereits beschriebenen Teilreaktionen:
Methanolsynthese, Methanoldehydratisierung und WGSR. Dadurch ergibt sich als Gesamt-
reaktion Gl. 3.12:

3C0 +3 H, = CH;0CH; + CO,  AHyogx = —254.7 kj /mol Gl. 3.12

Bei hohem Wasserstoffuberschuss und/oder einem WGS-hemmenden Methanolkatalysator
ist ebenfalls eine Gesamtreaktion nach Gl. 3.13 mdglich, wie sie sich fur den zweistufigen

Prozess ergibt.

2C0+4H, = CH;0CH; + H,0  AH,ogx = —204.9 kJ /mol Gl. 3.13

Bei der DME-Direktsynthese handelt es sich, bedingt durch den Einfluss der Methanol-
synthese, um eine molzahlunbestandige Reaktion mit exothermem Charakter. Fur die
Reaktionsfuhrung bedeutet dies, dass erhdhter Druck und niedrige Temperaturen aus

thermodynamischer Sicht beglinstigend sind. Die Reaktionsgleichung 3.12 zeigt, dass ein

14



Theoretische Grundlagen und Stand der Technik

aquimolarer Einsatz von Kohlenmonoxid und Wasserstoff aus theoretischer Sicht mdglich ist.
Der direkte Einsatz von CO-reichem Synthesegas (H./CO <1), ohne eine separate
WGS-Einheit, ware demnach moglich, was mit Blick auf Biomasse als potentielle
Rohstoffquelle sehr vorteilhaft ware. Darlber hinaus kann durch die Kopplung von
Methanolsynthese und dessen Dehydratisierung die Gleichgewichtslimitierung weitgehend

auller Kraft gesetzt werden, was zu héheren CO-Umséatzen fihrt.

Als Katalysator wird fur die Direktsynthese im Regelfall ein Gemisch aus Methanol- und
Dehydratisierungskatalysator verwendet. Hierbei kommen Ublicherweise Cu/ZnO-Systeme
und Aluminiumoxid bzw. Zeolithe zum Einsatz. Ein allgemeingtltiger Mechanismus kann fir
die Direktsynthese nicht angegeben werden, da dieser zum einen von den eingesetzten
Katalysatoren abhangig ware und zum anderen flir die einzelnen Teilreaktionen keine
einheitlichen Mechanismen vorliegen. Was die Kinetik des Direktverfahrens betrifft, so findet
sich in der Literatur eine Uberschaubare Anzahl von Arbeiten zu dieser Thematik, in denen
Kopplungen formalkinetischer Ansatze der Teilreaktionen beschrieben werden. Exemplarisch

werden im Folgenden zwei mdgliche Ansatze vorgestellt.

Ng et al. [60] sowie Song et al. [61] beispielsweise verwenden eine Kopplung des Methanol-
modells von Vanden Bussche und Froment (vgl. Gl. 3.14 und Gl. 3.15) [62] mit dem Ansatz
von Bercic (siehe Gl. 3.5) [565] fUr die Dehydratisierung, mit der sie flr variable
H,/CO-Verhaltnisse und Kohlendioxid eine gute Anpassung ihrer experimentellen Daten

erzielten.

1 Pu,0PcH;0H
kiPn,Pco, [1 B (Keq1>< 2;1?1 P003 )
2 2
PH,0
PH,

1 Pu,0Pco
kapco, |1~ () (et
choz Kqu pCOszz

1

Pu,0 5

1+K, p; + (K3PH2)Z + K4PH20>
2

TcH;0H = Gl. 3.14

1 3
(1 + K, + (K3PH2)2 + K4PH20>

Gl. 3.15

TRWGSR = <

Kinetische Modellierungsansatze fir die DME-Direktsynthese im Slurryreaktor von Moradi et
al. [63] greifen auf den von Graaf et al. [30,64] gemachten Ansatz fir die Methanolsynthese

(vgl. Gl. 3.16) und den von Bercic und Levec [55] postulierten Ansatz fir die Methanol-
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dehydratisierung (siehe Gl. 3.5) zurlick. Mit diesen Ansatzen konnten sie ihre experimen-
tellen Ergebnisse zur DME-Direktsynthese an einem Cu-ZnO-Al,03/H-ZSM 5 Katalysator im
Slurryreaktor Uber einen weiten Bereich an Reaktionsbedingungen gut wiedergeben.
Hadipour und Sohrabi [65] verwendeten dieselben Ansatze fir die Modellierung ihrer
experimentellen Daten an einem Cu-ZnO-Al,05/y-Al,O5-System im Festbett-Mikroreaktor und
erzielten mit den berechneten Werten eine Ubereinstimmung mit den Experimenten von
90 bis 95%.

3
35 fCH OH
kiKco fcofHZ2 - 1—3
- _ f]-?zKeq
CH3OH B Gl.3.16
(1 + Kcofco + Keo, feo,) leZ/Z + HiO fu,0
2
KHz
Mit fi Fugazitat der Komponenten i

3.2. Technische DME-Herstellung

Aufgrund der vielfaltigen Einsatzmoglichkeiten steigt die Nachfrage an DME besonders im
asiatischen Raum stetig. Die derzeitigen Produktkapazitaten flr Methanol bzw. DME, welche
vorzugsweise aus Kohle und Erdgas hergestellt werden, belaufen sich in Asien auf
4.2 bis 9 Mio. t/a [66,67]. Flr die Herstellung von DME im technischen Malstab sind heute
verschiedene Prozessrouten denkbar, die sich grundsatzlich den folgenden Strategien

zuordnen lassen [68]:
1. Zweistufiger Prozess
2. Kombinierte Methanol/DME-Herstellung
3. Direktsynthese (Einstufiger Prozess)

Nachfolgend soll auf die beiden wesentlichen Konzepte des zwei- und einstufigen Prozesses

naher eingegangen werden.
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3.2.1. Zweistufiger Prozess

Die industrielle Herstellung von DME findet derzeit GUberwiegend im zweistufigen Prozess
statt. Hierbei wird zunachst Methanol synthetisiert, welches in einem separaten Reaktor zu
DME dehydratisiert wird. Ein weitverbreitetes Herstellungsverfahren basiert auf dem Konzept
der Lurgi GmbH, welches in Abbildung 3 schematisch dargestellt ist. Durch die Entwicklung
eines MegaMethanol®-Konzeptes kdnnen tiglich mehr als 5000t Methanol produziert
werden [69], was durch eine Kopplung mit einer Dehydratisierungseinheit (MegaDME®)
ebenfalls zu hohen Produktionsmengen an DME (etwa 1,500,000 t/a) fuhrt [70].

Heizgase
Abgas
,ir 1 Kihlbox
DME
Reaktor
DME Produkt
P DME
wéscher Kolonne
)
Warme-
Methanol austauscher o
A
. Methanol/
| Wasser
o Kolonne
Wiarmeaus- | Methanolriickfiihrung —
tauscher Prozess-
wasser

Abbildung 3: Technologisches Schema fiir die zweistufige Synthese von DME am Beispiel des Lurgi
DME-Prozesses [68].

Vorteilhaft am zweistufigen Verfahren ist, dass die verwendeten Technologien bereits
industriell etabliert sind. Darliber hinaus bietet das Verfahren ékonomische und logistische
Vorziige. Die Produktion von Methanol und DME kann demnach relativ flexibel an den Markt
angepasst werden. Ferner ist eine Kopplung der Methanolsynthesestufe mit einer Erdgas-

forderung und eine DME-Produktion in Verbraucherndhe umsetzbar [69,70].
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3.2.2. Einstufiger Prozess

Der einstufige Prozess ist grof3technisch noch nicht verbreitet. Es existieren jedoch
Pilotanlagen. Seit 1989 arbeiten die JFE Holdings in Japan an einer DME-Prozess-
entwicklung. Seit 2006 existiert eine Demonstrationsanlage mit einer Kapazitat von 100 t/d,
wobei eigens entwickelte Katalysatoren in Slurry-Reaktoren zum Einsatz kommen. Neben
der Verwendung von Kohle als Ausgangsstoff fir die DME-Synthese untersucht JFE seit
2007 in Kooperation mit US Firmen ebenfalls das Konzept aus Biomasse DME herzustellen
[71].

Des Weiteren ist die Korea Gas Corporation (KOGAS) seit 2000 bemiiht, Katalysatoren und
Prozesstechnologien fiur die DME-Direktsynthese im Festbettreaktor zu kommerzialisieren. In
2003 wurde eine Pilotanlage mit 50 kg/d fertiggestellt, eine Demonstrationsanlage (ber
10 t/d, deren Fertigstellung flr 2010 geplant ist, befindet sich noch im Bau und soll die
Grundlage flir eine 3000 t/d-Anlage bilden [72].

In Europa ist Haldor Topsge A/S einer der fihrenden Technologieanbieter hinsichtlich der
DME-Synthese. Seit Gber 20 Jahren betreibt das Unternehmen Forschungsaktivitaten auf
dem Gebiet der DME-Synthese [73] und entwickelt sowohl reine Dehydratisierungs-
katalysatoren fir den Methanol-zu-DME-Prozess als auch Kombikatalysatoren fir die Um-
setzung von Synthesegas zu einem Methanol/DME-Gemisch im Festbettreaktor [74 — 77].
Daruber hinaus bearbeitet Haldor Topsge gemeinsam mit Partnern (Chemrec, Delphi, ETC,
PREEM, Total und Volvo) ein Projekt, dass sich mit der Herstellung von BioDME (DME
ausschliellich aus nachwachsenden Rohstoffen) befasst. Inhalt dieses Projektes ist die
DME-Herstellung aus dem bei der Papierproduktion anfallenden Nebenprodukt ,black liquor®
und dessen Aufbereitung flir den Einsatz als Treibstoff [78]. Die Er6ffnung der ersten
Produktionsanlage von BioDME findet am 9. September 2010 in Pitea/Schweden statt [79].
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3.3. Anwendungen

Zukunftig wird far DME ein grofRes Potential als Kraftstoff und Energietrager prognostiziert
[68]. Dieser Anwendungsbereich wird durch die Verwendung als Treibgas in Spraydosen
oder Kuhlmittel anstelle der umweltschadlichen Fluorchlorkohlenwasserstoffe (FCKW)
erganzt [80]. Neben diesen direkten Einsatzmoglichkeiten stellt DME einen interessanten
Basisstoff fur die Herstellung weiterer Chemikalien wie z.B. Dimethylsulfat dar, das
seinerseits als Methylierungsmittel, Lésemittel und Elektrolyt in Batterien eingesetzt wird [81].

Im Folgenden soll auf die Anwendungsgebiete naher eingegangen werden:

Kraftstoff / Energietrager

DME als Dieselzusatz bzw. Dieselkraftstoff weckt weltweit mehr und mehr Interesse [82]. Im
Bereich der Automobilkraftstoffe wird er als aussichtsreiche Alternative gehandelt, da DME
im Vergleich zu erdoélstdmmigem Diesel sowohl hinsichtlich des Schadstoffausstofles als
auch der Verbrennungseffizienz Vorteile aufweist. Generell zeigt DME als Treibstoff nur
niedrige Abgasemissionen und stoRt keinen gesundheitsgefahrdenden Feinstaub sowie
geringere Mengen der stark umweltschadlichen Verbindungen CO,, NO, und SO, aus
[83,84]. Schon die Beimischung von DME zu herkdmmlichen Dieseltreibstoffen reduziert den
RuRausstol’ deutlich [82]. DME selbst zeigt nur geringes Erderwarmungspotential und weist
eine geringe Halbwertzeit in der Troposphare auf [85]. Automobilhersteller wie Nissan und
allen voran Volvo haben bereits Dieselmotoren fiir den Betrieb mit reinem DME erfolgreich
modifiziert. In Asien gibt es bereits die ersten Flottenversuche von Bussen und Lkw mit DME
als Treibstoff [86]. In Tabelle 3 ist DME hinsichtlich kraftstoffrelevanter Eigenschaften

anderen Stoffen gegenuber gestellt.

Die hohe Cetanzahl zeigt die hohe Zindwilligkeit des DME an [87]. Die niedrige Siede-
temperatur beglinstigt ferner eine schnelle Vermischung des DME mit Luft in der Zind-
kammer, wodurch eine effizientere Zindung erreicht wird [82,88]. Des Weiteren zeigen mit
DME betriebene Motoren weniger Motorengerausch, da ein leises Niederdruckeinspritz-
system ausreichend ist [89]. Die niedrige Siedetemperatur des DME birgt jedoch auch
Nachteile. Um den Treibstoff in flissiger Form vorliegen zu haben, sind im Tank Drucke
zwischen 5 und 30 bar notwendig. Auch aus sicherheitstechnischen Aspekten erfordert DME
die gleichen Handhabungsmalnahmen wie das bereits in der Automobilindustrie verwendete
Flussiggas (im Wesentlichen Mischung aus Propan und Butan), da es mit Luft ab etwa

3.4 Vol.% explosionsfahige Mischungen bildet [89]. Daneben betrdgt die volumetrische
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Energiedichte des DME nur ca. 50% von Dieselkraftstoff, was ein héheres Einspritzvolumen
(ca. 1.8-fach) sowie eine langere Einspritzdauer zur Folge hat. Die Reichweite von DME-

gegeniber Dieselfahrzeugen wird dadurch limitiert [66].

Tabelle 3: Vergleich ausgewanhlter Otto- und Dieselkraftstoffe [66]

Ottokraftstoffe Dieselkraftstoffe

Eigenschaften Benzin Propan  Methanol Diesel DME
Chem. Formel CsH1s CsHs CH5OH CnH18n CH5;OCHs3
M [g/mol] ca. 114 44 32 190 — 220 46
Siedepunkt [°C] 70 - 210 -42.1 64.5 180 — 360 -24.9
Dichte bei 15 °C [kg/dm?3] 0.73 0.501 0.792 0.8-0.84 0.668
Dampfdruck bei 20 °C [MPa] | 0.05-0.09 0.84 1.29 < 0.001 0.51
Kin. Viskositat [cSt] k.A. k.A. k.A. 3 <0.2
Grav. Heizwert [MJ/kg] 43.9 46.4 19.9 42.5 28.4
Vol. Heizwert [MJ/dm3] 32 23.3 15.8 34.9 19
Cetanzahl k.A. 5 ca.5 40 - 55 55 -60
Oktanzahl ca.91-98 103 -111 120 k.A. k.A.
Ziundtemperatur [°C] 300 - 400 470 470 250 235
Zundgrenze in Luft [Vol.%] 0.6-8 21-94 55-44 | 06-65 34-17

Neben dem direkten Kraftstoffeinsatz kann DME auch als Ausgangsstoff flir die Herstellung
von Benzin verwendet werden. Die Herstellung basiert hier im Wesentlichen auf dem
MTG-Prozess von ExxonMobil, bei dem es eine Zwischenstufe darstellt. Beim MTG-Prozess
wird zunachst Methanol synthetisiert und in einer zweiten Stufe an sauren Katalysatoren
(Zeolithe vom Typ ZSM 5) zu Kohlenwasserstoffen dehydratisiert. Durch die Fokussierung
auf DME konnte dieser Prozess besonders in der ersten Stufe verbessert werden [90].
Indem DME einstufig Uber das Zwischenprodukt Methanol direkt aus Synthesegas
hergestellt wirde, ergdbe sich eine effizientere Umsetzung des Synthesegases
(vgl. Kap. 3.1.4). Im Anschluss daran erfolgt dann die Umsetzung von DME anstelle von
Methanol zu Benzin (DME-to-Gasoline, DTG-Prozess). Da DME eine Zwischenstufe im
MTG-Prozess darstellt, kann mit einer gleichbleibenden Produktverteilung gerechnet werden
[89 — 93].
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Des Weiteren kann DME als FlUssiggasersatz bzw. -zusatz fir die hausliche Energie-
versorgung zum Heizen oder Beleuchten [82,94] und zur Energieerzeugung in Turbinen

herangezogen werden [95].

Basisstoff fur die Herstellung von Chemikalien

Neben dem Einsatz im Bereich Treibstoff, Treibstoffherstellung und Energietrager kann DME
als Ausgangsstoff fiir die Chemikalienherstellung dienen. Grofdtechnisch sind zwei
Synthesen von besonderem Interesse. Zum einen die oben bereits genannte Umsetzung mit
Schwefeltrioxid zu Dimethylsulfat, wozu bereits ein groRer Anteil des DME herangezogen
wird. Daneben gewinnt DME fir die Herstellung von Ethylen und Propylen immer mehr an
Bedeutung [96 —98]. Technisch erfolgt deren Herstellung beispielsweise (ber den
MTO-Prozess [99]. Ahnlich wie beim MTG-Prozess stellt DME hier ein Intermediat dar,
weswegen es aus den oben bereits benannten Griinden auch hier denkbar ware, DME als

Ausgangsstoff fir die Herstellung von Olefinen zu verwenden.

Reinstoff

Hochreiner DME wird als Treibgas in Spraydosen verwendet, um die umweltschadlichen
FCKW zu ersetzen [80,100]. Daneben kann es als Kaltemittel in Kiihlschranken eingesetzt
werden [101,102].
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4. Experimentelles und Versuchsdurchfihrung

4.1. Chemikalien und verwendete Analytik

Fur die Herstellung der Katalysatoren und die Durchfihrung der DME-Synthese wurden

folgende Chemikalien verwendet.

Tabelle 4: Auflistung der in dieser Arbeit verwendeten Chemikalien

Stoff Chem. Formel Reinheit Firma
Aluminiumnitrat Nonahydrat AI(NO3)3-9H,0 > 98% Fluka
a-Aluminiumoxid a-Al,O3 99.9% Alfa Aesar
y-Aluminiumoxid, catalyst support v-Al,O3 k.A. Alfa Aesar
Chrom(lll)nitrat Nonahydrat Cr(NOs3);3-9H,0 99% Sigma-Aldrich
Kupfer(ll)nitrat Trihydrat Cu(NOs3)2-3H0 99.5% Merck
Mangan(ll)nitrat Hydrat Mn(NO3),-xH,0 99.98% Alfa Aesar
Methanol CH3OH > 99.5% Fluka
Natriumcarbonat, wasserfrei Na,CO; > 99.9% Merck
Siliziumdioxid SiO, 99.8% Sigma-Aldrich
Zink(Il)nitrat Hexahydrat Zn(NO3),-6H,0 > 99% Sigma-Aldrich
Zirconium(lV)oxynitrat Hydrat ZrO(NO3),-xH0 99% Sigma-Aldrich
Argon Ar 6.0 Basi
Argon/Ammoniak Ar/NH; (50 ppm NH3) 5.0 Ar, 3.8 NH;  Air Liquide
Argon/Chlorwasserstoff Ar/HCI (50 ppm HCI) 5.0 Ar, 2.8 HCI  Air Liquide

Argon/Kohlendioxid
Argon/Kohlendioxid
Argon/Schwefelwasserstoff
Argon/Wasserstoff
Dimethylether
Kohlenmonoxid

Stickstoff

Wasserstoff

Ar/CO; (35% COy)
Ar/CO; (50% COy)
Ar/H.S (50 ppm H,S)
Ar/H; (10% Hy)
CH3;OCH;

CO
N>
H,

6.0 Ar, 4.8 CO, Air Liquide
6.0 Ar, 4.8 CO, Air Liquide

5.0 Ar, 1.8 H,S  Air Liquide
50Ar 50H, Messer
3.0 Basi
3.0 Basi
5.5 Basi
6.0 Basi
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Im Folgenden werden die in dieser Arbeit zur Charakterisierung der Katalysatoren und des

Produktgemisches der DME-Synthese verwendeten analytischen Methoden aufgefuhrt:

Die Bestimmung der Zusammensetzung der Katalysatoren erfolgte zum einen mit Hilfe der
Rontgenfluoreszenzanalyse (RFA). Die RFA wurde mit dem Gerat S4 Pioneer der
Fa. Bruker AXS GmbH durchgefuhrt, mit dem die Elementkonzentration von verschiedenen
Probenmaterialien (Mineralien, Metalle, Kohlenwasserstoffe, etc.) im ppm- bis Prozent-
Bereich bestimmt werden kann. Zur Detektion wurde ein Flu3proportionalzahler und ein
Szintillationszahler verwendet, wahrend als Réntgenquelle eine AG Rh 66 Réhre (Rhodium-
Anode) mit einer Beschleunigungsspannung von 20 bis 60 kV bei einem Strom von
5 bis 150 mA diente. Die Datenerfassung und Auswertung erfolgte mit Hilfe der Auswerte-
software SPECTRAP'“S. Die Zusammensetzungen wurden in Gew.% angegeben. Zum
anderen wurden die Zusammensetzung und die Oberflachenbeschaffenheit mittels Raster-
elektronenmikroskopie gekoppelt mit der Energiedispersiven Réntgenspektroskopie
(REM-EDX) ermittelt. Die REM-EDX-Messungen wurden mit einem FE-SEM DSM 982
Gemini Rasterelektronenmikroskop der Fa. Zeiss AG durchgefiihrt, welches mit einem INCA
PentaFET-x3 mit Si(Li)-Detektor (zugehotrige Softwareversion V 4.08) der Fa. Oxford
Instruments PLC gekoppelt wurde. Als Detektoren kamen fiir das Rasterelektronen-
mikroskop im Wesentlichen ein hochsensitiver ,4-quadrant solid state backscattered

electrons” Detektor zum Einsatz.

Die Bestimmung der spezifischen Gesamtoberflache (BET) erfolgte im Regelfall Gber eine
6-Punkt-BET-Messung mit N, (p/po=0.12-0.3). Fir die Dehydratisierungskatalysatoren
wurde die Bestimmung der BET-Oberflache in den p/py-Bereich von 0.01 bis 0.15 ver-
schoben. Fir diese Katalysatoren wurden ebenfalls die Porenradienverteilung (PRV) Gber
die Aufnahme von Adsorptions-Desorptions-lsothermen mit Stickstoff ermittelt. Alle
Messungen wurden am Gerat Nova 2200 der Fa. Quantachrome GmbH & Co. KG
durchgefthrt. Vor jeder Messung wurden die Proben unter Vakuum bei 200 °C Gber Nacht
getrocknet. Die Messungen wurden bei 77 K durchgefuhrt. Fir die Auswertung stand die

Software NovaWin (Version 10.0) der Fa. Quantachrome GmbH & Co. KG zur Verfligung.

Des Weiteren wurde die Rontgenpulverdiffraktometrie (XRD) zur Charakterisierung der
Katalysatoren herangezogen. Die Messungen wurden mit einem X‘PERT-PRO Diffrakto-
meter der Fa. PANalytical GmbH bestimmt. Als Strahlungsquelle dient Cu-Ka. (A = 1.541 A,
Generatoreinstellung: 40 mA, 45 kV). Fur die Auswertung der Diffraktogramme wird das

zugehodrige Programm X-Pert HighScore (Version 2.2.5) benutzt.

Die Bestimmung der aktiven Kupferoberflache mittels N,O-Chemisorption erfolgte an

einem Gerat TPD/R/O 1100 der Fa. Thermo Fisher Scientific Inc. Hierzu wurden jeweils
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ca. 200 mg einer Probe in die Probenzelle bestehend aus einem Quarzglasreaktor gefullt
und mit Fritten aus Quarzglaswolle fixiert. In der Probenvorbereitung wird die Probe unter
Heliumatmosphare auf 210 °C (Heizrate: 20 °C/min) aufgeheizt. Danach wurde bei dieser
Temperatur der Gasfluss auf reinen Wasserstoff (Fluss: 20 ml/min) umgestellt und Uber
20 min gehalten. Diese Vorbehandlung diente der Reduktion des auf dem Katalysator
befindlichen Kupferoxids. Die Temperatur von 210 °C wurde gewahlt, um nennenswerte
Sintereffekte zu vermeiden und lediglich das Kupferoxid zu reduzieren. Im Anschluss daran
erfolgte Uber eine Titration mit N,O die selektive Bestimmung des reduzierten Kupferoxids.
Hierzu wurde das System erneut tiber 30 min mit Helium (Fluss: 20 ml/min) gesplilt, bevor es
unter Helium auf 30 °C abgekihlt wurde. Fir die folgende Puls-Chemisorption wurde
weiterhin Helium als Tragergas verwendet. Uber eine Schleife (Volumen: 0.345 ml) wurde
nun das N,O gepulst. Die durch die Reaktion des Kupfers mit N,O entstehende Menge an
Stickstoff wurde mittels eines Warmeleitfahigkeitsdetektors (WLD) bestimmt. Hierzu war es
notwendig zuvor jegliches N,O in einer Kuhlfalle aufzufangen. Das Pulsen wurde solange
wiederholt, bis nur noch eine geringe und konstante Stickstoffmenge detektiert wurde, die in

der Auswertung von den vorherigen Peaks jeweils zu subtrahieren war.

Uber die Temperaturprogrammierte NHs-Desorption (NHs-TPD) wurde die Bestimmung
der Saurestarke der einzelnen Dehydratisierungskomponenten vorgenommen. Die
Messungen wurden mit einem TPD/R/O 1100 der Fa. Thermo Fisher Scientific Inc. durch-
gefuhrt. Hierzu wurde eine Probe von ca. 200 mg in einen Quarzglasreaktor geflllt und mit
Quarzglasfritten fixiert. Die Probenvorbereitung umfasste das Aufheizen unter Helium-
atmosphére auf 550 °C (Heizrate: 10 °C/min). Im Anschluss daran wurde das System auf
60 °C abgekihlt und die Probe Uber 60 min mit NH; gesattigt. Es folgte das Spulen des
Systems Uber 90 min mit Helium. Danach wurde die TPD gestartet, indem die Probe unter
Heliumatmosphare mit 10 °C/min auf 600 °C aufgeheizt wurde. Die Aufnahme des TPD-
Profils erfolgte mit Hilfe eines WLD.

Die Bestimmung des Reaktionsproduktes bei der DME-Direktsynthese erfolgte mittels
Gaschromatographie (GC). Hierzu wurde ein Gaschromatograph 6890 GC der Fa. Agilent
Technologies Inc. verwendet. Die Trennung der Komponenten erfolgte tber die Kopplung
zweier Saulen (RT®-U-Bond (I~30m, di=0.32mm) und RT-Msieve 5A ((I~30m,
din = 0.32 mm) der Fa. Restek GmbH) und die Detektion der einzelnen Komponenten Uber
eine Kombination aus WLD und FID (Flammenionisationsdetektor). Um eine stets
einheitliche Injektion der Gasproben zu gewahrleisten, wurde ein Loop — Filling — Manager
der Fa. Teuner-Analysetechnik GmbH verwendet. Die verwendete Messmethode und ein

exemplarisches Chromatogramm sind im Anhang (A1) aufgeflhrt.

24



Experimentelles und Versuchsdurchflihrung

4.2. Katalysatoren fur die DME-Direktsynthese

Um die DME-Direktsynthese durchfihren zu kénnen, wird, wie in Kap. 3.1.4 beschrieben, ein

Katalysator bendétigt, der bifunktionale Eigenschaften aufweist und sowohl die Methanol-

synthese — ohne die WGSR zu hemmen — als auch die Dehydratisierung zu DME katalysiert.

Die gewlnschten Eigenschaften konnen, wie in dieser Arbeit geschehen, durch eine

mechanische Mischung eines Methanol- mit einem Dehydratisierungskatalysator erreicht

werden. In dieser Arbeit wurden sowohl kommerziell verfigbare Katalysatoren als auch

synthetisierte Systeme verwendetet. Eine Ubersicht der verwendeten Katalysatoren bzw.

deren Vorstufe zeigt Tabelle 5. Im Folgenden wird sowohl die Katalysatorvorstufe als auch

der aktive Katalysator mit dem Begriff Katalysator bezeichnet, d.h. es wird nicht explizit

zwischen der oxidischen Vorstufe und dem aktiven Katalysator unterschieden.

Tabelle 5: Ubersicht tiber die in dieser Arbeit verwendeten Katalysatoren

Katalysator Bezeichnung Funktion Anmerkung
T-4611 T-4611 Methanolkatalysator Kommerziell
MEGAMAX 700 MEGAMAX 700  Methanolkatalysator Kommerziell
CuO/Zn0O/Al,04 M1 Methanolkatalysator Hergestellt
Cu0O/Zn0O/a-Al,03 M2 Methanolkatalysator Hergestellt
CuO/ZnOMy-Al,0O4 M3 Methanolkatalysator Hergestellt
Cu0O/Zn0O/SiO, M4 Methanolkatalysator Hergestellt
Cu0/ZnO/MnO, M5 Methanolkatalysator Hergestellt
Cu0O/Zn0O/Cr,05 M6 Methanolkatalysator Hergestellt
Cu0O/Zn0O/ZrO, M7 Methanolkatalysator Hergestellt
Cu0/Zn0O/ZrO,+Zeolith M8 Methanolkatalysator Hergestellt
CuO/ZnO/Al,03/Zr0O, M9 Methanolkatalysator Hergestellt
BV 123456 BV 123456 Shift-Katalysator Kommerziell
Catalyst Support 1-Al,03 Dehydratisierungskatalysator Kommerziell
Zeolith H-MFI1 90 Dehydratisierungskatalysator Kommerziell
Zeolith H-MF1 400 Dehydratisierungskatalysator Kommerziell
Zeolith H-MOR 90 Dehydratisierungskatalysator Kommerziell
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Die Herstellung der Methanolkatalysatoren erfolgte Uber eine simultane Fallung der
jeweiligen in Wasser geldsten Metallnitrate mit Natriumcarbonat- und ggf. Natriumhydroxid-
Lésung in einer wassrigen Vorlage. Hierbei wurden Fallungstemperatur, Fallungsdauer und
der pH-Wert auf das jeweilige System angepasst. Im Folgenden werden die Katalysatoren
einzeln mit den Ergebnissen der Charakterisierung und ggf. den Synthesebedingungen
aufgefiihrt. Die Réntgen-Diffraktogramme der Katalysatoren in Oxidform sind im Anhang (A2)

aufgefluhrt.

4.2.1. Kommerziell verfugbare CuO/ZnO-Katalysatoren

T-4611 (Fa. Stid-Chemie AG)

Der Katalysator T-4611 ist als Methanolkatalysator deklariert und wurde gemafl dem
Sicherheitsdatenblatt des Herstellers (Stand 01.07.2003) in seiner chemischen Zusammen-
setzung, wie folgt, charakterisiert: Ein Gemisch aus Kupferoxid (@ 64%), Zinkoxid (@ 24%)
und Aluminiumoxid (2 12%). Diese Zusammensetzung konnte durch RFA- und
EDX-Messungen bestatigt werden. Die BET-Oberflache bei einer Kornfraktion von 355 bis
500 um betrug 65 m#*g. Mittels XRD-Messungen konnten Tenorit (Ref.code: 01-080-0076),
Malachit (Ref.code: 00-001-0959), Zinkoxid (Ref.code: 00-003-0888), Natriumnitrat
(Ref.code: 00-036-1474) und Kohlenstoff (Ref.code: 01-075-0444) nachgewiesen werden.

MEGAMAX 700 (Fa. Stid-Chemie AG)

MEGAMAX 700 ist ein Methanolkatalysator aus dem aktuellen Produktportfolio der
Sud-Chemie AG [103]. Laut Sicherheitsdatenblatt des Herstellers (Stand 31.01.2006) setzt
sich der Katalysator aus Kupferoxid (@ 62%), Zinkoxid (@ 28%) und Aluminiumoxid (@ 10%)
zusammen, was durch RFA- und EDX-Messungen bestatigt wurde. Die BET-Oberflache
betrug 96 m?/g (Kornfraktion: 355 — 500 um). XRD-Messungen zeigten folgende Phasen:
Tenorit (Ref.code: 01-080-0076), Malachit (Ref.code: 00-001-0959), Zinkoxid (Ref.code: 00-
003-0888), Natriumnitrat (Ref.code: 00-036-1474) und Kohlenstoff (Ref.code: 01-075-0444).
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BV 123456 (Fa. BASF SE)

Beim BV 123456 handelt es sich um ein Muster eines Niedertemperatur-Shift-Katalysators
auf Basis von CuO/ZnO/Al,O;. Mittels RFA-Messungen wurde folgende Zusammensetzung
ermittelt: 43% CuO, 44% ZnO und 13% Al,O;. Die BET-Oberflache betrug 70 m?/g. Mittels
XRD-Messungen konnten die folgenden Phasen identifiziert werden: Tenorit (Ref.code: 01-
080-0076), Zinkoxid (Ref.code: 00-003-0888), Aurichalzit (01-082-1253) und Kohlenstoff
(Ref.code: 01-075-0444).

4.2.2. Kommerziell verfugbare Dehydratisierungskatalysatoren

Die fur die Dehydratisierungskatalysatoren aufgenommenen Adsorptions-Desorptions-
Isothermen sind im Anhang (A3) aufgefuhrt. FlUr die einzelnen Katalysatoren lieferten

XRD-Untersuchungen und die Isothermen folgende Ergebnisse:

'Y-A|203

Das y-Al,O3 wurde von der Fa. Alfa Aesar GmbH & Co KG unter der Bezeichnung ,Catalyst
Support, high surface area“ bezogen. Die XRD-Messung zeigte Aluminiumoxid (Ref.code 01-
077-0396) als Hauptbestandteil an. Die BET-Oberflache ergab sich zu 209 m?/g und das
kumulative Porenvolumen zu 0.57 cm3/g. Die Porenradienverteilung zeigte, dass der

Katalysator im Wesentlichen Mesoporen (2 nm < d < 50 nm) aufweist.

H-MFI 90

Der H-MFI 90 wurde als Muster von der Fa. Siid-Chemie AG zur Verfiigung gestellt. Uber die
XRD-Messung wurde die Probe als Zeolith ZSM 5 (Ref.code: 01-089-1421) identifiziert. Die
BET-Oberflache betrug 381 m?/g und das kumulative Porenvolumen 0.54 cm3/g. Die Poren-
radienverteilung zeigte, dass der Katalysator vornehmlich Mikroporen (d <2 nm) aufweist.
Die Mikroporen nehmen von der BET-Oberflache 131 m?/g ein und machen vom Gesamt-

porenvolumen 0.057 cm?®/g aus.
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H-MFI 400

Der H-MFI 400 wurde auch von der Fa. Sud-Chemie AG zur Verfigung gestellt. Hierbei
handelt es sich ebenfalls um einen Zeolith ZSM 5 (XRD Ref.code: 01-089-1421). Die
BET-Oberflache umfasste 322 m?/g, das kumulative Porenvolumen betrug 0.34 cm?3/g.
GemaR der Porenradienverteilung weist der Katalysator hauptsachlich Mikroporen (d < 2 nm)
auf. Die Mikroporen umfassen ein Volumen von ca. 0.064 cm?®g und eine Oberflache von
149 m?/g.

H-MOR 90

Der H-MOR 90 (Fa. Sud-Chemie AG) konnte als Mordenit mittels XRD-Messung identifiziert
werden (Ref.code: 01-078-1766). Die BET-Oberflache betrug 376 m#g und das kumulative
Porenvolumen 0.32 cm®g. Gemal der Porenradienverteilung zeigt der Katalysator im
Wesentlichen Mikroporen (d < 2 nm), von denen 0.071 cm3/g vom Gesamtporenvolumen und

201 m?/g von der BET-Oberflache eingenommen werden.

4.2.3. CuO/ZnO- Katalysatoren mit verschiedenen Stabilisatoren

Die folgenden Katalysatoren wurden synthetisiert und weisen hinsichtlich Kupfer- und
Zinkoxid ahnliche Zusammensetzungen auf wie der in Kap. 4.2.1 beschriebene Methanol-
katalysator T-4611. Sie unterscheiden sich im Wesentlichen in der Modifikation des

Aluminiumoxidanteils bzw. durch dessen Substitution mit Siliciumdioxid.

Katalysator M1: CuO/ZnO/Al;03

Das Katalysatorsystem M1 soll als Referenz fur die nachfolgenden Systeme dienen. Die
Herstellung erfolgte Uber eine simultane Fallung der Metallnitrate (Kupfer-, Zink- und
Aluminiumnitrat) in wassriger Losung mit Natriumcarbonatlésung. Die Einwaagen der
einzelnen Komponenten sowie die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 6 aufgeflihrt. Die
Metallnitrate wurden in 250 ml vollentsalztem (VE) Wasser geldst und auf 60 °C erhitzt. Die
Natriumcarbonatlésung (1.28 M) wurde ebenfalls auf Reaktionstemperatur gebracht. Die

eingesetzte Menge an Natriumcarbonatldsung richtete sich nach dem Bedarf, der notig war,
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um den pH-Wert wahrend der Synthese mdoglichst konstant im neutralen Bereich zu halten.
Die Fallungsdauer betrug 30 min. Mit Beginn der Fallung farbte sich das Reaktionsgemisch
hellblau bzw. tlrkis. Nach der Fallung wurde das Reaktionsgemisch eine Stunde bei
Reaktionstemperatur gerGhrt. Im Anschluss daran wurde der Niederschlag mit VE-Wasser
gewaschen und Uber Nacht bei 100 °C im Trockenschrank getrocknet. Das getrocknete
Fallungsprodukt wurde Uber 4 h unter Luft bei 300 °C kalziniert (Temperaturrampe:
200 °C/h). Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator betrug 15.1 g (99%).

Tabelle 6: Einwaage und Reaktionsbedingungen fiir das Katalysatorsystem M1

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H.,0 24.3 ¢ Vorlage 200 ml VE-H,O
Zn(NO3),-6H,0 10.2 g Temperatur 60 °C
AI(NO3)3-9H,0 16.6 g pH-Wertrsiung 6.3-7.3
- in 250 ml VE-H,0 losen Fallungsdauer 30 min
Na,CO; (1.28 M) nach Bedarf

Bemerkung: Fallungsprodukt: hellblau/tirkis, nach Fallung 1 h Rihren bei 60 °C

Die Charakterisierung des Katalysators M1 erfolgte durch RFA-, EDX- (vgl. Tabelle 7),
BET- und XRD-Messungen. Es wurde eine BET-Oberflache von 34 m?g gemessen.
XRD-Messungen zeigten folgende Phasen: Tenorit (Ref.code: 01-080-0076), Zinkoxid
(Ref.code: 00-003-0888) und Natriumnitrat (Ref.code: 00-036-1474).

Tabelle 7: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Bestimmung der Zusammensetzung des

Katalysatorsystems M1; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode KorngréRRe CuO Zn0O Al,O3
RFA 80 — 160 um 62.5 21.8 15.7
RFA 355 - 500 ym 62.1 222 15.7
EDX 80 — 160 um 63.2 22.0 14.7
EDX 355 - 500 ym 62.6 22.7 14.7
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Katalysator M2: CuO/ZnO/a-Al,O3

Das Katalysatorsystem M2 wurde Uber eine simultane Fallung der Metallnitrate (Kupfer- und
Zinknitrat) in einer wassrigen a-Al,O3-Suspension mit Natriumcarbonatlésung hergestellt. Die
Einwaagen der einzelnen Komponenten sowie die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 8
aufgelistet. Die Fallung wurde wie bei dem Katalysator M1 durchgefiihrt, wobei die Fallungs-
dauer 20 min betrug. Die Aufarbeitung wurde analog zu der von Katalysator M1 durch-

geflihrt. Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator betrug 12.0 g (98%).

Tabelle 8: Einwaage und Reaktionsbedingungen fir das Katalysatorsystem M2

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H,0 2449 Vorlage 200 ml VE-H,0 mit a-Al,O;
Zn(NO3),-6H,0 1099 Temperatur 60 °C
- in 250 ml VE-H,0 I6sen pH-Wertrsiung 6.5-6.8
a-Al,O3 12¢g Fallungsdauer 20 min
Na,CO; (1.28 M) nach Bedarf

Bemerkung: Fallungsprodukt: hellblau/tirkis, nach Fallung 1 h Rihren bei 60 °C

Die Ergebnisse der Charakterisierung des Katalysators M2 sind nachfolgend aufgefiihrt
(vgl. Tabelle 9). Die BET-Oberflache betrug 65 m?/g. XRD-Messungen zeigten folgende
Phasen: Tenorit (Ref.code: 01-080-0076), Zinkoxid (Ref.code: 00-003-0888) und Korund
(Ref.code: 01-071-1123).

Tabelle 9: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Katalysatorzusammensetzung fur System M2;

Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode KorngréRle CuO Zn0O Al,O3
RFA 80 — 160 um 67.8 26.3 5.9
RFA 355 - 500 pm 69.7 26.5 3.9
EDX 80 — 160 um 70.4 25.8 3.8
EDX 355 - 500 ym 71.6 25.8 2.6
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System M3: CuO/ZnOly-Al,O3

Das Katalysatorsystem M3 wurde analog zu Katalysator M2 Uber eine simultane Fallung der
Metallnitrate (Kupfer- und Zinknitrat) in einer wassrigen y-Al,Os-Suspension mit Natrium-
carbonatlésung hergestellt. Die Einwaagen der einzelnen Komponenten sowie die Versuchs-
bedingungen sind in Tabelle 10 dargestellt. Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator betrug
11.9 g (99%).

Tabelle 10: Einwaage und Reaktionsbedingungen fir das Katalysatorsystem M3

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H,0 243 ¢ Vorlage 200 ml VE-H20 mit y-Al;O3
Zn(NO3),-6H,0 104 g Temperatur 60 °C
- in 250 ml VE-H,0 I6sen pH-Wertrsiung 6.2-7.1
v-Al,O3 129 Fallungsdauer 30 min
Na,CO; (1.28 M) nach Bedarf

Bemerkung: Fallungsprodukt: hellblau/tirkis, nach Fallung 1 h Rihren bei 60 °C

Die Charakterisierung des Katalysators M3 ergab die in Tabelle 11 dargestellte Zusammen-
setzung. Sowohl die RFA- als auch die EDX-Messungen zeigen, dass sich die Zusammen-
setzung innerhalb der Kornfraktionen stark unterscheidet. Wahrend der Aluminiumoxidanteil
in der Fraktion 80 bis 160 um bei 14 bis 15% liegt, betragt dieser in der gréberen Fraktion
nur 1%. Obwohl das eingesetzte y-Al,O; eine ahnliche Korngrofle wie das beim Katalysator
M2 verwendete o-Al,O; aufwies, konnte keine einheitliche Metalloxidzusammensetzung
erzielt werden. Die Bestimmung der BET-Oberflache ergab 69 m?/g. Mittels XRD-Messungen
konnten im Metalloxidgemisch Tenorit (Ref.code: 01-080-0076), Malachit (Ref.code: 00-001-
0959) und Zinkoxid (Ref.code: 01-079-0205) identifiziert werden.

Tabelle 11: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Bestimmung der Zusammensetzung des

Katalysatorsystems M3; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode Korngr6RRe CuO Zn0O Al,O4
RFA 80 — 160 um 60.9 24.0 15.1
RFA 355 - 500 ym 68.7 30.3 1.0
EDX 80 — 160 um 61.1 24.7 14.2
EDX 355 - 500 ym 72.2 26.7 1.0
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System M4: CuO/ZnO/SiO,

Das Katalysatorsystem M4 wurde analog zu den Katalysatoren M2 und M3 Uber eine
simultane Fallung der Metallnitrate (Kupfer- und Zinknitrat) in einer wassrigen Siliciumdioxid-
suspension mit Natriumcarbonatlésung hergestellt (Versuchsbedingungen vgl. Tabelle 12),
die Fallungsdauer betrug 25 min. Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator betrug 12.0 g
(98%).

Tabelle 12: Einwaage und Reaktionsbedingungen fir das Katalysatorsystem M4

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H.,0 244 ¢ Vorlage 200 ml VE-H,0 mit SiO,
Zn(NO3),'6H0 10.9¢ Temperatur 60 °C
- in 250 ml VE-H,0 l6sen pH-Wertrsiung 6.8-7.2
SiO, 129 Fallungsdauer 25 min
Na,COj; (1.28 M) nach Bedarf

Bemerkung: Fallungsprodukt: hellblau/tirkis, nach Fallung 1 h Rihren bei 60 °C

RFA- und EDX-Messungen ergaben fur den Katalysator M4 die in Tabelle 13 aufgelisteten
Zusammensetzungen. Aufgrund der teilweise unterschiedlichen Siliciumdioxidgehalte, lasst
sich vermuten, dass das Siliciumdioxid nicht einheitlich verteilt ist. Die BET-Oberflache
betrug 38 m?/g. Die XRD-Messungen zeigten, dass folgende Phasen im Katalysator
vorhanden sind: Tenorit (Ref.code: 01-080-0076), Natriumnitrat (Ref.code: 00-036-1474) und
Zinkoxid (Ref.code: 01-079-0205).

Tabelle 13: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Zusammensetzung des Katalysatorsystems

M4; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode KorngréfRle CuO Zn0O SiO,
RFA 80 — 160 um 64.5 242 11.3
RFA 355 - 500 pm 70.8 26.0 3.2
EDX 80 — 160 um 72.0 252 2.7
EDX 355 - 500 ym 71.6 255 2.9
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4.2.4. CuO/ZnO/MnO,-Katalysator

Der CuO/ZnO/MnO,-Katalysator (M5) wurde Uber eine simultane Fallung der Metallnitrate
(Kupfer-, Zink- und Mangannitrat) in wassriger Ldsung mit Natriumcarbonatldésung
hergestellt. Die Einwaagen der einzelnen Komponenten sowie die Versuchsbedingungen
sind in Tabelle 14 aufgefiihrt. Die Metallnitrate wurden in 250 ml VE-Wasser gel6st und es
wurde alles auf 50 °C erwarmt. Die Natriumcarbonatlésung (1 M) wurde ebenfalls auf
Reaktionstemperatur erhitzt. Die eingesetzte Menge an Natriumcarbonatlésung richtete sich
nach dem Bedarf, der nétig war, um den pH-Wert wahrend der Synthese mdglichst konstant
im neutralen Bereich zu halten. Mit Beginn der Fallung farbte sich das Reaktionsgemisch
hellblau bzw. tlrkis, die Fallungsdauer betrug 35 min. Nach der Fallung wurde der
Niederschlag zwei Stunden bei Reaktionstemperatur gertuhrt. Im Anschluss daran wurde das
Fallungsprodukt mit VE-Wasser gewaschen und Uber Nacht bei 80 °C im Trockenschrank
getrocknet. Das getrocknete Fallungsprodukt wurde Uber 4 h unter Luft bei 350 °C kalziniert
(Temperaturrampe: 200 °C/h). Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator betrug 11.6 g
(85%). Basierend auf den Arbeiten von Shaheen und Selim [104] wird angenommen, dass
das wahrend der Fallung entstehende Mangancarbonat aufgrund der moderaten
Kalzinierungstemperatur grotenteils zu MnO, umgesetzt wird. Das separate Fallen von
Mangannitrat bei identischen Reaktionsbedingungen und Aufarbeitung wies gemaf
XDR-Messungen nach dem Kalzinieren grétenteils MnO, auf, was die oben beschriebene

Annahme bekraftigt.

Tabelle 14: Einwaage und Reaktionsbedingungen fir das Katalysatorsystem M5

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H.,0 15.8 g Vorlage 150 ml VE-H,O
Zn(NO3),-6H,0 10049 Temperatur 50 °C
Mn(NOj3),-xH,0 11.89 pH-Wertrziung 6.5-75
- in 250 ml VE-H,0 l6sen Fallungsdauer 35 min
Na,CO; (1 M) nach Bedarf

Bemerkung: Fallungsprodukt: hellblau/tirkis, nach Fallung 2 h Rihren bei 50 °C

Der Katalysator war nach der Kalzinierung pulverartig mit einer Korngréf3e zwischen 80 und
355 ym. Die Zusammensetzung lasst sich mit den Ergebnissen aus Tabelle 15 beschreiben.
Die BET-Oberflache betrug 126 m?/g. Das XRD-Diffraktogramm zeigte Tenorit (Ref.code: 01-
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080-0076) und Zinkoxid (Ref.code: 01-079-0205) als wesentliche Bestandteile des

Katalysators.

Tabelle 15: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Bestimmung der Zusammensetzung des

Katalysatorsystems M5; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode KorngroRRe CuO Zn0O MnO,
RFA 80 — 355 uym 49.2 25.3 25.6
EDX 80 — 355 um 48.6 24.9 26.5

4.2.5. CuO/ZnO/Cr,05-Katalysator

Der CuO/ZnO/Cr,03-Katalysator (M6) wurde in Anlehnung an die von Venugoplat et al.
beschriebene Praparation [105] Uber eine simultane Fallung der Metallnitrate (Kupfer-, Zink-
und Chromnitrat) in wassriger Losung mit Natriumcarbonat- und Natriumhydroxidldésung
hergestellt. Die Einwaagen der einzelnen Komponenten sowie die Versuchsbedingungen
sind in Tabelle 16 aufgefihrt. Die Metallnitrate wurden in 250 ml VE-Wasser gel6st. Fir die
Fallung wurden gleiche Volumenanteile von Natriumcarbonat- (1 M) und Natriumhydroxid-
I6sung (2 M) eingesetzt. Die Fallung wurde im leicht basischen Milieu (pH ~ 8.5 — 9.5) durch-
gefuhrt. Die Fallungsdauer betrug 45 min, das Reaktionsgemisch farbte sich blau. Nach der
Fallung wurde der Niederschlag eine Stunde bei Raumtemperatur gerihrt. Im Anschluss
daran wurde das Fallungsprodukt mit VE-Wasser gewaschen und Uber 24 h bei 100 °C im
Trockenschrank getrocknet. Das getrocknete Fallungsprodukt wurde tber 3 h unter Luft bei
400 °C kalziniert (Temperaturrampe: 200 °C/h). Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator
betrug 12.9 g (90%).

Die Zusammensetzung des Katalysators M6 zeigt Tabelle 17. Die Bestimmung der
BET-Oberflache ergab 68 m?/g. Uber XRD-Messungen konnten folgende Phasen identifiziert
werden: Tenorit (Ref.code: 01-080-0076) und Zinkoxid (Ref.code: 01-079-0205).
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Tabelle 16: Einwaage und Reaktionsbedingungen fur das Katalysatorsystem M6

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H.,0 17.9¢ Vorlage 200 ml VE-H,O
Zn(NO3),-6H,0 1919 Temperatur Raumtemperatur
Cr(NO3)3-9H,0 8.1g pH-Werteziung 85-95
- in 250 ml VE-H,0 l6sen Fallungsdauer 45 min
Na,CO; (1 M) 102 ml
NaOH (2 M) 102 ml

Bemerkung: Fallungsprodukt: blau, nach Fallung 1 h Rihren bei Raumtemperatur

Tabelle 17: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Zusammensetzung des Katalysatorsystems

M6; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode KorngréRle CuO Zn0O Cr,03
RFA 80 — 160 um 47 4 40.9 11.7
RFA 355 - 500 pm 47.5 40.8 11.7
EDX 80 — 160 um 47.7 41.2 11.2
EDX 355 - 500 ym 47.7 41.0 11.3

4.2.6. CuO/ZnO/ZrO,-Katalysator

Der CuO/Zn0O/ZrO,-Katalysator (M7) wurde in Anlehnung an die von Sun et al. [106]
beschriebene Praparation Uber eine simultane Fallung der Metallnitrate (Kupfer-, Zink- und
Zirconiumoxynitrat) in wassriger Loésung mit Natriumcarbonat- und Natriumhydroxidlésung
hergestellt. Die Einwaagen der einzelnen Komponenten sowie die Versuchsbedingungen
sind in Tabelle 18 aufgeflihrt. Die Metallnitrate wurden in 250 ml VE-Wasser gelést und auf
50 °C erwarmt. Fur die Fallung wurden 250 ml Natriumcarbonat- (0.18 M) und Natrium-
hydroxidlosung (2 M) zur pH-Wert-Regulierung eingesetzt, die beide vor Gebrauch ebenfalls
auf 50 °C erwarmt wurden. Die Fallung wurde im neutralen Bereich (pH ~ 6.5) durchgeflhrt.
Die Fallungsdauer betrug 20 min, das Reaktionsgemisch farbte sich tlirkis. Nach der Fallung
wurde das Reaktionsgemisch zwei Stunden bei Reaktionstemperatur gertihrt. Im Anschluss
daran wurde das Fallungsprodukt mit VE-Wasser gewaschen und tber Nacht bei 120 °C im

Trockenschrank getrocknet. Der getrocknete Fallungsniederschlag wurde uber 4 h unter Luft
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bei 350 °C kalziniert (Temperaturrampe: 200 °C/h). Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator
betrug 12.4 g (98%).

Tabelle 18: Einwaage und Reaktionsbedingungen fiir das Katalysatorsystem M7

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H,0 229g Vorlage 200 ml VE-H,0O
Zn(NO3),-6H,0 13.6 g Temperatur 50 °C
Zr(NO3),'xH0 25¢g pH-Wertrsiung 6.5
- in 250 ml VE-H,0 l6sen Fallungsdauer 20 min
Na,COs; (0.18 M) 250 ml
NaOH (2 M) nach Bedarf

Bemerkung: Fallungsprodukt: tirkis, nach Fallung 2 h Rihren bei 50 °C

Die Bestimmung der BET-Oberflache ergab 38 m#g. Mit Hilfe von XRD-Messungen konnten
folgende Phasen im Katalysator identifiziert werden: Tenorit (Ref.code: 01-080-0076),
Natriumnitrat (Ref.code: 00-036-1474) und Zinkoxid (Ref.code: 01-079-0205).

Tabelle 19: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Zusammensetzung des Katalysatorsystems

M7; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode KorngréRle CuO Zn0O ZroO,
RFA 80 — 160 um 63.1 28.8 8.1
RFA 355 - 500 ym 62.9 28.8 8.3
EDX 80 — 160 um 63.1 28.6 8.3
EDX 355 - 500 pm 63.5 28.4 8.0

Der Katalysator M7 wurde ein weiteres Mal leicht modifiziert hergestellt (M8). Die Fallung der
Metallnitrate erfolgte identisch zu dem oben beschriebenen Vorgehen. Nach dem Waschen
des Fallungsproduktes, wurde die Probe, wie bei Sun et al. [106] beschrieben, in eine
wassrige Suspension mit H-MFI 90 (10 g H-MFI 90 in 300 ml VE-Wasser) gegeben und bei
50 °C Uber eine Dauer von 30 min gerthrt. Im Anschluss daran wurde die Mischung des
Fallungsproduktes mit dem Zeolithen erneut mit VE-Wasser gewaschen und tdber Nacht bei
120 °C im Trockenschrank getrocknet. Es folgte die Kalzinierung des Produktes unter Luft
Uber 4 h bei 350 °C. Die Ausbeute an kalziniertem Katalysator betrug 20.4 g (90%).
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Die Zusammensetzung des Katalysators M8 ist der Tabelle 20 zu entnehmen. Die
Ergebnisse der RFA- und EDX-Messungen stimmen gut miteinander Uberein. Die
BET-Oberflache des Katalysators M8 betrug 144 m?/g. XRD-Messungen ergaben, dass der
Katalysator im Wesentlichen aus Tenorit (Ref.code: 01-080-0076), Zinkoxid (Ref.code: 01-
079-0205) und dem Zeolithen ZSM 5 (Ref.code: 01-089-1421) besteht.

Tabelle 20: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Zusammensetzung des Katalysatorsystems

M8; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode Korngréi3e CuO Zn0O yA(ON SiO, Al,O4
RFA 80 — 160 um 45.7 20.1 6.1 27.6 0.6
RFA 355 - 500 pm 46.1 201 6.2 271 0.6
EDX 80 — 160 um 43.7 18.5 5.4 31.2 1.2
EDX 355 - 500 ym 46.1 20.2 5.6 275 0.7

4.2.7. CuO/ZnO/Al,O3/ZrO,-Katalysator

Der CuO/ZnO/Al,03/ZrO,-Katalysator (M9) wurde in Anlehnung an die von An et al. [27]
beschriebene Praparation Uber eine simultane Fallung der Metallnitrate (Kupfer-, Zink-,
Aluminium- und Zirconiumoxynitrat) in wassriger Losung mit Natriumcarbonatlésung
hergestellt. Die Einwaagen der einzelnen Komponenten sowie die Versuchsbedingungen
sind in Tabelle 21 aufgefuhrt. Die Metallnitrate wurden in 250 ml VE-Wasser geldst und auf
80 °C erhitzt. Fur die Fallung wurden 175 ml Natriumcarbonatlésung (1 M) bendtigt, die vor
Gebrauch ebenfalls auf 80 °C erwarmt wurden. Die Fallung wurde im neutralen Bereich
(pH ~ 7.0) durchgefiihrt. Die Fallungsdauer betrug 20 min, das Reaktionsgemisch farbte sich
turkis. Nach der Fallung wurde das Reaktionsgemisch zwei Stunden bei Reaktions-
temperatur gerthrt. Im Anschluss daran wurde das Fallungsprodukt mit VE-Wasser
gewaschen und Uber Nacht bei 120 °C im Trockenschrank getrocknet. Das getrocknete
Produkt wurde Uber 4 h unter Luft bei 350 °C kalziniert (Temperaturrampe: 200 °C/h). Die
Ausbeute an kalziniertem Katalysator betrug 13.6 g (99%).
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Tabelle 21: Einwaage und Reaktionsbedingungen fur das Katalysatorsystem M9

Komponenten Einwaage Reaktionsbedingungen
Cu(NO3),-3H.,0 225¢ Vorlage 150 ml VE-H,O
Zn(NO3),6H0 13.6¢g Temperatur
AI(NO3)3-9H,0 699 pH-Werteziung
Zr(NO3)2'xHO 1.3¢g Fallungsdauer
- in 250 ml VE-H,0 Iésen
Na,CO; (1 M) 175 ml

Bemerkung: Fallungsprodukt: tirkis, nach Fallung 2 h Riihren bei 80 °C

Tabelle 22 gibt die mittels RFA und EDX bestimmten Massenanteile der einzelnen

Komponenten wieder. Die BET-Oberflache ergab sich zu 33 m?/g. Die wesentlichen Phasen

des Katalysators M9 wurden mittels XRD-Messungen identifiziert: Tenorit (Ref.code: 01-080-
0076), Zinkoxid (Ref.code: 01-079-0205) und Natriumnitrat (Ref.code: 00-036-1474).

Tabelle 22: Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zur Zusammensetzung des Katalysatorsystems

M9; Angaben in Gew.% und normiert, d.h. Na und C wurden vernachlassigt

Methode KorngrofRRe CuO Zn0O Al,O3 ZrO,
RFA 80 — 160 um 60.2 29.7 6.2 3.9
RFA 355 - 500 ym 60.4 29.8 5.9 4.0
EDX 80 — 160 um 60.2 29.0 7.0 3.8
EDX 355 - 500 pm 59.5 29.2 7.5 3.7
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4.3. Versuchsapparatur zur Bestimmung der Katalysator-

aktivitat und fur Katalysatorvergiftungsversuche

Um die Aktivitdt der einzelnen Katalysatorsysteme zu prifen und den Einfluss von
Katalysatorgiften (z.B. H,S, HCI oder NH3) zu untersuchen, wurde Laboranlage | fir die

Synthesegasumsetzung im Festbettreaktor aufgebaut (vgl. Abbildung 4).

Gasversorgung — @
Ar = —P& JQ g

H, —>

co =

N, =

Auslass (=

Auslass

Abbildung 4: Laboranlage | fir die Bestimmung der Katalysatoraktivitdit und des Einflusses von

Katalysatorgiften bei der DME-Direktsynthese.

Mit dieser Apparatur ist eine isotherme Reaktionsfihrung bei Dricken bis 60 bar und
Temperaturen bis 300 °C moglich. Sie beinhaltet einen Festbettreaktor mit einem Innen-
volumen von 16.1 ml (dj, =16 mm, | =80 mm). Der Reaktor besteht aus dem Werkstoff
1.4841 des Edelstahldistributors Estaro GmbH und zeigt bei Reaktionsbedingungen keine
katalytische Wirkung. Er wird durch eine elektrische Heizschnur (Fa. HORST GmbH)
temperiert, deren Regelung Uber einen Laborregler (LR 316, Fa. JUMO GmbH & Co. KG)
erfolgt. Die Apparatur bietet die Méglichkeit verschiedene Gase parallel einzuspeisen. Fir
die Gasdosierung stehen vier Massendurchflussregler (Mass flow controller, MFC,
Fa. Bronkhorst High-Tech B.V.) zur Verfugung, deren Steuerung mittels PC Uber eine
RS232-Schnittstelle durch die mitgelieferte Software FlowDDE der Fa. Bronckhorst High-

Tech B.V. erfolgt. Hinter dem Reaktorausgang kann ein Teil des Gasstromes entnommen
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werden, um diesen mit einem Gaschromatographen (HP 6890 Series, Fa. Agilent
Technologies Inc.) quantitativ zu analysieren. Der Hauptgasstrom wird durch eine Kuhlifalle
abgekuhlt, der Druckregelung (Fa. Dipl.-Ing. Wagner Mess- und Regeltechnik GmbH)
zugefuhrt und dann als Abgas in den Abzug geleitet.

4.4. Versuchsapparatur fir Prozessparametervariationen
und Langzeitversuche

Fur die Untersuchungen mit Parametervariationen und die Ermittlung der Langzeitstabilitat

der Katalysatoren wurde die in Abbildung 5 dargestellte Laboranlage Il verwendet.

Abbildung 5: Laboranlage Il fir die DME-Direktsynthese zur Durchfiihrung von Parametervariationen

und zur Ermittlung der Langzeitstabilitdt der Katalysatorsysteme.
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Die Anlage ist so konzipiert, dass sowohl gasférmige als auch flissige Komponenten
eingeleitet werden konnen. Die Gasstrome werden Uber MFC dosiert, Flussigkeiten wie
Wasser und Methanol werden dem System dampfférmig mit Hilfe eines FlUssigkeits-
Massendurchflussreglers (LiquiFlow®, LFC, Fa. Bronkhorst High-Tech B.V.) gekoppelt mit
einem Direktverdampfer (DV 2 Adrop) zugefiihrt. Die Umsetzung der Reaktanden erfolgt im
Rohrreaktor aus einem methanbildungshemmenden Edelstahl (Werkstoff 1.4841 des
Edelstahldistributors Estaro GmbH). Der Reaktor hat ein Innenvolumen von 60.3 mi
(din =16 mm, 1 =300 mm) und ist fir Driicke bis 100 bar sowie Temperaturen bis 450 °C
ausgelegt. Die Abdichtung nach auflen zwischen Reaktor und den Metallflanschen erfolgte
Uber Verbundstoffdichtungen, wodurch die Betriebstemperatur auf 300 °C begrenzt war. Der
Reaktor ist mit drei Heizungen versehen und kann mit einem verdiinnten Synthesegasstrom
isotherm betrieben werden. Die Temperaturen werden an drei Stellen axial sowohl im
Reaktorinneren als auch an der Aufienflache gemessen. Die drei Zonen werden Uber
Heizschnlre beheizt, die Uber einen softwareseitig gesteuerten Regler bis auf +0.2 °C
konstant eingestellt werden kdnnen. Die gesamte Anlage wird im Wesentlichen mit Hilfe der
Prozessvisualisierungsanwendung IFix® der Firma GE Fanuc Intelligent Platforms betrieben.
Am Reaktorausgang wird der Gasstrom geteilt. Der Hauptstrom durchlauft die Druck-
messung (Fa. Dipl.-Ing. Wagner Mess- und Regeltechnik GmbH) und wird Uber eine
Kuhlfalle der Druckregelung (Fa. Bourdon Haenni) zugefuhrt. Der zweite Teilstrom wird zur
Online-Analytik geleitet. Mit Hilfe des in Kap. 4.1 bereits beschriebenen Gas-
chromatographen werden online die Gasbestandteile quantitativ bestimmt. Das FlieRbild der

Laboranlage Il ist in Abbildung 6 dargestellt.
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Abbildung 6: FlieRbild der Laboranlage Il fir die DME-Direktsynthese zur Durchfiihrung von

Parametervariationen und zur Ermittlung der Langzeitstabilitdt der Katalysatorsysteme.
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4.5. Versuchsdurchfuhrung fir die DME-Direktsynthese

Zum Auffillen der Reaktoren wurde Quarzwolle (Laboranlage 1) bzw. geringe Mengen
Quarzwolle und Siliziumcarbid (Laboranlage 1l) verwendet. Das Katalysatorgemisch wurde
jeweils der Langsachse nach mittig in den Reaktor gegeben, so dass sich das dort
positionierte Thermoelement direkt in der Schuttung befand. Es folgte zunachst ein externer
Drucktest mit Argon, um die Dichtigkeit des jeweiligen Reaktors zu prufen. Nach erfolg-
reicher Prifung wurde der Reaktor in die Anlage eingebaut und dort erneut einem Drucktest
mit Argon bei Raumtemperatur unterzogen, um ein weiteres Mal den Reaktor und die

Anschlussverbindungen auf Dichtigkeit zu prufen.

Da sowohl die industriellen Methanol- und Shift-Katalysatoren als auch die hergestellten
Methanolkatalysatoren nach Kalzinierung in oxidischer Form vorlagen, mussten diese vor
ihrem Einsatz durch eine schonende Reduktion aktiviert werden. Hierzu wurde in dieser
Arbeit ein Hy/Ar-Gemisch (2% H, in Ar) in Kombination mit reinem Wasserstoff verwendet.
Die Aktivierung erfolgte bei beiden Anlagen bei Umgebungsdruck direkt im Reaktor und kann
in zwei Hauptstufen unterteilt werden: T = 35 -240 °C mit Hy/Ar und T =240 — 250 °C mit
reinem Wasserstoff. Bedingt durch apparative Einschrankung der Laboranlage |, wurden in
dieser Arbeit zwei unterschiedliche Aktivierungsprozeduren verwendet, die in Tabelle 23

naher spezifiziert sind.

Tabelle 23: Aktivierungsprozeduren fiir die Methanol- und Shift-Katalysatoren in beiden Laboranlagen

Laboranlage | Laboranlage Il
Vyes Tsat Tende Rampe Haltezeit Vyes Tsat Tense Rampe Haltezeit
[miy/min]  [°C] [°C] [°C/h] [h] [miy/min] [°C] [°C] [°C/h] [h]
50 (Ho/Ar) 35 200 825 0.5 50 (Hx/Ar) 35 200 17 2
50 (Hx/Ar) 200 240 20 2 50 (H,/Ar) 200 240 17 2
50 (H2) 240 250 10 2 50 (H,) 240 250 10 2

Um die adiabate Temperaturerhéhung wahrend der Reduktion gering zu halten, wird in der
ersten Stufe die Aktivierung mit hochverdinntem Wasserstoff durchgefuhrt. Zu groRe
Temperaturerhdhungen (Hot-Spots), auch wenn sie nur lokal auftreten, kdnnen zu einem
Aktivitatsverlust bedingt durch das Zusammensintern von Kupferpartikeln flihren. Aus

diesem Grund sollten die Temperaturrampen ebenfalls moderat gehalten werden. Das
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Temperaturprogramm flr die Laboranlage | erflllt diese Bedingung im unteren Temperatur-
bereich nicht. Es ist nicht auszuschlieRen, dass mit diesem relativ steilen Temperaturanstieg
gaf. bereits Sinterungseffekte an den Kupferpartikeln auftreten. Ein Anfangsaktivitatsverlust
konnte durch diese Aktivierungsmethode im Rahmen der Versuchszeiten von < 72 h jedoch
nicht festgestellt werden. Wahrend der Aktivierung wird lediglich das zugangliche Kupferoxid
zu metallischem Kupfer reduziert, Zink- und Aluminiumoxid bleiben sowohl wahrend der

Aktivierung als auch unter Reaktionsbedingungen in ihrer Oxidform [5].

Nach dem Aktivieren wurde der Reaktor mit Argon gespult und in der Regel bei einer
Temperatur von 250 °C belassen. Es folgte der Druckaufbau bis 50 bar Uberdruck. Im
Anschluss daran wurde der Katalysator Ublicherweise Uber Nacht mit verdinntem,
H,-reichem Synthesegas eingefahren, bis er stationare CO-Umsatze mit einer konstanten
Produktverteilung lieferte. Die so ermittelten Umsatze und Selektivitaten dienten fir Folge-

untersuchungen als Referenz, um einen Aktivitatsverlust identifizieren zu kénnen.

Danach konnten die gewlinschten Reaktionsbedingungen eingestellt werden. Die Messwert-
aufnahme erfolgte kontinuierlich alle 12 bis 15 min. Die in dieser Arbeit angegebenen
Umsatze und Selektivitdten sind in der Regel Mittelwerte aus mehreren Messungen,
wahrend sich das System im stationaren Zustand befand. Ausnahmen bilden die Messdaten
aus Kap. 5.8, 5.12 und 5.13, bei denen einzelne Messwerte bei den angegebenen Zeiten

dargestellt werden, um das zeitliche Aktivitatsverhalten aufzuzeigen.
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5. Ergebnisse und Diskussion — DME-Direktsynthese

Die in diesem Kapitel dargestellten Ergebnisse wurden durch einen Vergleich mit
berechneten und theoretischen Werten auf Konsistenz geprift. Die Berechnungen des
CO-Umsatzes Uco (Gl. 5.1) und der Produktselektivitdt S; (Gl. 5.2) erfolgten mit Hilfe der

experimentell ermittelten Edukt- und Produkt-Konzentrationen (jeweils in Vol.%).

_ (Cco,o + Cco)

Cco,0
.. C
S; =L-100 Gl.5.2
(cco0 + cco)
Mit Cco.,0 CO-Konzentration am Reaktoreintritt
Cco CO-Konzentration am Reaktoraustritt
& Anzahl der Kohlenstoffatome in der jeweiligen Komponente i
Ci Konzentration der jeweiligen Komponente i am Reaktoraustritt

Bei allen Experimenten erfolgte die Konzentrationsbestimmung der einzelnen Komponenten
mittels GC. Alle experimentellen Daten wurden vor ihrer Verwendung auf Konsistenz geprtift,
indem anhand der Selektivitdten die sich theoretisch aus der Stdchiometrie ergebende,
maximale Menge an gewulnschtem Produkt ermittelt und mit den Ergebnissen verglichen
wurde. Da es sich bei der Methanolsynthese um keine molzahlbestandige Reaktion handelt
(vgl. Kap. 3.1.1, Gl. 3.1 und Gl. 3.2), mussen fur die DME-Direktsynthese ebenfalls Volumen-
anderungen bericksichtigt werden. Die Gesamtreaktion der DME-Direktsynthese weist
eduktseitig sechs Volumenanteile und produktseitig zwei Volumenanteile auf (vgl. Gl. 3.12),
was unter der Annahme, dass sich alle Komponenten wie ideale Gase verhalten, bei
100%igem Umsatz und unverdinntem Synthesegas (Vierto = 0) zu einer theoretischen
Volumenkontraktion von 67% fuhren musste. Die Berechnung des theoretischen Korrektur-

faktors Fy ¢neo. ist in Gl. 5.3 dargestellt.
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U V
Fiotheo. = g0 (1 - %) -0.67 + 1 Gl.5.3
Mit Vinerto Inertgasverdiinnung (N, + Ar) am Reaktoreintritt

Fur eine mathematische Abschatzung der Volumenkontraktion im vorliegenden Reaktions-
system missen alle auftretenden Produktkomponenten berticksichtigt werden. In Tabelle 24
ist eine Auflistung aller im Produktgas gefundenen Komponenten aufgezeigt. Vereinfacht
wird die Synthese der Komponenten auf die Edukte Kohlenmonoxid und Wasserstoff zurtick-
gefuhrt. Dadurch ergibt sich bei der spateren Berechnung eine Gewichtung der Volumen-

konzentration der betrachteten Komponente mit dem jeweiligen Faktor kg ; (vgl. Gl. 5.4):

kei = M Gl.5.4
' Vkw,i
Mit Vi Stochiometrischer Koeffizient der Komponente i
Tabelle 24: Annahme der Produktbildung auf Basis der Edukte H, und CO
Nr. Reaktion Kg;i
1 CO + 3H, = CH, + H,0 4
2 2C0 + 5H, — CyHg + 2H,0 7
3 3C0 + 7H, — C3Hg + 3H,0 bzw. 3CO + 6H, — C3Hg + 3H,0* 10 bzw. 9
4 4C0 +9H, — C4H,y + 4H,0 13
5 CO + 2H, — CH30H + H,0 3
6 2C0 + 4H, — CH30CH; + H,0 6

* Im Produktgas konnte nicht zwischen Propan und Propen unterschieden werden, weshalb beide Reaktionen

aufgefuhrt sind und in der Berechnung der gemittelte Gewichtungsfaktor von 9.5 verwendet wurde.

Der Volumenanteil der Produkte ergibt sich, wie folgt (vgl. Gl. 5.5):

n
Veroa = Vi, ¥ Veo + Veo, + Vi,0 + Z keiVkw, Gl.55
i=1
Mit View i Volumenanteil der jeweiligen Kohlenwasserstoffe im Produkt
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Die experimentellen Untersuchungen wurden mit einer Inertgasverdinnung (Vinerto,
bestehend aus Ar und N,) von meist 65 bis 70% durchgefiihrt, wobei der Stickstoffanteil als
interner Standard bei der Analyse im Gaschromatographen verwendet wurde. Die

Bestimmung der Inertgaskonzentration am Reaktoraustritt (V},,.,+) erfolgte Uber Gl. 5.6:

VI t,0
Vlnert = VL ' VProd Gl. 5.6
(CO+Hy),0
Mit Vinert,o Inertgasverdiinnung (N, + Ar) am Reaktoreintritt
Vico+H,)0 Volumina von H, und CO am Reaktoreintritt

Mit dem nach der Reaktion verbleibenden Inertgasanteil kann ein Korrekturfaktor berechnet
werden (Gl. 5.7):

Vlnert bZW Vlnert 'aVD + Vmert GI 57

VInert,O

Fk,berech. = % %
Inert,0 Inert,0

Die Variable ay berlcksichtigt hierbei den Einfluss einer zusatzlichen Inertgasverdiinnung

nach dem Reaktor und ist wie folgt definiert (vgl. Gl. 5.8):

(100 — Vico+n,)0 - 0.67)

Gl.5.8
(100 — Vicosn,y0 - 067 + Vyp)

aVD = 067 -

Mit Vvp Volumenanteil der Verdinnung nach dem Reaktor

Die zusatzliche Inertgasverdinnung wurde lediglich bei Untersuchungen mit einer Synthese-
gaskonzentration im Reaktor > 35% verwendet und so gewahlt, dass die Gesamtverdinnung

etwa 70% betrug.

Uber die Bilanzierung des internen Standards Stickstoff wurde ebenfalls experimentell ein
Korrekturfaktor (Fy cp) ermittelt. In Tabelle 25 sind die experimentell ermittelten und die
berechneten Korrekturfaktoren exemplarisch fur eine Auswahl der Experimente aufgelistet.
Die dazugehdérigen experimentellen Daten sowie eine Erweiterung der Tabelle sind im

Anhang A4 dargestellt. Die Ergebnisse zeigen eine gute Ubereinstimmung der berechneten
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und experimentell ermittelten Korrekturfaktoren. Die vorliegenden Abweichungen sind auf die
Messgenauigkeit der mittels Gaschromatograph bestimmten Konzentrationen zuriick-
zufihren und werden fiir die verwendete Methode mit durchschnittlich 5 bis 7% abgeschatzt.
Das Mal® der beobachteten Volumenkontraktion liegt bei nahezu allen Versuchs-
einstellungen, die mit einer Inertgasverdiinnung von 65 bis 70% im Reaktor durchgefuhrt

wurden, im Bereich von 0 bis 12%.

Tabelle 25: Ubersicht tber die berechneten und experimentell ermittelten Korrekturfaktoren bedingt

durch eine Volumenkontraktion wahrend der Reaktion

Exp. Vi,0 Vecoo Vinerto Vproa Uco Fi theo. Fi berech. Fr.exp.
[%] [%] [%] [%] [%] [-] [-] [-]
1 22.9 10.6 66.5 36.3 65.8 1.15 1.08 1.12
2 17.8 15.6 66.6 36.3 43.0 1.10 1.08 1.11
3 17.8 15.6 66.6 37.3 59.0 1.13 1.12 1.14
4 17.8 15.6 66.6 37.0 524 1.12 1.11 1.10
5 17.8 15.6 66.6 34.7 16.9 1.04 1.04 1.08
6 17.8 15.6 66.6 35.9 32.9 1.07 1.08 1.10
7 16.9 15.2 67.9 31.8 2.2 1.00 0.99 0.97
8 18.4 15.9 65.6 35.9 18.7 1.04 1.04 1.04
9 16.7 14.8 68.4 31.5 2.3 1.00 1.00 0.98
10 17.8 15.6 66.6 34.0 8.5 1.02 1.02 1.00
11 17.8 15.6 66.6 35.6 304 1.07 1.06 1.07
12 17.8 15.6 66.6 36.5 447 1.10 1.09 1.12

Um der Volumenkontraktion wahrend der Reaktion Rechenschaft zu tragen, wurden alle

Ergebnisse mit dem experimentell bestimmten Korrekturfaktor modifiziert.
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5.1. Einfluss der Reaktionstemperatur

Im Folgenden wird der Einfluss der Reaktionstemperatur auf die Umsetzung des Kohlen-
monoxids dargestellt. Die Messreihen zur Temperaturabhangigkeit wurden mit einem
Katalysatorsystem durchgefuhrt, das in dieser Arbeit nachfolgend als Standardkatalysator-
system bezeichnet wird. Dieses Standardkatalysatorsystem besteht zu gleichen Massen-
anteilen (wiw=1:1 mit mgs=2g) aus einem Methanolkatalysator T-4611 der
Fa. Sid-Chemie AG sowie einem Dehydratisierungskatalysator y-Al,O3; der Fa. Alfa Aesar
GmbH & Co KG und weist eine Korngréfie von 355 bis 500 um auf. Die beiden Katalysatoren
wurden mechanisch gemischt und in den Reaktor eingefillt, wo sie mit Ho/Ar und H, aktiviert
wurden (vgl. Kap. 4.4). Nach dem Aktivieren des Katalysators wurden folgende Reaktions-
bedingungen eingestellt: p=51bar, Vs =100 mly/min, (Hy+*CO):(Ar+N;)=3:7 mit
H,:CO = 2.0, 1.0 bzw. 0.5 und Ar:N, = 6:1. Die hohe Inertgasverdiinnung wurde gewahlt, um
eine bessere Temperaturkontrolle und einen flexiblen Betrieb der Laboranlage zu
ermoglichen. Da der Reaktor der Anlage keine Kuhlung aufweist, kann er aufgrund der
hohen Exothermie der Reaktionen (vgl. Kap. 3.1) nur bedingt mit reinem Synthesegas
betrieben werden. Um reproduzierbare Messungen ohne Temperaturspitzen im Temperatur-
bereich > 250 °C und Raumgeschwindigkeiten < 50 mly/(min-gkat) durchfiihren zu kénnen,
war eine Verdunnung des Reaktionsgemisches zwingend erforderlich. Die Ergebnisse und
die mit Aspen Plus® (V7.1, Fa. Aspen Technology Inc.) berechneten theoretischen Gleich-
gewichtsumsatze sind in Abbildung 7 dargestellt. Die gemessenen Umsatzverlaufe weichen
eindeutig von den berechneten Gleichgewichtsumsatzen ab. Es wird deutlich, dass der fur
alle H,/CO-Verhaltnisse bei 200 °C zunachst noch geringe experimentelle Umsatz mit einer
Temperaturerhdhung stark ansteigt, wobei Temperaturen > 250 °C zu einem Abfall des
Umsatzes fuhren. Ein maximaler CO-Umsatz wird im Bereich zwischen 250 und 260 °C
erzielt. Die DME-Selektivitdt lag bei diesen Versuchen zwischen 60 und 67%. Diese
Ergebnisse zeigen, dass die Temperatur einen groRen Einfluss auf das Reaktionssystem
hat. Dies gilt gleichermalen fiir das H,/CO-Verhaltnis, mit dessen Steigerung sich ebenfalls

hohere CO-Umséatze erzielen lassen.

Obwohl in Kap. 3.1 fur die Gesamtreaktion der DME-Direktsynthese ein aquimolares
Verhaltnis von Wasserstoff und Kohlenmonoxid als optimal beschrieben wurde, war der mit
erhdhtem Wasserstoffanteil ansteigende CO-Umsatz zu erwarten. Es ist zu bertcksichtigen,
dass sich die Gesamtreaktion aus drei unterschiedlichen Einzelreaktionen zusammensetzt
und den aus thermodynamischer Sicht idealen Ablauf der Reaktion beschreibt, ohne weitere

Nebenreaktionen (z.B. die Bildung von Kohlenwasserstoffen) oder die Kinetik der heterogen-
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katalytischen Prozesse der Einzelreaktionen zu bertcksichtigen. Wissenschaftler haben hin-
langlich belegt, dass die Methanolsynthese in diesem Reaktionssystem geschwindigkeits-
bestimmend ist [107,108]. Da fir die Methanolsynthese ein H,/CO-Verhaltnis = 2.0 einen
guten Reaktionsfortschritt gewahrleistet, wirkt sich dieser Effekt auch auf die Gesamtreaktion

aus, womit der hdhere CO-Umsatz mit H,-reichem Synthesegas erklart werden kann.
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Abbildung 7: Temperaturabhangigkeit des CO-Umsatzes beim Standardkatalysatorsystem
T-4611 + y-AlL,O; (w:w = 1:1). Reaktionsbedingungen: 51 bar, 100 mly/min, 70% Inertgasverdiinnung
(Ar+N; = 6:1) und H,/CO = 2.0, 1.0 bzw. 0.5.

Das betrachtete Reaktionssystem (Methanolsynthese, WGSR und Methanoldehy-
dratisierung) besteht aus exothermen Reaktionen (vgl. Kap. 3.1), weshalb die berechneten
CO-Umsatzverlaufe mit steigender Temperatur einen Abfall zeigen. Mit zunehmender
Temperatur wird daher aus thermodynamischer Sicht, gemaf dem Prinzip von Le Chatelier,
die Ruckreaktion beginstigt. Die Verlaufe der berechneten CO-Umsatze sind den
experimentellen Ergebnissen im Temperaturbereich zwischen 200 und 250 °C gegenlaufig.
Dies liegt daran, dass bei den berechneten Werten der thermodynamische Gleichgewichts-
zustand zugrunde gelegt wird, somit kinetische Aspekte keinen Einfluss haben. Die
Messungen hingegen wurden nicht im Gleichgewicht sondern unter quasistationaren
Bedingungen vorgenommen. Hier haben demnach sowohl kinetische als auch thermo-

dynamische Aspekte Einfluss auf den Reaktionsverlauf. Aus thermodynamischer Sicht muss
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der CO-Umsatz, wie es bei den berechneten Kurven der Fall ist, mit steigender Temperatur
kontinuierlich abnehmen. Da die Kinetik der Reaktion jedoch mit steigender Temperatur
beglnstigt wird, fihren diese gegensatzlichen Einflisse dazu, dass bei den experimentellen
Ergebnissen der Umsatz mit zunehmender Temperatur bis zu einem Maximum ansteigt und
danach wieder abfallt. Im unteren Temperaturbereich (< 250 °C) Uberwiegt der kinetische

Einfluss und im oberen Temperaturbereich (> 250 °C) der thermodynamische Einfluss.

Neben den beschriebenen Einfliissen durch Thermodynamik und Kinetik sollte die Betriebs-
temperatur aus einem weiteren Grund nicht beliebig erhdéht werden, da Methanol-
katalysatoren basierend auf klassischen Cu/ZnO-Systemen oberhalb von 300 °C schnell

durch Sinterungseffekte deaktivieren [3].

5.2. Einfluss der Verweilzeit

In diesem Kapitel soll der Einfluss der Verweilzeit auf die katalytische Umsetzung von
Synthesegas zu DME naher betrachtet werden. Fir diese Untersuchungen wurde das in
Kap. 5.1 beschriebene Standardsystem (1 g T-4611, 1 g y-Al,O3, KorngréRe: 355 — 500 pm)
verwendet. Nach der Aktivierung des Katalysatorsystems im Reaktor (vgl. Kap. 4.5) wurden
die jeweiligen Reaktionsbedingungen eingestellt. Alle Messungen wurden bei 51 bar und mit
einer Inertgasverdinnung (Ar+ N;) von 70% durchgefuhrt. Stickstoff diente hierbei als
interner Standard fir die GC-Analyse und wurde bei allen Versuchseinstellungen konstant
bei 10 mly/min gehalten, wahrend Argon in der Regel die eigentliche Verdinnung
ausmachte, um Temperaturspitzen zu vermeiden. Die Messungen wurden bei Temperaturen
zwischen 200 und 250 °C mit unterschiedlichen H,/CO-Verhaltnissen (2.0, 1.0, 0.5)
vorgenommen. Die verschiedenen Verweilzeiten wurden mittels unterschiedlicher
Raumgeschwindigkeiten (40 — 495 mly/min) eingestellt. Die Verweilzeit 1,4 stellt in dieser
Arbeit eine modifizierte Verweilzeit dar und ist, wie folgt, definiert:
VSChﬁtt.,Kat.

Tmod = Gl.5.9

ges,Reaktor

Mit Vschitt.kat. Schittvolumen des Katalysators bei pg

Vyes Reaktor Gesamtvolumenstrom bei Reaktionsbedingungen
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Abbildung 8 zeigt die Abhangigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitat von der
Verweilzeit fur verschiedene H,/CO-Verhaltnisse bei 250 °C und 51 bar. Es ist deutlich zu
erkennen, dass der erreichte CO-Umsatz stark von der Verweilzeit beeinflusst wird, wahrend
die Selektivitdt gegenliber DME im betrachteten Bereich nahezu konstant bleibt. Der
CO-Umsatz steigt zunachst mit zunehmender Verweilzeit in etwa linear an und lauft dann auf
einen Maximalwert zu, der idealerweise dem Gleichgewichtsumsatz entspricht. Mit
sinkendem H,/CO-Verhaltnis fallt der CO-Umsatz. Die Umsatzsteigerung durch Variation der
Verweilzeit sowie der maximal moégliche CO-Umsatz sind vom H,/CO-Verhaltnis abhangig.
Bei H,/CO =1.0 betragen die Steigung im linearen Bereich ca. 1.4 und der maximale
CO-Umsatz 63.5%, wahrend fir ein H,/CO-Verhaltnis von 0.5 eine Steigung von 0.7 und ein

Maximalumsatz von 41.4% erreicht werden.
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Abbildung 8: Verweilzeitabhangigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitat beim
Standardkatalysatorsystem T-4611 + y-Al,O3 (w:w = 1:1). Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar,
40 - 495 mly/min, 70% Inertgasverdinnung (Ar+N) und H,/CO = 2.0, 1.0 bzw. 0.5.

Der deutliche Einfluss der Verweilzeit auf den CO-Umsatz war zu erwarten, da die Methanol-
synthese den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt in diesem Reaktionssystem darstellt.
Die nahezu konstant hohe DME-Selektivitat (Spye = 65 — 69%) ist ein Beleg dafir, dass die
Dehydratisierung des Methanols sehr schnell ablauft und die Produktverteilung kaum von der

Verweilzeit, sondern eher von der Wahl des Dehydratisierungskatalysators abhéangig ist.
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Dass die DME-Selektivitdt den theoretischen Maximalwert von 67% uUberschreitet, ist auf
Messungenauigkeiten der GC-Analytik zurtickzufiihren. Die absoluten Werte der Konzent-

rationen kdnnen mit einem Fehler zwischen 5 und 7% behaftet sein (vgl. Kap. 5).

In Abbildung 9 ist der theoretische Umsatz-Verweilzeit-Verlauf idealisiert durch die einge-
zeichneten Geraden dargestellt. Die Waagerechte markiert hierbei den Gleichgewichts-
umsatz. Die ansteigende Gerade wurde Uber den Koordinatenursprung und einen Messwert
im unteren Verweilzeitbereich festgelegt. Der jeweilige Schnittpunkt der Waagerechten mit
der ansteigenden Gerade markiert die theoretische Grenze zwischen kinetischem und
thermodynamischem Regime. Die realen Kurven verlaufen in diesem Bereich unterhalb der
theoretischen Verlaufe, da die Kinetik die thermodynamisch mdglichen Umséatze limitiert. Die

Einflisse von Thermodynamik und Kinetik tGberlagern sich demnach.
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Abbildung 9: Verweilzeitabhangigkeit des CO-Umsatzes beim Standardkatalysatorsystem
T-4611 + y-Al,O3 (w:w = 1:1) erganzt durch den idealesierten Kurvenverlauf. Reaktionsbedingungen:

250 °C, 51 bar, 40 — 495 mly/min, 70% Inertgasverdinnung (Ar+N,) und H,/CO = 2.0, 1.0 bzw. 0.5.

Fir das H,/CO-Verhaltnis von zwei werden die thermodynamisch moéglichen Umsatze mit
den eingestellten Verweilzeiten nicht erreicht. Der reale Kurvenverlauf bei Ho/CO = 1 erreicht

mit steigender Verweilzeit nahezu den thermodynamisch maximalen Umsatz. Fur ein
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H,/CO-Verhaltnis von 0.5 erreichen die gemessenen CO-Umsatze ab einer Verweilzeit von
etwa 80 s die theoretisch moglichen Werte. Da auch bei diesen Versuchseinstellungen
Quasistationaritat vorlag, kann das Erreichen des Gleichgewichtsumsatzes zwei Griinde
haben. Zum einen ware die bereits angesprochene Messungenauigkeit der Analytik zu
nennen, zum anderen die mit steigendem CO-Anteil verstarkt ablaufende WGSR. Durch die
Begunstigung der WGSR wird insgesamt mehr Kohlenmonoxid umgesetzt. Die WGSR

verbraucht selbst mehr Kohlenmonoxid und intensiviert den Kohlenmonoxidverbrauch

indirekt, indem ihre Produkte die Methanolsynthese unterstitzen.

Fur ein Synthesegas mit der Zusammensetzung H,/CO = 1 wurde sowohl die Verweilzeit als

auch die Temperatur geandert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 10 dargestellt.
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Abbildung 10: Einfluss der Verweilzeit bei verschiedenen Temperaturen auf den CO-Umsatz und die

DME-Selektivitdt beim Standardkatalysatorsystem T-4611 + y-Al,O; (w:w =1:1). Reaktions-
bedingungen: 200 °C, 225°C bzw. 250 °C, 51 bar, 40 -495 miy/min, 70% Inertgasverdinnung

(Ar+N,) und H,/CO = 1.0.

Fur die Temperaturen 225 und 250 °C zeigen die Kurven den bereits beschriebenen Verlauf,
wahrend bei 200 °C alle Messwerte im betrachteten Verweilzeitbereich einen linearen
Anstieg zeigen. Mit zunehmender Temperatur steigt der CO-Umsatz an. Die maximale
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Umsatzsteigerung durch die Variation der Verweilzeit ist bei Temperaturen <225 °C im
betrachteten Bereich stark von der Kinetik beeinflusst, da hier alle Messwerte einen linearen
Kurvenverlauf aufweisen. Die Umsatzsteigerung belauft sich auf 28%. Fir Verweilzeiten
<10 s ist bei 200 °C kein Umsatz und somit auch keine DME-Selektivitat zu verzeichnen. Bei
dieser Temperatur reicht die geringe Kontaktzeit am Katalysator nicht aus, um eine

chemische Reaktion zu zulassen.

5.3. Einfluss des Druckes

Da es sich bei der DME-Direktsynthese im Festbettreaktor um eine heterogene Umsetzung
von gasférmigen Komponenten in einer nicht molzahlbestdndigen Reaktion handelt
(vgl. Kap. 3.1), sollte neben Temperatur und Verweilzeit auch der Druck einen Einfluss auf
den Reaktionsverlauf haben. Zu klaren war, ob der Druck wie eine Verweilzeit- und Konzen-
trationsmodifikation wirkt oder ob er auch die chemische Reaktion an sich (z.B. Produkt-

verteilung) beeinflusst.

Die Messreihe zur Druckabhangigkeit wurde ebenfalls mit dem Standardkatalysatorsystem
bei 250 °C und einem a&quimolaren H,/CO-Verhaltnis durchgefihrt. Die Ergebnisse
(CO-Umsatz, DME-Selektivitat) und die berechneten Gleichgewichtsumsatze sind in
Abbildung 11 dargestellt. Die gemessene Kurve verlauft, zu niederen Umsatzen versetzt,
parallel zu den Gleichgewichtsumsatzen. Durch die Druckerhdhung wird die
Gleichgewichtslage der Reaktion auf die Produktseite verschoben. Gemal dem Prinzip von
Le Chatelier steigt der CO-Umsatz mit zunehmendem Druck an, wie auch der Verlauf des
Gleichgewichtsumsatzes zeigt. Auf die Produktverteilung nimmt der Druck keinen Einfluss.
Die DME-Selektivitat bleibt im betrachteten Bereich von 21 bis 81 bar konstant hoch
(69 —70%) und Kohlendioxid umfasst nahezu den restlichen Produktanteil, was flir eine
Umsetzung der Edukte gemafR der Reaktion nach Gl. 3.12 (vgl. Kap. 3.1.4) spricht. Methanol

(< 1%) und hdhere Kohlenwasserstoffe (< 0.5%) treten nur in geringen Mengen auf.

Diese Ergebnisse fuhren zu der Annahme, dass der Druck lediglich eine Verweilzeit-
bzw. Konzentrationsmodifikation fiir die Reaktion darstellt. Um diese Annahme zu prifen,
werden die Driicke in die entsprechenden Verweilzeiten umgerechnet und mit den bisherigen
Verweilzeituntersuchungen verglichen, die (iber eine Anderung des Flusses hervorgerufen

wurden (vgl. Kap. 5.2).
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Abbildung 11: Druckabhangigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitat beim Standardsystem

T-4611 + y-AlL,O; (w:w = 1:1). Reaktionsbedingungen: 250 °C, H,/CO = 1.0, 100 mly/min, 70% Inert-

gasverdinnung.

Aus Abbildung 12 wird ersichtlich, dass es sich bei der Druckerhéhung lediglich um eine
Variation der Verweilzeit handelt. Die beiden Kurvenverlaufe sind im Rahmen der Mess-
genauigkeit identisch. Dieses Ergebnis ist fur eine technische Umsetzung der Reaktion sehr
bedeutsam, da es eine gewisse Flexibilitdt in der Reaktionsfuhrung bietet, die bei einer
Betrachtung der gesamten Prozesskette, wie beispielsweise des bioliq®-Verfahrens, wichtig
ist. Die Bedeutsamkeit soll an folgendem Fallbeispiel exemplarisch erlautert werden: Im
Rahmen des biolig®-Prozesses wird Biomasse mittels Schnellpyrolyse zu einem
energiereichen Slurry verarbeitet, der wiederum in einem Hochdruck-Flugstromvergaser
(Betriebsbedingungen: bis 1200 °C und 80 bar) zu Synthesegas umgesetzt wird. Der sich
anschlielenden Synthesestufe muss eine Gasreinigung vorangeschaltet sein, da ansonsten
keine Katalysatorstabilitdit gewahrleistet werden kann. Fur die Gasreinigung kame
beispielsweise das etablierte Rectisol-Verfahren in Frage [109]. Dieses Verfahren arbeitet
typischerweise bei 30 bis 60 bar und Temperaturen < -20 °C, was bedeuten wirde, dass das
Synthesegas aus dem Hochdruck-Flugstromvergaser zwar nur bedingt dekomprimiert aber
stark abgekuhlt werden musste. Dies wlrde mit einem hohen Energieverlust einhergehen,

da in der folgenden Synthesestufe wesentlich héhere Temperaturen erforderlich sind.
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Abbildung 12: Abhangigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitat von der Verweilzeit bedingt
durch eine Druck- und eine Flussvariation. Reaktionsbedingungen: H,/CO = 1.0, 250 °C, 21 — 81 bar,
100 mly/min, 70% Inertgasverdiinnung bzw. H,/CO =1.0, 250 °C, 51 bar, 40 — 495 mly/min, 70%

Inertgasverdinnung.

Eine Alternative zu dieser Gaswasche stellt die sogenannte HeilRgasreinigung dar, die am
Institut fur Technische Chemie des KIT im Bereich thermische Abfallbehandlung entwickelt
wird [110]. Diese Reinigung besteht aus vier Stufen: 1. Keramische Kerzenfilter, 2. Festbett-
adsorption |, 3. Festbettadsorption Il, 4. Katalytische Reinigungsstufe. Die erste Stufe soll im
Wesentlichen Flugasche und Koks abtrennen. Stufen zwei und drei sind fiir die Entfernung
von Katalysatorgiften wie z.B. HCI und H,S vorgesehen. In der vierten Stufe werden
organische Verbindungen sowie NH; und HCN katalytisch abgetrennt. Die Gasreinigung soll
bei konstanten Temperaturen zwischen 500 und 800 °C sowie einem gleichbleibenden

Arbeitsdruck von bis zu 100 bar betrieben werden.
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5.4. Einfluss verschiedener Katalysatorkombinationen und

-mischverhaltnisse

Die direkte Umsetzung von Synthesegas zu DME findet haufig an Mischkatalysatoren, die
aus unterschiedlichen Komponenten bestehen, statt. Durch das Mischen eines Methanol-
katalysators mit einer Dehydratisierungskomponente werden die fur die Umsetzung
notwendigen bifunktionalen Eigenschaften geschaffen. Der Methanolkatalysator T-4611
zeichnet sich neben seiner Funktion des Umsetzens von Synthesegas zu Methanol dadurch
aus, dass er bedingt ebenfalls die WGSR katalysiert. Der Ablauf der WGSR ist flr die
DME-Direktsynthese mit CO-reichem Synthesegas eine notwendige Voraussetzung. Aus
diesem Grund wird in den folgenden Untersuchungen neben der oben beschriebenen
Kombination aus Methanol- und Dehydratisierungskatalysator die Wirkungsweise eines
WGS-Katalysators getestet. Bei diesem Katalysator handelt es sich ebenfalls um ein
Cu/ZnO-System (Muster: BV123456). Der Katalysator ist in seiner Zusammensetzung einem
klassischen Methanolkatalysator auf Cu/ZnO-Basis sehr ahnlich und wirkt gegenuber der

Methanolsynthese nicht hemmend.

Die folgenden Ergebnisse beschreiben die Untersuchungen mit vier verschiedenen

Katalysatorkombinationen. Die verwendeten Kombinationen sind:

K1:  Standardsystem bestehend aus T-4611 + y-Al,O3 (w:w = 1.0:1.0),
K2: Kombination aus T-4611 + y-Al,O3 (w:w = 1.5:0.5),
K3:  Shift-Katalysator BV123456 + y-Al,O5; (w:w = 1.0:1.0),
K4:  Kombination aus Methanol- und Shift-Katalysator:
T-4611 + BV123456 + y-Al,O3 (w:w:w = 1.0:0.5:0.5).

In Abbildung 13 werden die Temperaturabhangigkeiten des CO-Umsatzes fir die vier
Katalysatorkombinationen bei einem H,/CO-Verhaltnis von zwei bzw. eins dargestellt. Die

experimentellen Ergebnisse wurden durch die berechneten Gleichgewichtsumsatze erganzt.

Alle Systeme weisen einheitliche Kurvenverlaufe mit dem bekannten Maximum auf. Dieses
Maximum liegt bei H,-reichem Synthesegas (H./CO = 2.0) fur die Systeme K1, K2 und K4
bei 250 °C. Fur das System K3 kann bei diesem H,/CO-Verhaltnis der maximale CO-Umsatz

nicht definitiv festgelegt werden. Unter Berlcksichtigung des Kurvenverlaufs bei CO-reichem
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Synthesegas (H./CO = 1.0) und der Tatsache, dass die Kurve bereits bei 260 °C abflacht,
I&sst sich der maximale CO-Umsatz fur K3 bei 270 °C vermuten. Die Produktverteilung ist
bei allen Systemen und Synthesegaszusammensetzungen sehr ahnlich. Die DME-Selek-
tivitat liegt bei 67 bis 70%, jene fur Kohlendioxid zwischen 28 und 32%.
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Abbildung 13: Temperaturabhangigkeit des CO-Umsatzes mit verschiedenen Katalysatorsystemen
(K1, K2, K3, K4) bei unterschiedlichen H,/CO-Verhaltnissen. Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar,

100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung.

Wird der Anteil an Methanolkatalysator im Katalysatorsystem erhdht (vgl. K2), so wird im
Temperaturbereich bis 250 °C gegenuber dem Referenzsystem K1 ein erhéhter CO-Umsatz
erreicht. Die Umsatzverldufe von System K2 und K4 sind in H,-reichem Synthesegas nahezu
gleich. Mit einer Zunahme der Kohlenmonoxidkonzentration (H,/CO =1.0) wird die
Leistungsfahigkeit des Systems K4 etwas geringer. Der Shift-Katalysator als Ersatz fir die
Methanolkomponente flihrt im Temperaturbereich bis 260°C zu schwacheren
CO-Umsatzen, weist aber eine hohere Temperaturbestandigkeit auf als die Systeme K1, K2
und K4. Die Ergebnisse flihren zu dem Schluss, dass eine Erhéhung des
Cu/ZnO-Katalysatoranteils, in Form des Methanol- oder Shift-Katalysators, im Temperatur-
bereich < 250 °C in H,-reicher Atmosphare zu einer effizienteren CO-Umsetzung fiir die hier
verwendeten Katalysatoren fiihrt. Die Substitution des Methanolkatalysators durch die Shift-

Komponente zeigt, dass die beiden Katalysatoren trotz ihrer groBen Ahnlichkeit nicht als
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gleichwertig zu betrachten sind. Auch die Kombination aus Methanol- und Shift-Katalysator
(K4) zeigt bereits bei einem aquimolaren Ho/CO-Verhaltnis eine nur geringfligige Steigerung
des CO-Umsatzes. Von Vorteil ist der Shift-Katalysator dann, wenn der Temperaturbereich

von 250 °C uberschritten wird.

Fir ein CO-reiches Synthesegas (H,/CO = 1.0) wurde neben der Temperaturabhangigkeit
auch der Einfluss der Verweilzeit bei den verschiedenen Katalysatorkombinationen geprift.

Die Ergebnisse sind in Abbildung 14 wiedergegeben.
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Abbildung 14: Abhangigkeit des CO-Umsatzes von der Verweilzeit bei verschiedenen
Katalysatorsystemen (K1, K2, K3, ). Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, H,/CO =1.0,

100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung.

Ahnlich wie die Temperatur beeinflusst die Verweilzeit auch hier den CO-Umsatz stark. Eine
Erhdéhung der Verweilzeit fuhrt bei allen Systemen zu einem effizienteren CO-Umsatz, wobei
die DME-Selektivitat Werte zwischen 66 und 70% einnimmt. Die Ergebnisse zeigen, dass mit
steigendem Methanolkatalysatoranteil nur bei geringen Verweilzeiten (tn.q <60s) eine
Umsatzsteigerung bewirkt wird. Danach weisen die Systeme K1 und K2 quasiidentische

Umsatzkurven auf. Wird der Cu/ZnO-Anteil im System durch die Zugabe von Shift-
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Katalysator erhéht (vgl. K4), so wird ein geringerer Umsatz erzielt. Die Katalysator-
kombination aus Shift-Komponente und y-Al,O; (K3) weist fiir geringe Verweilzeiten eine
deutlich schlechtere Effizienz als die Ubrigen Systeme auf. Mit zunehmender Verweilzeit
gleicht sich dieses System jedoch immer starker an und erreicht bei ca. 120 s den gleichen

Umsatz wie K4.

Die vorangegangenen Untersuchungen zu verschiedenen Katalysatorsystemen haben
gezeigt, dass ein Anstieg des Kupfergehaltes, durch Erhdhung des Methanolkatalysator-
anteils bzw. durch die Zugabe von zusatzlichem Shift-Katalysator, bedingt zu hoéheren
CO-Umsatzen fuhrt. Dies ist damit zu erklaren, dass die Methanolsynthese in diesem
Reaktionssystem den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt. Die Dehydratisierung
des gebildeten Methanols verlauft demgegeniber schnell. Dies fiihrt zu dem Effekt, dass
durch erhéhten Methanolkatalysatoranteil vermehrt Methanol gebildet wird, welches bei den
vorliegenden Massenverhaltnissen der Katalysatorkomponenten immer noch nahezu voll-
standig zu DME und Kohlendioxid umgesetzt werden kann. Die Messreihen zur Wirkungs-
weise der Verweilzeit haben gezeigt, dass trotz der sehr ahnlichen Katalysatorzusammen-
setzung der Einsatz eines Methanolkatalysators die Edukte effizienter zu Methanol umsetzt.
Der Shift-Katalysator tragt ebenfalls zu einer Steigerung des CO-Umsatzes bei, da auch er
die Methanolsynthese teilweise katalysiert. Die Leistungsfahigkeit eines ,echten” Methanol-

katalysators erbringt er aber nicht.

Nachdem verschiedene Katalysatorkombinationen untersucht wurden, wurde im Folgenden
der Einfluss des Mischverhaltnisses der beiden Katalysatoren bestimmt. Eine wichtige
Fragestellung ist hierbei, inwieweit die Reaktionsbedingungen auf die optimale Zusammen-
setzung Einfluss nehmen. Fir diese Untersuchungen wurden Methanolkatalysator T-4611
und y-Al,O3 in verschiedenen Massenverhaltnissen (w:w = 1.0:1.0 (MV 50), 1.5:0.5 (MV 75),
1.6:0.4 (MV 80), 1.7:0.3 (MV 85)) gemischt und eingesetzt. Abbildung 15 zeigt den Einfluss
einer Temperaturerhbhung auf die verschiedenen Systeme in H,- bzw. CO-reicher
Atmosphare (H,/CO = 2.0 bzw. 1.0). Die Ergebnisse fur MV 50 und MV 75 wurden bereits im
vorherigen Abschnitt beschrieben (vgl. K1 und K2). Wird der Anteil des Methanolkatalysators
weiter erhodht (vgl. MV 80 und MV 85), so bewirkt dies eine erneute Steigerung im
CO-Umsatz. Dass der Methanolkatalysatoranteil Einfluss auf die Effizienz der DME-Direkt-

synthese hat, wird ebenfalls von Venugopal et al. beschrieben [105].

61



Ergebnisse und Diskussion — DME-Direktsynthese

100
€ MV 50: T-4611 +y-Al,0,=1.0:1.0
90 A MV 75: T-4611 +y-Al,0,=1.5:0.5 ||
H MV 80: T-4611 +y-Al,O,= 1.6:0.4

80 1

70
_ | H,/CO0=2.0
S 60 S
N
©
g 50
) - H,/CO=1.0
3 | A A Rt N (- gypay
o 40

30

20

10

0+7/ - ' ' ' ' - ' ' '
0 200 210 220 230 240 250 260 270 280 290
T [°C]
Abbildung 15: Temperaturabhangigkeit des CO-Umsatzes mit verschiedenen Katalysator-

zusammensetzungen (T-4611:y-Al,03 = MV 50, MV 75, MV 80 bzw.
Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung.

) bei H,/CO = 2.0 bzw. 1.0.

Tabelle 26: Temperaturabhangigkeit des Umsatzes und der Selektivitdten flr die Katalysatorsysteme
mit den Zusammensetzungen MV 80 und MV 85 bei H,/CO = 2.0 bzw. 1.0

MV 80 H,/CO Uco [%0] Sowme [%0] Sco2 [%] Swmeon [%0] Skw [%]

200 °C 2 1 336 245 |67.0 674 304 317 26 09 00 0.0
225 °C 2 1 70.3 505 (68,1 670 308 323 11 05 00 0.2
250 °C 2 1 73.3 546|681 663 311 326 06 04 03 0.7
260 °C 2 1 68.5 51.7 | 676 66.1 316 331 05 03 03 05
MV 85 H,/CO Uco [%] | Some[%]  Scoz[%]  Swmeon [%]  Skw[%]

200 °C 2 1 35.2 237|619 638 241 275 140 87 0.0 0.0
225 °C 2 1 67.2 47.7 |684 678 278 299 38 23 0.0 0.0
250 °C 2 1 729 540|690 676 289 307 1.7 11 04 0.6
260 °C 2 1 69.2 511|686 674 293 306 15 1.0 06 1.0

*Reaktionsbedingungen: 51 bar,

100 min/min, 70% Inertgasverdiinnung
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Fir die Systeme MV 80 und MV 85 sind in Tabelle 26 die Selektivititen der Produkte
aufgelistet. Die Reaktionsablaufe andern sich durch die unterschiedlichen Mischungs-
verhaltnisse nicht. Das gewulnschte Produkt DME wird neben Kohlendioxid mit gewohnt
hoher Selektivitat synthetisiert. Eine Dehydratisierung Uber DME hinaus zu héheren Kohlen-
wasserstoffen (KW) erfolgt kaum. Wird der Anteil des Methanolkatalysators im Katalysator-
system hoher, so steigt, besonders in CO-reicher Atmosphare, die Menge an nicht

umgesetzten Methanol im Produkt.

Mit den Systemen MV 50 und MV 80 folgten Untersuchungen bei unterschiedlichen
H./CO-Verhaltnissen mit dem Ziel, den Einfluss der Verweilzeit zu bestimmen. Abbildung 16
zeigt die Ergebnisse mit den bekannten Kurvenverlaufen. Eine zunehmende Verweilzeit in
Verbindung mit einem sinkenden H,/CO-Verhaltnis fuhrt dazu, dass die Umsatzsteigerung

durch einen hoheren Anteil an Methanolkatalysator geringer wird.
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Abbildung 16: Abhangigkeit des CO-Umsatzes von der Verweilzeit mit zwei verschiedenen

1.0, 0.5). Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung.
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Beide Systeme (MV 50 und MV 80) halten die Produktzusammensetzung Uber den
betrachteten Verweilzeitbereich nahezu konstant (Spwe: 67 —70%, Scoz: 28 —30%,
Sweon: < 1.8%, Skw: < 1.0%). Wie die Untersuchungen zeigen, ist eine allgemeingiiltige,
optimale Katalysatorzusammensetzung schwer zu formulieren, da diese stark von den
vorliegenden Reaktionsbedingungen abhangt. Generell kann festgehalten werden, dass eine
Erhéhung des Methanolkatalysatoranteils zu einer Steigerung des CO-Umsatzes fiihrt. Das
Ausmald der Umsatzsteigerung ist jedoch stark von den Reaktionsbedingungen abhangig.
Des Weiteren muss beachtet werden, dass diese Umsatzsteigerung mit einer Erhéhung der
Betriebskosten verbunden ist, da ein Methanolkatalysator teurer als y-Al,O; ist. Ob eine
Erhéhung des Methanolkatalysatoranteils einen wirtschaftlichen Nutzen bringen koénnte,
hangt von den Betriebsbedingungen und der Standzeit des Katalysators ab und ware
individuell zu entscheiden. DarUber hinaus ist zu beachten, dass auch die gewahlten
Katalysatoren selbst einen gro3en Einfluss auf ein optimales Mischungsverhaltnis haben. So
fanden Wang et al., dass bei gleichem Methanolkatalysator die optimale Menge an

Dehydratisierungskatalysator, von dessen Eigenschaften abhangt [111].

5.5. Einfluss der Synthesegaskonzentration

Die fiur die Untersuchungen verwendete Laboranlage Il (vgl. Kap. 4.4) verflgt Uber keine
Reaktorkihlung. Da es sich bei der DME-Direktsynthese um eine stark exotherme Reaktion
handelt (-254.7 kd/mol, s. Gl. 3.12), wurden die bisherigen Untersuchungen mit einem hoch-
verdinnten Synthesegas durchgefiihrt. Die Inertgasverdiinnung soll eine Temperatur-
kontrolle ohne Temperaturspitzen gewahrleisten, um reproduzierbare Messungen und einen
flexiblen Betrieb der Laboranlage Uber einen gro3en Parameterbereich zu erméglichen. Bei
Reaktionsbedingungen von 250 °C, 51 bar und 100 mly/min wurde flr verschiedene
H,/CO-Verhaltnisse der Einfluss der Synthesegaskonzentration bestimmt. Hierzu wurde das
bereits im vorherigen Kapitel beschriebene Katalysatorsystem MV 80 verwendet. Die

Ergebnisse dieser Untersuchungen sind in Abbildung 17 dargestellt.

Eine Erhohung der Synthesegaskonzentration und ein damit verbundener Anstieg der
Wasserstoff- und Kohlenmonoxid-Partialdriicke im Reaktor fihren zu einer Steigung des
CO-Umsatzes. Nicht nur der dabei erzielte maximale Umsatz ist von der Synthesegas-
zusammensetzung abhangig, sondern auch der durch die Konzentrationserhdhung bewirkte

Anstieg des Umsatzes. Wahrend bei einem H,/CO-Verhaltnis von zwei mit steigender
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Synthesegaskonzentration ein Umsatzanstieg um ca. 14% erzielt wurde, belief sich dieser
fur CO-reichere Synthesegase auf 27% (H,/CO=1.0) bzw. 11% (H,/CO =0.5). Die
DME-Selektivitaten bleiben fir ein H,/CO-Verhaltnis von zwei und eins konstant hoch bei
67 bis 68%. Bei sehr CO-reichem Synthesegas sinkt die DME-Selektivitat zu Gunsten des
Kohlendioxidanteils bei einer Konzentrationserhdhung auf ca. 60% ab. Die CO,-Selektivitat
betragt dabei 38% und liegt deutlich Uber dem nach Gl. 3.12 theoretischen Maximalwert von
33%, was die Annahme bestatigt, dass mit steigendem CO-Anteil (H,/CO < 1.0) die WGSR

verstarkt ablauft.
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Abbildung 17: Einfluss der Synthesegaskonzentration auf den CO-Umsatz bei unterschiedlichen

H,/CO-Verhaltnissen (2.0, 1.0, 0.5) fir das Katalysatorsystem MV 80. Reaktionsbedingungen: 250 °C,
51 bar, 100 miy/min.
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5.6. Einfluss der PartikelgrofRe

Die Untersuchungen zum Einfluss der PartikelgroRe wurden mit dem Standardkatalysator-
system (T-4611 + y-Al,O3, w:w = 1:1, mges = 2 g) durchgefiihrt. Die beiden Katalysatoren
wurden hierfur durch Morsern und Sieben auf verschiedene Korngréen (80— 160 um,
355 — 500 ym, 630 — 800 um, 800 — 1400 um) gebracht. In Tabelle 27 sind die gemessenen
spezifischen Oberflachen fur beide Katalysatoren fur die verschiedenen Korngréen auf-
gefuhrt.

Tabelle 27: BET-Oberflache fiir beide Katalysatoren mit verschiedenen Korngré3en

KorngroRe 80-160um  355-500pum  630—800 um 800 — 1400 um
BET T-4611 [m?/g] 67 65 63 59
BET y-Al,O; [m2/g] 209 209 197 190

Der Methanolkatalysator weist flir alle Korngrofien eine spezifische Oberflache von 59 bis
67 m?/g auf und liegt damit deutlich unter der BET-Oberflache des y-Al,O3; (190 — 210 m?/q).
Dass die BET-Oberflache Uber die verschiedenen Korngrofien hinweg nahezu gleich bleibt,
liegt darin begrundet, dass durch ein Verkleinern der Partikel zwar deren &ullere, geo-
metrische Oberflache vergrofRert, aber das Porensystem nicht nennenswert beeinflusst wird.
Die Anzahl der Mikro- und Mesoporen bleibt demnach auch beim Mahlen der Probe erhalten.
Sollten wahrend des Zerkleinerns Mesoporen gebrochen werden, so wirde die Anzahl der
Poren steigen, aber ihre Kapazitat und damit ihre innere Oberflache geringer werden, so
dass dies in der Summe kaum Einfluss auf die BET-Oberflache hat. Der Beitrag, der zur
spezifischen Oberflache Uber die Geometrie der Partikel bei Variation der Korngrofie
eingebracht wird, ist gegeniber der spezifischen Gesamtoberfliche bei den hier
vorliegenden Proben vernachlassigbar, so dass die durch Zerkleinern bewirkte Erhéhung der
spezifischen ,geometrischen“ Oberflache kaum messbare Auswirkungen auf die BET-Ober-
flache hat. In Kapitel 4.2 wurden das Porenvolumen und die Porenradienverteilung des
Methanolkatalysators T-4611 und des Dehydratisierungskatalysators y-Al,O3 bereits exemp-
larisch fur die Kornfraktion 355 bis 500 ym dargestellt. Wahrend der T-4611 zum grol3en Teil
Makroporen (d > 50 nm) aufweist, besteht das Porensystem des y-Al,O3; vorzugsweise aus
Mesoporen (2 nm <d <50 nm). Das Porenvolumen des y-Al,O3 ist mit 0.565 cm?®g gut

doppelt so grof® wie jenes des Katalysators T-4611 mit ca. 0.257 cm?/g.
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Fir die Bestimmung der Effizienz der Systeme gegeniber der DME-Direktsynthese wurden
die Katalysatoren mit gleichen Kornfraktionen zu gleichen Gewichtsanteilen mechanisch
miteinander gemischt und direkt im Reaktor bei Umgebungsdruck und langsamer
Temperaturerhéhung mit Wasserstoff aktiviert. In Tabelle 28 sind die Ergebnisse bei 51 bar
und 250 °C flr verschiedene H,/CO-Verhaltnisse aufgelistet. Der Einfluss der Partikelgrofie
auf den CO-Umsatz und die Produktverteilung ist bei einem H,/CO-Verhaltnis von zwei eher
gering. Mit steigender Kohlenmonoxidkonzentration verstarkt sich die Tendenz, dass der
CO-Umsatz mit geringerer Partikelgrof’e ansteigt. Die Selektivitaten sind hiervon nicht
betroffen. Da die BET-Oberflache des Katalysatorsystems trotz variierender Korngrofie
nahezu unverandert bleibt, Iasst sich diese Beobachtung eher darauf zurlickfihren, dass mit
kleiner werdender KorngroRe die Partikel dichter zusammenliegen und besser vermischt

sind.

Tabelle 28: Ergebnisse zur DME-Direktsynthese mit einem Katalysatorsystem bestehend aus T-4611

und y-Al,O3 (w:w = 1:1) mit verschiedenen Korngré3en und Ho/CO-Verhéltnissen

KorngroiRe H,/CO Uco Some Scoz SMeoH Skw
[um] [-] [%] [%] [%] [%] [%]
2.0 71 69.7 29.0 1.2 0.1

80 — 160 1.0 54 69.2 29.9 0.7 0.2
0.5 32 68.8 30.5 0.4 0.3

2.0 68 70.3 28.2 1.3 0.2

355 - 500 1.0 51 69.7 29.2 0.8 0.3
0.5 30 68.6 30.3 0.6 0.5

2.0 68 69.7 28.7 1.3 0.3

630 — 800 1.0 48 68.4 30.2 0.8 0.6
0.5 27 68.1 30.2 0.6 1.1

2.0 67 69.3 28.9 1.5 0.3

800 — 1400 1.0 46 66.3 32.2 1.1 0.4
0.5 26 66.5 314 0.9 1.2

*Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 100 min/min, 70% Inertgasverdinnung

In Abbildung 18 ist die Temperaturabhangigkeit der Katalysatorsysteme mit unterschiedlicher
KorngréRe dargestellt. Aus ihr geht hervor, dass feine Partikel dem CO-Umsatz forderlich

sind. Diese Beobachtung verstarkt sich mit steigendem Kohlenmonoxidanteil im Synthese-
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gas und tritt vor allem bei optimaler Reaktionstemperatur (hier: 250 °C) auf. Die DME-Selek-
tivitat liegt bei allen Messungen konstant bei 65 bis 70%, den zweitgrof3ten Anteil bildet
Kohlendioxid. Der Methanolgehalt in der Produktverteilung liegt bis 225 °C im Bereich von
1 bis 3% und sinkt dann oberhalb von 225 °C auf < 1% ab. Geringe Mengen an héheren
Kohlenwasserstoffen sind ebenfalls im Produkt enthalten. Wahrend die Konzentration der
Kohlenwasserstoffe bei den Systemen mit feinen Partikeln (80 — 500 um) nur einen geringen
Anteil unterhalb von 0.5% (H,/CO =2.0 bzw. 1.0) bzw. 1% (H,/CO = 0.5) ausmacht, steigt
diese fur grobere Korngrofien (630 — 1400 um) mit steigendem Kohlenmonoxidgehalt im

Synthesegas auf bis zu 2.5% an.
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Abbildung 18: Temperaturabhangigkeit des CO-Umsatzes beim Standardkatalysator mit
unterschiedlichen Korngréften (80 — 160 um, 355 —500 um, , 800 —1400 ym) und
H./CO-Verhaltnissen. Reaktionsbedingungen: 51 bar, 100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung.

Fur ein dquimolares H,/CO-Verhaltnis wurde bei einer Reaktionstemperatur von 250 °C der
Einfluss der Verweilzeit bei diesen Katalysatorsystemen mit verschiedenen Korngréflien
untersucht. Die Ergebnisse zeigt Abbildung 19. Die Kurvenverldufe sind fur alle Systeme
gleich. Mit zunehmender Verweilzeit steigt der CO-Umsatz an, wahrend die DME-Selektivitat
(67 —70%) und die CO,-Selektivitat (29 — 32%) nahezu konstant bleiben. Bei den Systemen
mit grol3en Partikeln betragt der Methanolanteil bei sehr geringer Verweilzeit (< 20 s) bis zu

3%, sinkt mit kleiner werdenden Partikeln und steigender Verweilzeit aber auf < 1% ab. Dies
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liegt wahrscheinlich daran, dass das gebildete Methanol, trotz der generell sehr schnell
ablaufenden Dehydratisierung, bei zu grolen Raumgeschwindigkeiten nicht effizient genug
umgesetzt werden kann. Diese Beobachtung ist mit steigender Partikelgrole umso
ausgepragter, da hier der Kontakt der verschiedenen Katalysatoren im Vergleich zu den
Systemen mit feiner Kérnung geringer ist. Die Konzentration der Kohlenwasserstoffe liegt bei
allen Systemen unterhalb von 1%. Mit zunehmender Verweilzeit gleichen sich die
CO-Umsatze der verschiedenen Systeme einander an. Der positive Effekt bedingt durch das
kompaktere Katalysatorbett der feineren Partikel wird allerdings durch die geringen Raum-

geschwindigkeiten kompensiert.
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Abbildung 19: Verweilzeitabhédngigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitat bei
unterschiedlichen KorngréRen (80 — 160 ym, 355 — 500 pm, , 800 —1400 pm).
Reaktionsbedingungen: 51 bar, 250 °C, H,/CO = 1.0, 70% Inertgasverdinnung.

Neben dem Einfluss von Temperatur und Verweilzeit wurde fir ein aquimolares
H,/CO-Verhaltnis die Auswirkung der Synthesegaskonzentration untersucht. Die Versuche
wurden bei 250 °C und einem Gesamtvolumenstrom von 100 miy/min durchgefiihrt. Die
Synthesegaskonzentration wurde schrittweise von 30 auf 90% erhoht bzw. der Inertgasanteil
von 70 auf 10% erniedrigt und der Umsatz sowie die Produktverteilung bestimmt. Die

Ergebnisse sind in Abbildung 20 dargestellt.
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Abbildung 20: Einfluss der Synthesegaskonzentration auf den CO-Umsatz bei Systemen mit
unterschiedlicher Korngréfie (80 — 160 um, 355 — 500 pm, , 800 — 1400 pm). Reaktions-
bedingungen: 51 bar, 250 °C, H,/CO = 1.0, 100 mly/min.

Fur PartikelgroRen zwischen 80 und 800 um steigt der CO-Umsatz mit abnehmender
Inertgaskonzentration deutlich an. Die Produktverteilung bleibt bei allen Einstellungen
konstant. DME wurde mit einer Selektivitat von 69% und Kohlendioxid mit 29% gebildet. Das
entstandene Methanol wurde nahezu vollstandig dehydratisiert (Selektivitat: < 1%) und
Kohlenwasserstoffe wurden lediglich im Bereich <0.5% gefunden. Bei einer Korngréfle
oberhalb von 800 um kdnnen die zuvor beschriebenen Beobachtungen nur bedingt gemacht
werden. Auch bei dieser PartikelgroRe steigt der CO-Umsatz mit einer Erhéhung der
Synthesegaskonzentration an. Der Anstieg fallt im Vergleich zu den anderen Systemen
wesentlich flacher aus. Wahrend bei dem System mit einer KorngrofRe von 355 bis 500 um
durch die Konzentrationserhéhung eine Umsatzsteigerung um fast 20% erreicht wurde, flhrt
diese Reaktionsvariation bei der KorngréRe von 800 bis 1400 pm lediglich zu einer Umsatz-
erhéhung um 6%. Auch die Produktverteilung dieses Systems weicht von den andern ab. Mit
steigender Synthesegaskonzentration nimmt der Methanolanteil im Produkt von 1 auf 3% zu.
Die entstehende Menge an Methanol wird demnach nicht so effizient wie bei den anderen
Systemen umgesetzt. Da die Massenanteile in allen Katalysatorsystemen konstant gehalten
wurden und die Menge an Dehydratisierungskatalysator bei den anderen PartikelgréRen

ausreichend war, die Methanolkonzentration im Produkt unterhalb von 1% zu halten,

70



Ergebnisse und Diskussion — DME-Direktsynthese

bestatigt diese Beobachtung die bei gréolReren Kérnungen auftretende schlechtere Durch-

mischung der Katalysatoren und den geringeren Kontakt der Komponenten untereinander.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass die Partikelgrof3e teilweise einen Einfluss auf die
Leistungsfahigkeit des Katalysatorsystems hat. Hinsichtlich der Effizienz sind feine Partikel
zu bevorzugen. Bei einem technischen Prozess im Festbettreaktor darf jedoch der Druck-
verlust und ein moéglicher Katalysatoraustrag nicht vernachlassigt werden, was die Wahl der

PartikelgroRe einschrankt.

5.7. Einfluss der Katalysatorschittung

Im Folgenden wurde untersucht, welchen Einfluss die Anordnung der zwei Katalysatoren im
Katalysatorbett hat. Hierzu wurden erneut der Standardkatalysator (w:w = 1:1, Mg =2 g,
KorngroRe: 355 — 500 um) eingesetzt. Die beiden Katalysatoren wurden einmal, wie oben
bereits beschrieben, mechanisch vermischt. Im zweiten Versuch wurden sie mit
aquivalentem Massenanteil an Inertmaterial (Siliciumcarbid) versetzt und gemischt. Beim
dritten Versuch wurden die beiden Katalysatoren Ubereinander geschichtet, so dass das
Synthesegas zunachst eine Schicht Methanolkatalysator durchlief und danach direkt auf den
Dehydratisierungskatalysator traf. Fir die Messungen des CO-Umsatzes und der Produkt-
verteilung wurden folgende Reaktionsbedingungen gewahlt: T =250°C, p =51 bar,
Vges =100 mly/min, H,/CO =1.0, 70% Inertgasverdinnung. Die Ergebnisse der Versuche
zeigt Tabelle 29.

Tabelle 29: Ergebnisse der Untersuchungen mit gemischtem und geschichtetem Katalysatorbett,

bestehend aus T-4611 + y-Al,O3 und optional SiC

Katalysatorbett Uco [%] | Some [%]  Scoz[%]  Swmeon [%]  Skw [%0]
Versuch 1 (gemischt)®*® 50.6 69.7 29.2 0.8 0.3
Versuch 2 (gemischt + SiC)*¢ 51.9 69.7 28.7 0.0 1.6
Versuch 3 (geschichtet)*® 20.1 62.3 34.6 0.5 2.6

@ Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, Ho/CO = 1.0, 70% Inertgasverdiinnung
® T-4611 + y-Al,O3 (W:w = 1:1)
© T-4611 + v -Al,O3 + SiC (W:w:w = 1:1:2)
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Wie die Ergebnisse zeigen, hat die Beschaffenheit der Katalysatorschittung einen grof3en
Einfluss auf den CO-Umsatz und teilweise auch auf die Produktverteilung. Mit den
geschichteten Katalysatorkomponenten verringert sich der Umsatz um mehr als die Halfte im
Vergleich zur Katalysatormischung. Des Weiteren verandert sich die Produktverteilung.
Wahrend der Anteil an DME um ca. 7% zurUckgeht, erhéhen sich die im Produktgas
enthaltenen Mengen an Kohlendioxid und der Anteil an Kohlenwasserstoffen (Methan,
Ethan/en, Propan/en, Butan). Die Verringerung des CO-Umsatzes kann mit der Gleich-
gewichtslimitierung der Methanolsynthese erklart werden. Durch die Schichtung der
Katalysatoren wird das gebildete Methanol nicht in situ zu DME dehydratisiert, wodurch das
Methanol dem Gleichgewicht nicht entzogen wird, was zu einer Limitierung des Umsatzes
fuhrt. In der zweiten Katalysatorschicht, bestehend aus y-Al,O3, wird das gebildete Methanol
vorzugsweise zu DME dehydratisiert, aber auch zu Kohlenwasserstoffen (C4—- C4) um-

gesetzt.

Mit einem gemischten Katalysatorbett lasst sich mit (Versuch 2) und ohne Siliciumcarbid-
anteil (Versuch 1) ein konstant hoher CO-Umsatz von 50 bis 52% erzielen. Die Produkt-
verteilung ist bei beiden Messungen nahezu identisch, was die DME- und CO,-Selektivitat
betrifft. Unterschiede treten in den Quantitdten von Methanol und Kohlenwasserstoffen auf.
Wahrend mit dem Standardsystem (T-4611 + y-Al,O3;, w:w = 1:1) ein geringer Anteil des
gebildeten Methanols nicht dehydratisiert wurde, kam es beim Katalysatorbett mit einem
Zusatz von Siliciumcarbid zu einer vollstdndigen Umsetzung des Methanols und vermehrt
zur Bildung von Kohlenwasserstoffen. Die Verweilzeit bezuglich der Aktivkomponenten hat
sich bei den beiden Versuchen nicht geandert, allerdings wird das Katalysatorbett durch den
Siliciumcarbidanteil leicht Gber ein groReres Volumen gestreckt, was die geringen Unter-

schiede in der Produktverteilung erklaren konnte.
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5.8. Einfluss der Aktivierungs- und Einfahrprozedur

Es ist bekannt, dass durch eine Vorbehandlung bzw. Aktivierung des Katalysators seine
Aktivitat maRgeblich beeinflusst werden kann. Um das Ausmal dieses Einflusses zeigen zu
kénnen, wurden Untersuchungen durchgefihrt, bei denen das Katalysatorsystem
(T-4611 + v-AlL,O3, w:w = 1:1, mges = 2 g) zum einen vor der eigentlichen Reaktion mit Hy/Ar
und Wasserstoff aktiviert wurde und zum andern solche ohne Aktivierung. Die thermische
Behandlung der Systeme war bei allen Versuchen identisch. Die Aktivierung erfolgte unter
Ho/Ar (2% H;) und reinem Wasserstoff, wobei die Temperatur langsam bei Atmospharen-
druck von 35 auf 250 °C erhéht wurde (vgl. Kap. 4.5). Der Aktivierungsprozess dient im
Wesentlichen dazu, den Kupferoxidanteil des Methanolkatalysators zu Kupfer zu reduzieren.
Daneben wird der Dehydratisierungskatalysator, der eine hohe Affinitat gegeniber Wasser
aufweist, durch die thermische Behandlung getrocknet. Optional wurde das System nach der
Vorbehandlung in Ha-reicher Atmosphare (H,/CO > 2) solange eingefahren (ca. 16 h), bis
sich ein konstanter CO-Umsatz einstellte. Flir das Einfahren wurden folgende Reaktions-
bedingungen ausgewanhlt: T =250 °C, p = 51 bar, H,/CO = 3.4, I'{qes =100 mly/min und 70%
Inertgasverdinnung. Nach der jeweiligen Vorbehandlung des Katalysators wurde die
Effizienz der Systeme gepriift (Reaktionsbedingungen: T = 250 °C, p = 51 bar, H,/CO = 1.5,
Vges =100 miy/min und 70% Inertgasverdinnung). Die Ergebnisse sind in Abbildung 21
dargestellt und zeigen deutlich, dass eine Aktivierung des Katalysators vor der Reaktion
essentiell fiur eine gute Aktivitat ist. Die Katalysatoren, die aktiviert wurden, erzielen
CO-Umsatze von ca. 70%, wahrend der CO-Umsatz der nicht aktivierten Katalysatoren mit
ca. 60% deutlich geringer ist. Es ist demnach ein merklicher Unterschied, ob der Kupferoxid-
anteil des Katalysators vor Reaktion zu metallischem Kupfer reduziert wurde oder ob die
Reduktion simultan mit der Reaktion verlauft. Da wahrend der DME-Synthese sowohl
Wasserstoff als auch Kohlenmonoxid anwesend sind, kann der Kupferoxidanteil des
Katalysators auch wahrend der Reaktion reduziert und somit der Katalysator aktiviert
werden. Je nach Reaktionsatmosphare, d.h. Wasserstoff- und Kohlenmonoxidanteil im
Eduktgas, erfolgt die Reduktion des Katalysators unterschiedlich schnell. Wird der
Katalysator mit Hy-reichem Synthesegas zunachst eingefahren, so erreicht er fast von
Beginn an seine maximale Leistungsfahigkeit, wohingegen der Katalysator mit einem
geringeren Wasserstoffanteil im Synthesegas mehrere Stunden (ca. 11 h) benétigt, um den
gleichen CO-Umsatz zu erzielen. Die Effizienz dieser beiden Systeme (3. und 4.) ist deutlich

geringer als die der zuvor mit Wasserstoff aktivierten Katalysatoren.
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Abbildung 21: Einfluss der Vorbehandlung des Katalysators auf dessen Leistungsfahigkeit.
Aktivierung: Reduktion mit H, vor Reaktionsbeginn, Einfahren: Reaktion mit H,-reichem Synthesegas
(H/CO = 3.4, 250 °C, 51 bar, 70% Inertgasverdinnung) Uber 16 h vor der eigentlichen Reaktion.
Reaktionsbedingungen: 51 bar, 250 °C, H,/CO = 1.5, 100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung.

Es besteht die Mdoglichkeit, dass die Kupferspezies wahrend der im Rahmen der
DME-Direktsynthese stattfindenden Reaktionen durch entstehende Komponenten blockiert
wird, so dass eine Reduktion des Kupferoxids erschwert wird. Die Rontgendiffraktogramme
(vgl. Abbildung 22 und Tabelle 30) zeigen jedoch bei allen Katalysatoren nach der Reaktion
keine Kupferoxidphase, was der These einer unvollstdndigen Reduktion des Kupferoxids

widerspricht.

Tabelle 30: In den Rontgendiffraktogrammen der Katalysatorsysteme mit unterschiedlicher Vor-

behandlung nach der Reaktion auftretende Phasen

Symbol Phase Chem. Formel Ref.code
O Graphit C 01-075-2078
o Kupfer Cu 00-004-0836
° Zinkoxid ZnO 00-003-0888
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Abbildung 22: Roéntgendiffraktogramme der Katalysatorsysteme mit unterschiedlicher Vorbehandlung

nach der Reaktion.

Eine weitere Erklarung fiur dieses Phanomen wird von Naumann d’Alnoncourt et al. [112]
gegeben: Sie beschreiben, dass durch eine starkere Reduktionsatmosphare (H, + CO) die
freiliegenden aktiven Kupferflachen vermindert werden. Die Autoren postulierten, dass unter
dem starker reduzierend wirkenden Kohlenmonoxid Migrationsprozesse von Zn- und
O-Spezies auf der Kupferoberflache eines Cu/ZnO/Al,Os-Katalysators hervorgerufen
werden, was zu einer Verringerung der freien Kupferoberflache flihrt, wahrend eine
Reduktion unter Wasserstoff eine vollstdndig reduzierte und adsorbat-freie Kupferoberflache
zur Folge hat. lhre Untersuchungen ergaben, dass die nach einer Reduktion mit
Kohlenmonoxid verstarkt auftretenden ~otarken-Metall-Trager-Wechselwirkungen®
hinsichtlich der Methanolsynthese unter atmospharischem Druck nur eine untergeordnete
Rolle zu spielen scheinen. Sie schlieRen aber einen intensiveren Einfluss unter héheren

Reaktionsdriicken nicht aus.

Hinsichtlich unterschiedlicher Kupferoberflachenanteile fiir diese Katalysatorsysteme kann
an dieser Stelle keine Angabe gemacht werden. Jedoch ergab die Bestimmung der Kupfer-
ClustergréfRen Uber die Scherrer-Gleichung mittels der XRD-Messungen, dass die Partikel-

grélken deutlich voneinander abweichen. Die Proben, die zuvor mit Wasserstoff aktiviert

75



Ergebnisse und Diskussion — DME-Direktsynthese

wurden (1. und 2.), weisen eine mittlere Kupfer-Clustergréf3e von 10 nm auf. Demgegeniber
ergibt sich fir die nicht mit Wasserstoff aktivierten Katalysatoren eine ClustergroRe von
20 nm. Der deutliche Unterschied in der Kupferpartikelgrofie kann die Umsatzdifferenz um
10% begriinden. Eine mdgliche Erklarung fir das Auftreten von Sinterungseffekten bei den
Proben, die wahrend der Reaktion reduziert werden, sind die durch die Reaktions-
bedingungen (250 °C, 51 bar, 30% Synthesegas) und eventuell das Vorhandensein von
Kohlenmonoxid als starkeres Reduktionsmittel auftretenden Hot-Spots auf der Katalysator-
oberflache. Die Reduktion des Kupfers ist eine exotherme Reaktion. Um die adiabate
Temperaturerhohung wahrend der Reduktion gering zu halten, wird in der Regel die
Aktivierung zunachst mit hochverdiinntem Wasserstoff — industriell auch Wasserstoff mit
Anteilen von Kohlenmonoxid und Kohlendioxid — mit geringer Konzentration (2 — 4 Vol.%),

niederem Druck, hohen Flissen und zunachst geringeren Temperaturen durchgefihrt [5].

Die DME-Selektivitat ist bei allen Katalysatoren konstant hoch bei ca. 62%. Der
Dehydratisierungskatalysator bedarf keiner vorherigen Aktivierung, wenn man von einer
Trocknung absieht, die aber bei allen Katalysatoren durch eine thermische Behandlung

zuvor erfolgte.

5.9. Einfluss verschiedener Dehydratisierungs-

katalysatoren

Zur Bestimmung des Einflusses verschiedener Dehydratisierungskatalysatoren wurden diese
mit dem Methanolkatalysator T-4611 mechanisch gemischt (w:w = 1:1, mg =2 g, Korn-
grofe: 355 — 500 ym) und, wie in Kap 4.5 beschrieben, im Reaktor aktiviert. Im Anschluss
daran erfolgte die direkte Umsetzung von Synthesegas zu DME. Hierbei wurden
verschiedene Betriebseinstellungen angefahren, die eine Variation des H,/CO-Verhaltnisses,
der Temperatur und der Raumgeschwindigkeit umfassten. Bei allen Parametervariationen
wurde der Druck (51 bar) und die Synthesegasverdinnung (70% Inertgasverdinnung)
konstant gehalten. Die Inertgasverdinnung bestand aus Argon und Stickstoff, wobei
Stickstoff als interner Standard diente und bei allen Versuchseinstellungen konstant bei

10 mly/min gehalten wurde, wahrend Argon die eigentliche Verdiinnung ausmachte.

Die Ergebnisse einer Temperaturvariation bei zwei H,/CO-Verhaltnissen (H./CO =1.0

bzw. 0.67) sind in Abbildung 23 dargestellt. Gezeigt wird der Verlauf des CO-Umsatzes mit
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den verschiedenen Katalysatorsystemen gegentber der Temperatur. Um die Ergebnisse
besser einordnen zu kdnnen, sind die mit Aspen Plus® berechneten Gleichgewichtsumsatze
ebenfalls abgebildet. Mit zunehmender Temperatur steigt der Umsatz an. Mit y-Al,O; als
Dehydratisierungskatalysator befindet sich bei 250 °C ein Maximum. Bei den verwendeten
Zeolithen ist dieses Maximum im betrachteten Temperaturbereich nicht deutlich erkennbar.
Dennoch wurde die Untersuchung bei 260 °C abgebrochen, um eine irreversible
Deaktivierung des Methanolkatalysators durch Sinterungseffekte der Kupferpartikel zu

vermeiden und damit die weiteren Untersuchungen nicht zu beeintrachtigen.
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Abbildung 23: Temperaturabhangigkeit des CO-Umsatzes unter Verwendung verschiedener
Dehydratisierungskatalysatoren (y-Al,O;, H-MFI 90, , H-MOR 90) fir zwei verschiedene
H,/CO-Verhaltnisse (H,/CO = 1.0 bzw. 0.67). Reaktionsbedingungen: 51 bar, 100 mly/min mit 70%

Inertgasverdunnung.

Eine Bewertung der Katalysatorsysteme hinsichtlich des erreichten CO-Umsatzes ergibt

folgende Einordnung:

Fir T < 240 °C: H-MOR 90 < H-MFI 90 < H-MFI 400 < y-Al,05
Fir T > 240 °C: H-MOR 90 < H-MFI 400 < y-Al,O5 < H-MFI 90
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Da der verwendete Methanolkatalysator in allen Systemen gleich war, zeigt diese
Einordnung, dass sich die Katalysatoren stark hinsichtlich ihrer Aktivitat beeinflussen, was
auch durch die Arbeiten von Wang et al. bestatigt wird [111]. Mit sinkendem
H./CO-Verhaltnis werden bei allen Katalysatorsystemen die erzielten Umsatze geringer. In
Tabelle 31 sind die Ergebnisse detailliert aufgefihrt und durch die erreichten Selektivitaten

erganzt.

Tabelle 31: Ergebnisse der Temperaturvariation mit verschiedenen Dehydratisierungskatalysatoren
bei unterschiedlichen H,/CO-Verhaltnissen (H,/CO = 2.0, 1.0, 0.67)

System H/CO  TI[°C] | Uco [%]  Some [%]  Scoz [%]  Swmeon [%0]  Skw [%]
2.0 200 20 67.3 314 1.3 0.0
2.0 225 62 67.4 31.5 1.1 0.0
2.0 250 61 66.9 31.8 1.1 0.2
2.0 260 57 66.0 32.2 1.3 0.5
1.0 200 11 67.2 32.0 0.8 0.0
T-4611 1.0 225 39 66.6 32.6 0.8 0.0
v ATzog 1.0 250 45 65.7 33.1 0.9 0.3
1.0 260 42 64.9 33.6 1.0 0.6
0.67 200 10 66.7 32.8 0.5 0.0
0.67 225 28 66.1 33.3 0.5 0.1
0.67 250 34 65.0 33.9 0.6 0.4
0.67 260 32 64.3 34.3 0.8 0.7
2.0 200 10 65.2 33.4 0.2 1.1
2.0 225 42 62.6 33.8 1.4 2.3
2.0 250 66 32.7 49.0 3.1 15.2
2.0 260 69 1.8 67.5 4.3 26.4
1.0 200 5 60.7 36.0 0.4 2.8
T-4611 1.0 225 19 54.7 39.4 0.5 5.4
H_MT:, 90 1.0 250 50 3.5 68.4 3.9 24.1
1.0 260 53 0.8 72.0 4.0 23.3
0.67 200 3 58.2 38.2 0.5 3.1
0.67 225 12 48.6 42.6 1.8 7.0
0.67 250 37 2.1 71.3 4.0 22.6
0.67 260 40 0.6 73.4 4.1 21.9
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2.0 200 24 65.7 31.0 3.3 0.0

2.0 225 57 60.9 36.6 2.2 0.3

2.0 250 68 66.8 31.5 15 0.2

2.0 260 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.

1.0 200 8 66.2 32.0 1.8 0.0

T-4611 1.0 225 30 66.5 32.2 1.2 0.1
H_M; 400 1.0 250 44 65.7 33.0 1.0 0.3
1.0 260 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.

0.67 200 6 67.8 32.2 0.0 0.0

0.67 225 21 66.7 33.1 0.0 0.1

0.67 250 31 64.9 33.7 0.3 1.2

0.67 260 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.
2.0 200 10 50.8 35.3 2.1 11.8
2.0 225 26 457 36.5 1.4 16.4
2.0 250 37 25.2 43.9 1.3 29.6

2.0 260 51 8.1 50.8 1.0 40.1

1.0 200 5 54.4 33.4 2.3 9.9
T-4611 1.0 225 11 48.8 36.1 1.5 13.6
H_MgR 90 1.0 250 21 34.3 40.3 1.1 24.3
1.0 260 27 21.6 45.6 1.0 31.8

0.67 200 4 55.8 31.6 2.5 10.1
0.67 225 7 49.4 35.1 1.8 13.7
0.67 250 14 35.5 39.6 1.1 23.8

0.67 260 18 25.3 43.6 1.0 30.1

*Reaktionsbedingungen: p = 51 bar, Vges =100 min/min, 70% Inertgasanteil

Mit y-Al,O3 und dem H-MFI 400 werden bei allen Versuchseinstellungen hohe DME-Selek-
tivitdten erreicht. Das System mit H-MOR 90 flhrt zu geringeren Umséatzen als die anderen
Systeme und weist im Vergleich zu y-Al,O; und H-MFI 400 eine ebenfalls geringere
DME-Selektivitat auf. Mit der Kombination aus T-4611 und H-MFI 90 werden bei T > 250 °C
die hochsten CO-Umsatze erzielt, allerdings werden hier bevorzugt Kohlendioxid und héhere
Kohlenwasserstoffe anstelle von DME gebildet. Der Verlauf der Kurven in Abbildung 23 zeigt
an, dass der maximale CO-Umsatz mit den Zeolithsystemen im Vergleich zum

v-Al,O5-System lediglich leicht zu héheren Temperaturen (270 — 280 °C) verschoben ist. Die
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Abschatzung, dass die Umsatzmaxima der Systeme mit Zeolith zwischen 270 und 280 °C
liegen, durfte aufgrund der Exothermie des Reaktionssystems gerechtfertigt sein. Eine
weitere Temperaturerhéhung — unter der Annahme, dass Deaktivierungen aufgrund von
Sinterungseffekten zu vernachlassigen sind —wirde dazu fiihren, dass der CO-Umsatz

durch die Thermodynamik begrenzt wird [1].

Mit steigender Temperatur bricht die DME-Selektivitat bei H-MFI 90 und H-MOR 90 stark ein,
es werden zunehmend Kohlendioxid und héhere Kohlenwasserstoffe gebildet. Die héheren
Kohlenwasserstoffe entstehen durch die weitere katalytische Dehydratisierung des DME.
Das gebildete Wasser kann gemal® der WGSR mit dem Kohlenmonoxid aus dem
Synthesegas zu Kohlendioxid und Wasserstoff reagieren, wodurch der Kohlendioxidanteil im
Produkt ansteigt. Fur die selektive Dehydratisierung von Methanol zu DME, unabhangig vom
verwendeten Katalysator, ist die Art der Saurezentren entscheidend. Uber den Effekt der
verschiedenen Saurezentren herrschen kontroverse Meinungen vor. Wahrend eine Vielzahl
von Wissenschaftlern beschreibt, dass es von Vorteil sei, eher schwach und mittelstarke
Saurezentren fiur die DME-Synthese am Dehydratisierungskatalysator vorliegen zu haben
[1,9,113 — 116] berichten Kim et al., dass gerade die starken Saurezentren des bei ihnen
untersuchten H-ZSM 5 fir die Bildung von DME verantwortlich seien [117]. Bezogen auf
Aluminiumoxid schreibt Spivey, dass mit steigender Saurestarke im Aluminiumoxid die
Selektivitdt zu DME immer geringer wird und bevorzugt Olefine entstehen [118]. Dass eine
Abhangigkeit der Produktverteilung vom eingesetzten Dehydratisierungskatalysator besteht,
ist bekannt und durch eine Vielzahl von Experimenten in der Literatur belegt. Erklarungen fir
dieses Phanomen beruhen zum einen auf der Aciditat der Katalysatoren. Des Weiteren wird
beschrieben, dass die Produktverteilung selektiv durch die Porengrofien der Katalysatoren
beeinflusst werden kann [119,120]. Die Ergebnisse dieser Arbeit korrelieren mit der
verbreiteten Meinung, dass fur die selektive Dehydratisierung von Methanol zu DME
besonders die schwachen und mittelstarken Saurezentren am Dehydratisierungskatalysator
sowie die Gesamtaciditdt ausschlaggebend sind. Wie die NH;-TPD-Messungen zeigen
(vgl. Abbildung 24), weisen y-Al,O3; und der H-MFI 400 kaum starke Saurezentren auf. Auch
die Gesamtzahl der Sauregruppen ist im Vergleich zum H-MFI 90 und H-MOR 90 bei den
beiden anderen Proben wesentlich geringer (siehe Tabelle 32). Beide Zeolithe, der H-MFI 90
und der H-MOR 90, weisen eine Vielzahl schwach saurer Zentren auf und zeigen aber auch
stark saure Zentren. Wie oben bereits beschrieben, besteht das Produkt der mit diesen
Zeolithen durchgefihrten Umsetzungen bei héheren Temperaturen (T > 225 °C) haupt-
sachlich aus Kohlendioxid und Kohlenwasserstoffen. Die Entstehung der Kohlenwasserstoffe

wird durch die Umsetzung von DME an den starken Sauregruppen beglinstigt [111].
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Abbildung 24: Ergebnisse der NH;-TPD fur die verschiedenen Dehydratisierungskatalysatoren v-
Al,O3, H-MFI1 90, und H-MOR 90.

Tabelle 32: Ergebnisse der NH3-TPD fir die verschiedenen Dehydratisierungskatalysatoren

Peak 1 Peak 2 Summe
Katalysator . B
[°C] [umolnHa/g] [°C] [umolnHa/g] [umolnHa/g] [gnHa/g]
v-Al,03 121 663.2 475 103.7 766.9 1.3102
H-MFI 90 154 918.6 452 322.1 1240.7 2.1-102
H-MFI 400 133 390.7 403 184.6 575.3 1.0-102
H-MOR 90 184 1095.1 550 326.2 1421.3 24107

Trotz der &hnlichen Produktverteilungen, die mit diesen Zeolithen erreicht werden,
unterscheidet sich das System mit dem H-MFI 90 hinsichtlich des erreichten CO-Umsatzes
deutlich von dem System mit dem H-MOR 90. Wéahrend der CO-Umsatz beim System mit
dem H-MFI 90 ab ca. 240 °C die Umsatze der anderen beiden Systeme —y-Al,O; und
H-MFI 400 — Gbertrifft (vgl. Abbildung 23), zeigt der Mischkatalysator mit dem H-MOR 90
nahezu durchgangig geringere Umsatze. Unter der alleinigen Berlicksichtigung des im
Produkt befindlichen Methanolanteils, ware diese Beobachtung eher verwunderlich, da mit

Temperaturen > 225 °C die Menge an Methanol im Produkt, im Gegensatz zum Katalysator
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mit H-MF1 90, immer geringer wird. Das wirde bedeuten, dass die Gleichgewichtslimitierung
der Methanolsynthese hier eigentlich besser minimiert wird, indem das gebildete Methanol
direkt weiterreagiert, was zu hdéheren Umsatzen fihren sollte. Wird jedoch die gesamte
Produktverteilung der beiden Katalysatorsysteme bei einer Temperatur von 250 bzw. 260 °C
in CO-reicher Atmosphare (vgl. Tabelle 31) betrachtet, so werden folgende Beobachtungen

gemacht:

1. Beim H-MFI 90 wird das entstehende DME nahezu vollstdndig zu Kohlenwasserstoffen
umgesetzt, wahrend sich mit dem H-MOR 90 ein Verhaltnis DME:KW von ungeféhr 0.7 bis
0.8 einstellt. Dass der H-MOR 90 das vorhandene DME trotz seiner héheren Aciditat nur
teilweise zu Kohlenwasserstoffen umsetzt, lasst sich auf seine Porenstruktur zurtickflihren.
Ein Grofteil seiner Oberflache ist durch Mikroporen charakterisiert (Vmio = 0.071 cm3/g,

Anmikro = 201 m?/g), deren Zuganglichkeit erschwert ist.

2. Mit dem H-MFI 90 entstehen Cs- und geringe Anteile C4- und C,;-Kohlenwasserstoffe
(C1:C3:C4 =0.2:1.0:0.2). Der H-MOR 90 liefert hauptsachlich C4- und C,- sowie geringe
Mengen Cj;- und Cy4-Kohlenwasserstoffe (C4:C,:C;3:C4=0.6:1.0:0.2:0.1). Die Produkt-
verteilungen entsprechen nicht ganz den von Chang beschriebenen Produktzusammen-
setzungen [120]. Das sollte zum einen den stark abweichenden Versuchsbedingungen zu
zuschreiben sein. Zum anderen ist zu bedenken, dass in der DME-Direktsynthese ein
anderes Reaktionssystem vorliegt als bei der klassischen Kohlenwasserstoffbildung aus
Methanol.

3. Der Methanolanteil kann mit dem H-MFI 90 nicht vollstdndig dehydratisiert werden.
H-MOR 90 setzt das entstehende Methanol dagegen nahezu vollstdndig um. Beim Vergleich
der beiden Dehydratisierungskatalysatoren ist zu berlicksichtigen, dass der CO-Umsatz mit
dem H-MFI 90 (Ucomax =53 bzw. 40%) deutlich hoher ausféllt als mit dem H-MOR 90
(Ucomax = 27 bzw. 18%). Das Katalysatorsystem mit dem H-MFI 90 arbeitet demnach
wesentlich effizienter und hebt die Gleichgewichtslimitierung der Methanolsynthese zum
Groliteil auf. Die héhere Leistungsfahigkeit des H-MFI 90 kann durch sein héheres Poren-
volumen (vgl. Kap. 4.2.2) und seine Porenstruktur erklart werden. Der H-MFI 90 bietet das
ca. 1.6-fache Porenvolumen des H-MOR 90. Des Weiteren weist er eine dreidimensionale
Porenstruktur auf, was weniger transporthemmend wirken sollte. Dass noch Restmengen
von Methanol im Produkt verbleiben, konnte auf die Synthese der C;- und Cy4-Kohlen-
wasserstoffe zurlckzuflhren sein, wenn davon ausgegangen wird, dass die Dehydra-
tisierung zu C; und Cs: langsamer ablauft als zu C; bzw. C,. Dadurch wirden die aktiven
Zentren langer belegt und stiinden fir die Dehydratisierung von neu gebildetem Methanol

nicht zur Verfliigung.
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4. Das Katalysatorsystem mit dem H-MFI 90 liefert bei 260 °C als Hauptprodukt Kohlendioxid
(DME:CO,:MeOH:KW = 0.01:1.0:0.6:0.3). Mit diesem System entsteht, bedingt durch den
hohen Umsatz und die Dehydratisierung bis Cj, eine gro’e Menge an Wasser. Durch das
dreidimensionale Porensystem misste das Wasser gut abtransportiert werden und stiinde
der WGSR direkt zur Verfigung. Beglnstigt durch die Temperatur und den hohen
Wasseranteil wird hauptsachlich Kohlendioxid gebildet. Der H-MOR 90 fihrt dagegen zu
einer ausgewogeneren Produktverteilung (DME:CO.:KW = 0.6:1.0:0.7). Durch seine ein-
dimensionale Porenstruktur ware eine Einschrankung des Stofftransportes denkbar, was die
Dehydratisierungsreaktionen hemmen und den Wassertransport zum Shift-aktiven Methanol-
katalysator erschweren wirde. Durch die vorzugsweise Bildung von C; und C, sowie den
niedrigen CO-Umsatz entsteht generell weniger Wasser, welches zu Kohlendioxid weiter-

reagieren kann.

Neben der Temperaturabhangigkeit wurde fir ein Synthesegas mit einem aquimolaren
H,/CO-Verhaltnis der Einfluss der Raumgeschwindigkeit bzw. der Verweilzeit untersucht. In

Abbildung 25 sind die Ergebnisse graphisch dargestellt.
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Abbildung 25: Verweilzeitabhangigkeit des CO-Umsatzes mit verschiedenen Dehydratisierungs-
katalysatoren (y-Al,O3;, H-MFI 90, , H-MOR 90) bei H,/CO = 1.0. Reaktionsbedingungen:
250 °C, 51 bar, 50 - 350 mly/min mit 70% Inertgasverdiinnung.
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Die Leistungsfahigkeit der Katalysatoren hinsichtlich des CO-Umsatzes untereinander ist
gleich geblieben. Mit zunehmender Verweilzeit im Reaktor steigt bei allen Systemen der CO-
Umsatz an. Wahrend bei den Systemen mit H-MFI 90 und H-MOR 90 die DME-Selektivitat
mit steigender Verweilzeit abfallt, bleibt sie bei den Systemen mit y-Al,O; und H-MFI 400
konstant. In Tabelle 33 sind die Ergebnisse zum Einfluss der Verweilzeit detailliert aufgefihrt

und durch die Ergebnisse flir ein Ho/CO-Verhaltnis von 0.67 erganzt.

Tabelle 33: Ergebnisse der Verweilzeitvariation mit verschiedenen Dehydratisierungskatalysatoren
bei H,/CO-Verhaltnissen von 1.0 und 0.67

System Ho/CO  tmoa [S] | Uco [%]  Spme [%]  Scoz [%]  Sweon [%]  Skw [%]
1.0 12.3 27 65.7 32.9 1.1 0.3
1.0 43.1 45 65.7 33.1 0.9 0.3
T-4611 1.0 86.3 53 65.4 33.4 0.8 0.4
Y_ATZO3 0.67 12.3 15 65.9 33.6 0.2 0.3
0.67 43.1 34 65.0 33.9 0.6 0.4
0.67 86.3 38 65.0 33.8 0.7 0.5
1.0 12.3 16 16.4 59.2 3.6 20.8
1.0 43.1 50 3.5 68.4 3.9 241
T-4611 1.0 86.3 67 1.5 69.5 3.8 25.2
H_ML 00 | 0.67 12.3 9 12.1 62.0 4.0 21.9
0.67 43.1 37 2.1 71.3 4.0 22.6
0.67 86.3 52 0.6 72.6 4.0 22.8
1.0 12.3 19 64.6 34.3 0.3 0.8
1.0 43.1 44 65.7 33.0 1.0 0.3
T-4611 1.0 86.3 54 65.9 32.8 0.9 0.4
H-M;I 400 0.67 12.3 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.
0.67 43.1 31 64.9 33.7 0.3 1.2
0.67 86.3 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.
1.0 14.4 8 31.6 41.0 1.4 26.0
1.0 43.1 21 34.4 40.4 0.8 24.4
T-4611 1.0 86.3 37 22.5 45.4 0.6 31.5
H_MSR 90 0.67 14.4 5 35.8 38.6 1.8 23.8
0.67 43.1 14 35.6 39.7 0.8 23.9
0.67 86.3 26 29.0 42.3 0.6 28.1

*Reaktionsbedingungen: p = 51 bar, T = 250 °C, 70% Inertgasanteil (Ar+N>)
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Die DME-Selektivitdten verlaufen fur den H-MFI90 und den H-MOR 90 bei einem
H,/CO-Verhaltnis von 0.67 ahnlich wie bei einem aquimolaren Verhaltnis. Mit sinkender
Raumgeschwindigkeit nimmt die DME-Selektivitdt bei diesen Systemen ab, gleichzeitig
erhohen sich die Anteile von Kohlendioxid und héheren Kohlenwasserstoffen im Produkt. Mit
v-Al,O3; und H-MFI 400 als Dehydratisierungskatalysatoren sind die erreichten CO-Umsatze
bei einem H,/CO-Verhaltnis von 0.67 geringer als bei H,/CO = 1.0, die DME-Selektivitat und
CO,-Selektivitat bleiben konstant hoch.

Die Abhangigkeiten der Produktverteilungen von der Verweilzeit lassen sich durch die
unterschiedliche Aciditat der Dehydratisierungskatalysatoren erklaren. Durch den stark
sauren Charakter des H-MFI 90 und des H-MOR 90 wird mit zunehmender Verweilzeit deren
Potential, DME weiter zu Kohlenwasserstoffen zu dehydratisieren, besser ausgenutzt. Die
zunehmende Verweilzeit beglnstigt die langsameren Folgereaktionen zu Kohlenwasser-
stoffen. Die Effizienz dieser Umsetzungen scheint hierbei primar von den Saurestarken aber

auch vom Porensystem des Katalysators abzuhangen.

5.10. Einfluss des Zusatzes von Wasser und Kohlendioxid

Fir die Untersuchungen zum Einfluss von Wasser auf die Katalysatoren wurde y-Al,O; als
Dehydratisierungskatalysator festgelegt, da dessen Leistungsfahigkeit bisher Uberzeugte
(vgl. Kap. 5.9) und auch in der Literatur als geeigneter Dehydratisierungskatalysator fiir die
Umsetzung von Methanol zu DME benannt wird [92,121,122]. Da in der Literatur von einigen
Forschergruppen beschrieben wird, dass y-Al,O; in Anwesenheit bzw. beim Zusatz von
Wasser durch dessen Anlagerung an den aciden Zentren auf der Oberflache schnell

deaktiviert wird [40,45,123], sollte dieser Effekt im Folgenden geprift werden.

Als Katalysator flr die Umsetzung von Synthesegas zu Methanol wurden verschiedene
Cu/ZnO-Systeme verwendet. Hierbei handelte es sich um den oben bereits eingesetzten
Methanolkatalysator T-4611 und einen auf Cu/ZnO-basierten Shift-Katalysator. Fir die
Untersuchungen wurde y-Al,O; mit den verschiedenen Cu/ZnO-Systemen mechanisch
gemischt (mges =2 g, KorngrofRe: 355 —500 um), in den Reaktor eingeflllt und aktiviert
(vgl. Kap. 4.5). Im Anschluss an die Aktivierung wurden folgende Ausgangsbedingungen ein-
gestellt: p=51bar, T=250"°C, I'(ges =150 mly/min, H,:CO:(Ar+H,O+N,) = 1:1:1  mit
(Ar+H>0):N, = 4:1. Nach der ersten Messpunktaufnahme wurde zusatzlich Wasserdampf mit

dem Synthesegasstrom eingeleitet. Die Menge an Wasserdampf wurde hierbei vom
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Argonanteil abgezogen, damit der Gesamtvolumenstrom im System nicht verandert wurde.
Die Messpunktaufnahme erfolgte jeweils Uber vier Stunden, danach wurde die Wasser-

konzentration weiter erhoht. Die Ergebnisse sind in Abbildung 26 dargestellt.
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Abbildung 26: Einfluss von H,O auf den CO-Umsatz und die DME-Selektivitat bei verschiedenen
Katalysatorsystemen (S1, S2, S3, ). Reaktionsbedingungen: T =250°C, p=51bar,
H,:CO:(Ar+H,O+N5) = 1:1:1 mit (Ar+H,O):N, = 4:1.

Bei System S1 bewirkt die Zugabe von Wasser zunachst einen leichten Umsatzanstieg bei
gleichbleibender Selektivitat. Uberschreitet der Wasseranteil 10 Vol.%, so fiihrt dies zu
einem sprunghaften Anstieg des CO-Umsatzes mit einem gleichzeitigen Abfall der DME-
Selektivitat. Anstelle von DME wird Kohlendioxid verstarkt gebildet. Der Einsatz eines Shift-
Katalysators (S2) anstelle eines klassischen Methanolkatalysators fihrt zu geringeren
Umsatzen. Die DME-Selektivitat bleibt mit steigendem Wasserdampfanteil konstant. Das
System S3, welches eine Kombination aus Methanol- und Shift-Katalysator darstellt, erzielt
hohe, mit zunehmendem Wasseranteil leicht ansteigende CO-Umsatze bei gleichbleibenden
Selektivitdten. Mit dem System S4, bestehend aus Methanolkatalysator und y-Al,O3; im
Massenverhaltnis 1.5 zu 0.5, werden im Vergleich zu S3 noch etwas hdhere, ebenfalls leicht
ansteigende, Umsatze erzielt. Die Selektivitdten bleiben auch bei der Zugabe von

Wasserdampf konstant. Bei den Systemen S2 bis S4 wurde auch bei kurzzeitigen Wasser-
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zugaben (Dauer ca. 1.5 h) bis 25 Vol.% (in der Abbildung nicht aufgefuhrt) kein negativer

Einfluss den Umsatz oder die Selektivitat betreffend festgestellt.

Mit Zugabe von Wasser kann direkt auf die WGSR Einfluss genommen werden. Geringere
Mengen Wasser (< 10 Vol.%) fuhren bei allen Systemen zu einem leichten Anstieg des
CO-Umsatzes, ohne die DME-Selektivitat zu beeintrachtigen. Dieser Effekt kann damit
erklart werden, dass durch das zusatzliche Wasser mit dem hohen Kohlenmonoxidanteil im
Synthesegas uber die WGSR mehr Wasserstoff gebildet wird. Der Anstieg des Wasserstoff-
gehaltes fuhrt dann unweigerlich zu einem héheren CO-Umsatz. Nimmt die Wassermenge
zu, so wird zum einen die WGSR immer starker forciert, was sich in der Produktverteilung
durch einen hohen Anteil an Wasserstoff und Kohlendioxid widerspiegelt. Zum anderen
werden die Oberflachen der Katalysatoren durch das Wasser blockiert, wodurch die
Katalysatoren deaktiviert werden. In der Literatur wird beschrieben, dass eine Wasserzugabe
bei der Umsetzung von Methanol zu DME zu einer Deaktivierung des y-Al,O3 fuhrt [123].
Dies kann anhand der durchgefiihrten Versuche zumindest fiir System S1 bestatigt werden.
Ab einer Wasserzugabe > 20 Vol.% ist hier ein Anstieg der Methanolkonzentration im
Produkt zu beobachten (von 0.7 auf >2%), was bedeutet, dass die Dehydratisierungs-
aktivitat des y-Al,O3 nachlie®. Mit den Systemen S2 bis S4, bei denen fir die CO-Umsetzung
ein Shift-, eine Kombination aus Shift- und Methanolkatalysator bzw. ein hoherer Anteil
Methanolkatalysator eingesetzt wurde, blieb die Methanolkonzentration auch bei
Wasserzugaben > 20 Vol.% nahezu konstant. Dies ist darauf zurickzufuhren, dass bei den
Systemen S2 und S3 die WGSR durch den Einsatz eines Shift-Katalysators ideal unterstutzt
wird und das zugegebene Wasser abreagieren kann. Das System S4 erzielte den gleichen
Effekt, durch seinen erhéhten Methanolkatalysatoranteil. Zu einer Blockierung der aktiven
Zentren an den Katalysatoren kommt es, sobald die hinzugegebene Menge an Wasser nicht
mehr schnell genug abreagieren kann. Neben den eingesetzten Mengen an Katalysator ist
diese Wassergrenzkonzentration abhangig von den Reaktionsbedingungen, insbesondere

der Temperatur und der Synthesegaszusammensetzung.

Luan et al. haben Untersuchungen zur DME-Direktsynthese Uber 30 h mit Hy-reichem
Synthesegas durchgefiihrt und beschreiben, dass eine Wasserdampfzugabe von ca. 5% bei
Temperaturen <240 °C kaum Einfluss auf die Direktsynthese hat, hdhere Wassergehalte
jedoch eine schnellere Deaktivierung des auf Kupfer basierten Katalysators zur Folge haben
(Reaktionsbedingungen: T =220 °C, p=2.0 MPa, GHSV =4000 h', HyCO:N, = 30:15:1,
Versuchsdauer: 30 h; Resultate: mit 0% H,O betragt AYpwe ca. 6%, mit 10% H,O ergibt
AYpve ca. 9%, mit 20% H,O betragt AYpuwe ca. 13%). Die Deaktivierung des Kupfer-

katalysators fuhren sie auf dessen verstarkte Sinterung in Anwesenheit von Wassergehalten
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oberhalb von 5% zurick. Eine negative Beeinflussung der Dehydratisierungskomponenten,
eine Kombination von y-Al,O3; und H-ZSM 5, fanden sie nicht [124]. Bei Aguayo et al. hin-
gegen, die ebenfalls Ho-reiches Synthesegas flir ihre Untersuchungen verwendet haben,
bewirkte die Zugabe von kleinen Mengen Wasser eine merkliche Abnahme in der
DME-Ausbeute (Reaktionsbedingungen: T=275°C, p=40bar, H,/CO =4, GHSV =
8.33 gKat_-h-moIEdukte'1, Versuchsdauer: 30 h; Resultate fur das System Cu-ZnO-Al,O3/y-Al,O3:
mit 0 mlyao/min fallt Ypue von ca. 20 auf 10%, mit 0.002 mlyao/min betragt Ypue ca. 4% und
mit 0.004 mlyo/min ist Ypue bei ca. 2.5%; Resultate flir das System Cu-ZnO-Al,Os/NaH-
ZSM 5: mit 0 mlgo/min fallt Ypue von ca. 28.5 auf etwa 20.5%, mit 0.001 mly0/min betragt
Yome ca. 20%, mit 0.002 mlyo/min ist Ypye bei ca. 3%) [125]. Diese kontroversen Ergebnisse
zeigen, dass eine Vorhersage, wie sich eine Zugabe von Wasser auswirken wird, schwer zu
treffen ist, da neben der Art und Gite der Mischkatalysatoren auch die Reaktions-

bedingungen eine entscheidende Rolle spielen.

Mehrere Arbeitsgruppen haben sich mit der Wasserproblematik in Slurryreaktoren
beschaftigt. So fuhrten Kim et. al. Untersuchungen mit CO-reichem Synthesegas
(H2/CO =1.0) im Slurry-Reaktor durch, bei denen sie Wasser im Vorfeld auf den
Katalysatoren adsorbieren lielRen. Sie beobachteten, dass Wasser sowohl auf den Methanol-
als auch den Dehydratisierungskatalysator Einfluss nimmt, da das an den Katalysatoren
adsorbierte Wasser die aktiven Zentren blockierte. Dadurch wurde die Adsorption von
Wasserstoff an der Oberflache des Methanolkatalysators und damit die Methanolsynthese
gehemmt. Die Blockade der Saurezentren durch das adsorbierte Wasser am v-Al,O;
unterdriickte die Dehydratisierung, wodurch gleichzeitig auch der CO-Umsatz in Mitleiden-
schaft gezogen wurde, da die Gleichgewichtslimitierung der Methanolsynthese nicht langer

umgangen wurde [126].

Wang et al. befassten sich ebenfalls mit der DME-Direktsynthese im Slurryreaktor und
untersuchten den Einfluss von Wasser auf das Katalysatorsystem. In ihren Versuchen
verwendeten sie ein Gemisch aus kommerziell verfligbarem, Kupfer-basierten Methanol-
katalysator und kommerziellem y-Al,O; als Dehydratisierungskomponente. Sie beobachteten,
dass das wahrend der Reaktion entstehende Wasser eine héhere deaktivierende Wirkung
auf den Kupferkatalysator als auf das y-Al,O3 hatte. Die bei der DME-Direktsynthese vorherr-
schenden Reaktionsgemische wirden den Kupferkatalysator sehr stark beanspruchen und
fuhren zu einem schnellen Aktivitatsverlust. Fur die separate Methanolsynthese wurde dem
System zusatzlich zum Synthesegas Wasser beigefiigt. Die Wasserzugabe fihrte zunachst
zu einer Erhdhung des CO-Umsatzes, dem ein starker Aktivitatsverlust folgte
(Reaktionsbedingungen: T =260°C, p=50MPa, H,/CO=20, GHSV=4000h",
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H,O/Synthesegas = 0.1 mol/mol, Versuchsdauer: ca. 192 h; Resultate: ohne H,O fallt Uco
von ca. 38 auf etwa 31.5%, mit H,O sinkt Uco von ca. 42 auf etwa 27%). Der starke
Aktivitatsverlust wurde auf das Zusammensintern der aktiven Kupferzentren zurtickgefihrt,
welches durch die Wasserzugabe verursacht wurde. Als weiterer Grund fir den Aktivitats-
abfall des Methanolkatalysators wird der Verlust von Zink- und Aluminiumoxid bedingt durch
hydrothermales Leaching angegeben [127]. Bei anderen Untersuchungen im Slurry-Reaktor
wurden ahnliche Ergebnisse gefunden. Die Messungen zeigten, dass hier ebenfalls der
Methanolkatalysator durch zusatzliches Wasser in seiner Leistungsfahigkeit beeintrachtigt
wurde, wahrend beim Dehydratisierungskatalysator y-Al,O; keine Deaktivierung festgestellt
werden konnte [128]. Ob diese Ergebnisse ganzlich auf das Katalysatorsystem im Festbett-
reaktor Ubertragbar sind, ist nicht sichergestellt. Parameswaran et al. stellten hierzu die
These auf, dass das Entfernen des Wassers von der Kupferoberflache in einem Slurry-
reaktor schwieriger wére, da das Ol einen zusétzlichen Widerstand darstelle [129]. Dennoch
werden auch in diesen Arbeiten ahnlich kontroverse Ergebnisse gefunden, wie in den zuvor
erwahnten Arbeiten zur Reaktion im Festbettreaktor. Zusammenfassend lasst sich sagen,
dass eine Bestimmung von Wassergrenzkonzentrationen fur jedes Katalysatorsystem bei
entsprechenden Reaktionsbedingungen unabhangig von anderen Systemen und Ergeb-
nissen separat durchzufihren ist. Generell sollte eine zusatzliche Wasserzugabe jedoch
vermieden werden, da in den oben genannten Arbeiten [124 — 129] eine deaktivierende
Wirkung sowohl auf den Methanol- als auch auf den Dehydratisierungskatalysator gefunden

wurde.

In biomassestdmmigem Synthesegas kann Kohlendioxid einen groRen Anteil darstellen.
Uber die Wirkungsweise von Kohlendioxid in der Methanolsynthese schreiben Hansen und
Nielsen, dass mit zunehmendem Kohlendioxidanteil im Synthesegas der maximal mogliche
CO-Umsatz abfallt, eine hohe Kohlendioxidkonzentration an sich aber nicht notwendiger-
weise ein Altern des Katalysators hervorruft, welches eher durch die Bildung von Wasser
Uber die inverse WGSR verursacht wirde [5], was auch durch Wu et al. bestatigt wird [130].
Aus kinetischer Sicht wirde eine optimale CO-Umsetzung bei einer Kohlendioxid-
konzentration von 2 Mol% beobachtet werden [5]. Hinsichtlich der DME-Direktsynthese
beschreiben beispielsweise Sofianos und Scurrell, dass ein Kohlendioxidanteil von bis zu 5%
in Hy-reichem Synthesegas (H./CO = 2.0) die Langzeitstabilitdt eines Katalysatorsystems
bestehend aus Methanol- und Dehydratisierungskatalysator verbessere [92]. Diesen

Beobachtungen soll im Folgenden nachgegangen werden.
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Als Katalysatorsystem wurde die bereits bekannte Kombination aus T-4611 und y-Al,O3
eingesetzt (w:w = 1.6:0.4, mges = 2 g, Korngrofze: 355 — 500 ym) und zu Beginn der Unter-
suchungen im Reaktor aktiviert (vgl. Kap. 4.5). Im Anschluss daran wurden nachstehende
Reaktionsbedingungen eingestellt: p=51bar, T=250°C und V=150 mly/min mit
(H2+CO):(Ar+CO2+N,) = 2:1 wobei (Ar+CO,):N, = 4:1. Nach der ersten Messpunktaufnahme
wurde zusatzlich Kohlendioxid mit dem Synthesegasstrom eingeleitet. Die Menge an Kohlen-
dioxid wurde hierbei vom Argonanteil abgezogen, damit der Gesamtvolumenstrom im
System nicht verandert wurde. Am Ende der Messreihe wurden erneut die Ausgangs-
bedingungen ohne Kohlendioxidzugabe eingestellt, um zu prifen, ob ggf. irreversible
Veranderungen durch das Kohlendioxid verursacht wurden. Die Ergebnisse sind in
Abbildung 27 dargestellt.
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Abbildung 27: Einfluss von Kohlendioxid auf den CO-Umsatz und die DME-Selektivitat beim
Katalysatorsystem bestehend aus T-4611 und y-Al,O; (w:w = 1.6:0.4) fir H,/CO =2.0 bzw. 1.0.
Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 150 mly/min  mit (H,+CO):(Ar+CO,+N,) =2:1 wobei
(Ar+CO,):N, = 4:1.

In H,-reicher Atmosphare (H./CO =2.0) ist ein geringer Abfall des CO-Umsatzes mit
zunehmendem Kohlendioxidanteil festzustellen, in CO-reichem Synthesegas (H./CO = 1.0)
fallt dieses Absinken starker aus. Die DME-Selektivitat bleibt bei beiden H,/CO-Verhaltnissen
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unbeeintrachtigt vom Kohlendioxidgehalt. Mit der Wegnahme des Kohlendioxidzusatzes
erreicht der Katalysator bei beiden Versuchseinstellungen den Ausgangsumsatz. Ein
positiver Effekt des zudosierten Kohlendioxids kann nicht belegt werden. Es bestatigt sich
ein durch Kohlendioxid bedingter Umsatzabfall gemaR der bei Hansen und Nielsen fir die
Methanolsynthese angegebenen Gleichung: M = (Xy, — X¢o,)/(Xco + Xco,) =2 [5]. Eine
irreversible Deaktivierung oder eine merkliche Anderung der Produktverteilung konnte bei

diesen Mengen an Kohlendioxid nicht beobachtet werden.

5.11. Einsatz verschiedener Methanolkatalysatoren

Wie die bisherigen Untersuchungen bestatigt haben, spielt die Methanolsynthese eine
entscheidende Rolle im Reaktionssystem. Sie bildet die Voraussetzung fiir den CO-Umsatz
und ist zudem der geschwindigkeitsbestimmende Schritt. Der bisher verwendete,
kommerziell verfigbare Methanolkatalysator T-4611 liefert fir die DME-Direktsynthese in
Verbindung mit einem entsprechenden Dehydratisierungskatalysator gute Ergebnisse. Der
Katalysator ist jedoch auf die reine Methanolsynthese optimiert, die in der Regel mit
H,-reichem Synthesegas (H,/CO > 2.0) [3 — 5] durchgefiihrt wird. Eine solche Synthesegas-
zusammensetzung weicht deutlich vom typischerweise aus Biomasse erhaltenen Synthese-
gas ab [131,132], so dass keine optimale Betriebsweise fir diesen Katalysator vorliegt. Des
Weiteren sind Kupferkatalysatoren anféllig gegenuber schwefel- und chlorhaltigen
Verbindungen, die eine schnelle Deaktivierung des Katalysators verursachen [5]. Aus diesen
Grunden soll der Einfluss von unterschiedlichen Methanolkatalysatorsystemen auf die
DME-Direktsynthese untersucht werden, um zu prifen, ob andere Katalysatorsysteme einem
biomassestdammigen Synthesegas ggf. besser angepasst sind. Hierzu wurden Methanol-
katalysatoren hergestellt, die neben Kupfer- und Zinkoxid verschiedene weitere Metalloxide
enthalten. Bei der Auswahl der erganzenden Metalle standen zwei Bedingungen im
Vordergrund: 1. Das Katalysatorsystem sollte auch fiir eine direkte Umsetzung von Kohlen-
dioxid zu Methanol geeignet sein und 2. seine Temperaturbestandigkeit sowie ggf. seine

Widerstandsfahigkeit gegentber Katalysatorgiften sollte erhéht werden.

Die Praparation der Katalysatoren erfolgte Uber eine Fallungsreaktion der jeweiligen
Metallnitrate im neutralen bis basischem Milieu mit Natriumcarbonatlésung. Das erhaltene
Fallungsprodukt wurde gewaschen, getrocknet und anschlieend bei Temperaturen

zwischen 300 und 400 °C unter Luft kalziniert (vgl. Kap. 4.2). Die Katalysatorsysteme lassen
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sich in zwei Gruppen unterteilen. Die erste Gruppe bilden die Systeme M1 bis M4, bei denen
der haufig als ,Stabilisator” bezeichnete Aluminiumoxidanteil in unterschiedlichen Modifi-
kationen vorgelegt bzw. durch Siliciumdioxid ersetzt wurde. Eine zweite Gruppe stellen die
Systeme M5 bis M9 dar, die sich in ihrer qualitativen und quantitativen Zusammensetzung

deutlich unterscheiden. Eine Ubersicht (iber die Katalysatoren ist in Tabelle 34 enthalten.

Tabelle 34: Ubersicht Uber die hergestellten Methanolkatalysatoren

Zusammensetzung [Gew.%]*

i Name CuO ZnO Oxid1l Oxid 2 BET /]
T-4611° CuO/ZnO/Al,04 64 24 12 65
MEGAMAX 700 2 CuO/ZnO/Al,04 62 28 10 98
M1 Cu0/ZnO/Al,0; 623 220 157 34
M2 Cu0/Zn0O/a-Al;03 68.7 264 49 65
M3 CuO/ZnO/y-Al,04 68.7 303 1.0 69
M4 CuO/ZnO/SiO, ** 70.8 260 3.2 38
M5 Cu0/ZnO/MnO, *** 492 253 255 126
M6 Cu0/Zn0/Cr,03 474 409 117 68
M7 Cu0/Zn0/Zr0; 63.0 288 8.2 38
M8 CuO/ZnO/ZrOy/H-MFI 90 | 459 201 6.1 27.9 144
M9 CuO/ZnO/AI,04/ZrO, | 60.3 29.7 6.0 4.0 33

* Gemittelte Angaben der RFA-Analyse (vgl. Kap. 4.2)
**  Messwerte RFA-Analyse fiir die Kornfraktion 355 — 500 ym
***  Messwerte RFA-Analyse flr die Kornfraktion 80 — 355 um

Alle Systeme wurden hinsichtlich ihrer Aktivitat in der Laboranlage | (s. Kap. 4.3) getestet.
Hierzu wurde der jeweilige Methanolkatalysator mit y-Al,O; mechanisch gemischt (w:w = 1:1,
Mges = 2 g, Korngrofe: 355 — 500 pm) und im Reaktor aktiviert (vgl. Kap. 4.5). Im Anschluss
daran erfolgte die direkte Umsetzung von Synthesegas zu DME bei verschiedenen
H,/CO-Verhaltnissen unter folgenden Reaktionsbedingungen: T =250 °C, p =51 bar,
H,:CO = 0.8 bis 4.4 mit 70% Inertgasverdinnung (N./Ar, v:v =1:6). Die Ergebnisse der

ersten Gruppe sind in Tabelle 35 dargestellt, die Resultate der zweiten Gruppe in Tabelle 36.

! GemaR Sicherheitsdatenblatt .Katalysator T-4611“ des Herstellers Fa. Sid-Chemie AG, 01.07.2003.
2 Geman Sicherheitsdatenblatt ,MEGAMAX 700“ des Herstellers Fa. Stid-Chemie AG, 31.01.2006.
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Die Ergebnisse aus Tabelle 35 zeigen, dass die bei der Praparation vorgegebene Modifi-
kation des Aluminiumoxids keinen wesentlichen Einfluss auf die Aktivitat des Katalysators
hat (vgl. M2 und M3).

Tabelle 35: Ergebnisse der Aktivitatstests der Methanolkatalysatoren M1 bis M4 im Vergleich zum
Katalysator T-4611

Katalysator H./CO Uco [%] | Some[%]  Scoz2[%]  Swmeor[%]  Skw[%]

3.1 79 69.3 28.8 1.8 0.1

T-4611 1.7 66 69.6 29.9 0.4 0.1
+

v-Al,Os 1.0 49 68.4 30.5 0.7 0.4

3.12 78 70.6 27.4 1.8 0.1

3.1 79 71.0 27.0 1.7 0.3

MEGAMAX700 1.7 69 69.3 29.1 1.1 0.5
+

y-ALO, 1.0 52 68.7 29.8 0.7 0.8

3.12 79 71.8 26.1 1.7 0.4

3.2 29 67.9 30.5 15 0.1

CuO/ZnO/Al,O3 (M1) 1.8 16 63.7 35.1 1.1 0.1
+

v-ALO, 1.0 11 63.2 35.8 0.9 0.1

3.22 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.

3.2 43 67.2 30.9 1.7 0.2

Cu0O/ZnOla-Al,03 (M2) 1.8 33 67.4 31.3 1.2 0.1
+

y-ALOs 1.0 26 67.5 31.3 0.9 0.3

3.22 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.

3.1 38 68.3 30.3 1.4 0.0

CuO/ZnOly-Al;03 (M3) 1.7 29 66.8 32.1 1.0 0.1
+

y-ALOs 1.0 22 68.2 30.9 0.8 0.1

3.12 n.g. n.g. n.g. n.g. n.g.

3.2 21 64.5 33.9 15 0.1

CuO/Zn0O/Si0O; (M4) 1.7 12 59.9 38.9 1.1 0.1
+

y-Al,O; 1.0 8 61.2 37.7 1.0 0.1

3.2° 15 61.5 36.9 15 0.1

* Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 100 mix/min mit 70% Inertgasverdinnung (N2:Ar = 1:6)

@ Referenzmessung mit dem anfanglichen Hp/CO-Verhéltnis
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Die Methanolkatalysatoren M2 und M3 erreichen nahezu 50% der Leistungsfahigkeit des
Referenzsystems T-4611. Die Produktverteilungen sind bei allen Katalysatorsystemen sehr
ahnlich. Dass die Aktivitdt des Katalysators mit simultan gefalltem Aluminiumoxid gegenlber
den anderen beiden Katalysatoren M2 und M3 geringer ist, kann auf den geringeren Kupfer-
gehalt zurickgefuhrt werden. Ein weiteres Indiz flr seine geringe Aktivitat kdnnte die geringe
BET-Oberflache sein. Es ist jedoch zu beachten, dass die GréRe der BET-Oberflache bei
diesen Katalysatoren keine zwingenden Riickschliisse auf die katalytische Leistungsfahigkeit
zulasst, da die spezifische Oberflache nicht unbedingt der katalytisch aktiven Oberflache
entspricht. Wahrend sich Aluminiumoxid in unterschiedlicher Modifikation als geeignete
Stabilisierungskomponente darstellt, konnte Siliciumdioxid als weniger geeignet identifiziert

werden (vgl. M4), was auch durch die Arbeiten von Robinson und Mol bestatigt wird [133].

Tabelle 36: Ergebnisse der Aktivitatstests der Methanolkatalysatoren M5 bis M9

Katalysator Ho/CO | Uco [%] | Some[%]  Scoz2[%]  Swmeon[%]  Skw [%0]

CUO/IZNOIMNO, (M5) 4.4 66 68.9 295 16 0.0
, 2.3 56 68.4 30.5 1.0 0.1
13 43 68.7 30.4 0.7 0.2
¥ -AlOq 4.3° 65 68.8 29.6 15 0.1
CUOIZNOICT,04 (M6) 3.1 59 70.9 275 15 0.1
. 17 44 69.4 295 1.0 0.1
1.0 32 68.8 30.2 0.7 0.3

-ALO
LA 3.12 59 70.4 28.0 15 0.1
CUOIZNOIZIO, (M) 2.8 26 713 26.4 2.0 03
. 15 12 717 26.5 15 0.3
0.9 7 70.0 28.4 1.2 0.4

-ALO
LA 2.8° 23 727 251 2.0 0.2
CuO/ZnO/ZrO,H-MF1 90 (M8) | 33 44 69.1 29.2 1.6 0.1
. 18 23 65.7 33.1 1.2 0.0
1.0 15 65.2 33.7 1.0 0.1

-AlLO
LA 3.3? 40 66.9 31.4 16 0.1
CUOIZNOIAILOSZr05 (M) 25 51 713 265 16 0.6
. 1.4 36 71.4 27.2 1.0 0.4
0.8 26 712 277 0.8 0.3

'Y-A|203 a

25 48 725 257 16 0.2

* Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 100 min/min mit 70% Inertgasverdinnung (N2:Ar = 1:6)
@ Referenzmessung mit dem anféanglichen Ho/CO-Verhaltnis
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Tabelle 36 zeigt die Resultate mit den Katalysatoren der Gruppe 2 (M5-M9). Die
Reaktionsbedingungen bezlglich des H,/CO-Verhaltnisses weichen bei diesen Systemen
leicht voneinander ab. Der manganoxidhaltige Katalysator (M5) wurde, abweichend von den
anderen, mit einer PartikelgréRe von 80 bis 160 um eingesetzt, da hier keine gréRere
Kornfraktion zur Verfiigung stand. Unter der Berlcksichtigung der kleineren Partikelgrofie
und der Tatsache, dass der Katalysator M5 mit einem héheren H,/CO-Verhaltnis getestet
wurde, zeigt er eine hohe Aktivitdt und weist keine schnellen Deaktivierungserscheinungen
auf. Der chromoxidhaltige Katalysator (M6) erzielt bei schlechteren H,/CO-Verhaltnissen
ahnlich hohe CO-Umsatze und scheint daher ebenfalls ein geeignetes System flr die
DME-Direktsynthese zu sein. Da die Systeme M7 und M8 im Vergleich zu den vorherigen
beiden Katalysatoren mit CO-reichem Synthesegas geringere Aktivitat zeigen, sind sie als
eher ungeeignet zu bewerten. Der Katalysator M9 weist eine sehr hohe Aktivitat hinsichtlich
des CO-Umsatzes auf, trotz der niedrigsten H,/CO-Verhaltnisse. Aus diesem Grund wurde
das System M9 fir weitere Versuche ausgewahlt, auch wenn Aktivitdtsverluste im Rahmen

des Vortests auftraten.

Anhand der bisherigen Ergebnisse wurden folgende Katalysatoren fiir weiterfuhrende

Untersuchungen herangezogen:

- M2: CuO/ZnO/a-Al,O3

- M5: CuO/ZnO/MnO,

- M6: CuO/ZnO/Cr;03

- M9: CuO/ZnO/AlL,O03/ZrO,

Die Parametervariationen an den Systemen M2, M5, M6 und M9 wurden in der Labor-
anlage Il vorgenommen. Hierzu wurde der jeweilige Methanolkatalysator mit y-Al,O3
mechanisch gemischt (w:w = 1:1, mge =2 g, KorngroRe: 355 — 500 um) und im Reaktor
aktiviert (vgl. Kap. 4.5). Im Anschluss daran erfolgte die direkte Umsetzung von Synthesegas
zu DME bei unterschiedlichen Reaktionsbedingungen. Untersucht wurden die Temperatur-
abhangigkeit bei einem H,/CO-Verhaltnis von zwei bzw. eins, der Einfluss der Verweilzeit fir

H,/CO = 1.0 und das Verhalten bei Zugabe von Wasser.
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In Abbildung 28 (H,/CO = 2.0) und Abbildung 29 (H,/CO = 1.0) ist der Temperatureinfluss bei
den jeweiligen H,/CO-Verhaltnissen fur die verschiedenen Methanolkatalysatoren dargestellit.
Alle Messungen wurden bei 250 °C, 51 bar und mit einer Inertgasverdinnung (Ar + N;) von
70% durchgefuhrt. Stickstoff diente hierbei als interner Standard und wurde bei allen
Versuchseinstellungen konstant bei 10 miy/min gehalten, wahrend Argon die eigentliche

Verdiinnung ausmachte.

Die Umsatzkurven der verschiedenen Katalysatorsysteme zeigen den aus Kap. 5.1 be-
kannten Verlauf. Flir beide H,/CO-Verhaltnisse zeigen alle Katalysatoren bei 200 °C einen
geringen Umsatz. Mit der Temperaturerhéhung steigt der Umsatz an und erreicht mit
H,-reichem Synthesegas (H./CO = 2.0) bei ca. 250 bis 260 °C (fir T-4611 und M5) bzw. bei
270 bis 280 °C (fur M2, M6, M9) sein Maximum. Die DME-Selektivitat bleibt bei allen
Systemen nahezu konstant und liegt im Bereich zwischen 65 und 71%, auf3er bei Katalysator
M6, bei dem die DME-Selektivitat von ca. 70 auf etwa 65% zuruckgeht.
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Abbildung 28: Temperaturabhangigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitdt bei
ausgewahlten Methanolkatalysatoren (T-4611, V12, M5, M6, M9) in Verbindung mit y-Al,O3 (w:w = 1:1).
Reaktionsbedingungen: 51 bar, 100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung (Ar+N, = 6:1) und H,/CO = 2.0.
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Auch mit CO-reichem Synthesegas (H,/CO = 1.0) zeigen der Katalysator T-4611 und M5 bei
250 bis 260 °C ihre maximale Leistungsfahigkeit (vgl. Abbildung 29), wahrend das
Umsatzmaximum fur die Katalysatoren M2, M6 und M9 leicht zu hdheren Temperaturen
(280 — 290 °C) verschoben ist. Die DME-Selektivitat bleibt fir die Systeme T-4611 und M2
konstant hoch. Fir den chromoxidhaltigen Katalysator (M6) lasst sich wieder ein leichter
Abfall der DME-Selektivitat mit steigender Temperatur beobachten. Die DME-Selektivitat mit
dem manganoxidhaltigen Katalysator (M5) ist bei Temperaturen < 250 °C deutlich geringer
als bei den anderen Systemen. Bei tieferen Temperaturen entstehen hier nahezu
gleichwertig DME und Kohlendioxid. Dariber hinaus befindet sich ein groRRer Anteil an
Methanol (Sweon ca. 7 —8%) im Produkt. Die DME-Selektivitat mit dem Katalysatorsystem
M2 ist Uber den betrachteten Temperaturbereich weitgehend konstant hoch. Bei
Temperaturen < 200 °C und > 270 °C ist ein Abfall zu beobachten.
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Abbildung 29: Temperaturabhangigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitdt bei
ausgewahlten Methanolkatalysatoren (T-4611, V12, M5, M6, M9) in Verbindung mit y-Al,O3 (w:w = 1:1).
Reaktionsbedingungen: 51 bar, 100 mly/min, 70% Inertgasverdinnung (Ar+N, = 6:1) und H,/CO = 1.0.

Die Aktivitat der praparierten Katalysatorsysteme liegt bei allen Versuchseinstellungen
deutlich unterhalb des Referenzsystems T-4611. Eine Erhéhung des Kohlenmonoxidanteils
im Synthesegas fihrt bei allen Katalysatoren gleichermaflen zu einem Umsatzriickgang. Die

DME-Selektivitat ist bei den unterschiedlichen Katalysatorsystemen trotz gleicher Dehydra-
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tisierungskomponente nicht einheitlich. Die Effizienz des Dehydratisierungskatalysators wird
demnach durch den Methanolkatalysator beeintrachtigt. Eine Einflussnahme der beiden
Katalysatorkomponenten aufeinander wird auch von Wang et al. beschrieben [111]. Dass die
Reaktivitat von Metalloberflachen gegenlber verschiedener Gase stark variiert und sehr von
der chemischen Struktur des jeweiligen Metalls abhangt, ist bereits seit den 50er Jahren
bekannt. Zu dieser Zeit wurde begonnen, eine Klassifizierung der Metalle nach ihrem
Chemisorptionsvermégen vorzunehmen [134]. Da die Katalysatoren alle unterschiedliche
Zusammensetzungen und Oberflachen aufweisen, koénnte der Effekt einer variablen
Dehydratisierungseffizienz darauf zurlickgefliihrt werden, dass auf den verschiedenen
Oberflachen unterschiedliche Bedeckungen der einzelnen Spezies vorliegen und die

Adsorptions-Desorptions-Prozesse unterschiedlich schnell ablaufen.

Ein Versuch, die unterschiedlichen Aktivitaten der Katalysatoren besser deuten zu kénnen,
waren die Bestimmungen des Reduktionsverhaltens mittels TPR-Messungen und der
spezifischen Kupferoberflache Uber die N,O-Chemisorption. Abbildung 30 zeigt die
Ergebnisse der TPR-Messungen, aufgetragen ist der Wasserstoffverbrauch gegen die
Reduktionstemperatur. Diese Messungen lassen einen direkten Vergleich der Proben
untereinander in Bezug auf Unterschiede in ihrer Zusammensetzung und Herstellung nur
schwer zu. Dennoch erlauben die Kurvenverlaufe Interpretationen hinsichtlich des

katalytischen Verhaltens, was im Folgenden beschrieben wird.

Bei einheitlichen Katalysatorproben, d.h. ahnliche Zusammensetzung hinsichtlich Art und
Menge der jeweiligen Komponenten, lieRen sich direkte Vergleiche der Messkurven
hinsichtlich der Peaklage, -breite und -flache vornehmen. Folgende generelle Aussagen
konnen getroffen werden: 1. Das Peakmaximum beschreibt die Lage der maximalen
Reduktionsgeschwindigkeit und ist ein Mal fiir die Zuganglichkeit und die Reduzierbarkeit
der Metalloxide. 2. Uber den Wasserstoffverbrauch kann mit Kenntnis der Stéchiometrie der
Reduktionsreaktion fir eine Metalloxidkomponente auf ihren mengenmaligen Anteil
geschlossen werden, sofern keine Uberlagerung mit der Reduktion anderer Metalloxide
besteht. 3. Erfolgt die Wasserstoffaufnahme Uber einen gréReren Temperaturbereich, was
sich in Form von breiten Peaks wiederspiegelt, so weist dies haufig auf die Existenz von

unterschiedlich groRen Metalloxidpartikeln einer Spezies oder von Mischoxiden hin [36].
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Abbildung 30: Ergebnisse der TPR-Messungen fir verschiedene Methanolkatalysatoren (T-4611,
, M5, M6, M9).

Der kommerziell verfliigbare Katalysator T-4611 weist einen einzelnen Peak mit einem
Schulteransatz im vorderen Bereich bei 210 °C auf (vgl. Abbildung 30). Der Peak ist relativ
schmal und sein Maximum befindet sich bei 230 °C. Die XRD-Messung zeigt eine definierte
Kupferphase (vgl. Abbildung 31 und Tabelle 37), deren mittlere MetallclustergréRe sich laut
Scherrer-Gleichung auf einen Wert von ca. 8 nm belauft, was den schmalen Peakverlauf in
der TPR-Messung bestatigt. Mischoxidphasen konnten bei dieser Probe nicht nachgewiesen

werden.

Die Probe M2 zeigt einen breiteren Peak, dessen Maximum bei 250 °C liegt. Ein
ausgepragter Anteil an Cu/Zn-Mischoxiden ist denkbar, kann anhand der XRD-Messungen
aber nicht belegt werden. Abweichend von den anderen Katalysatorproben konnten beim
Katalysator M2 Reflexe des Aluminiumoxids, die der Modifikation Korund entsprechen,
identifiziert werden (vgl. Abbildung 31, Tabelle 37). Der mittlere Partikeldurchmesser des

Kupfers ist im Vergleich zum T-4611 um den Faktor zwei gréRer und betragt etwa 18 nm.

Probe M5 zeigt bereits ab Temperaturen > 100 °C einen merklichen Wasserstoffverbrauch,
was ein Vorhandensein von feinverteilten Kupferoxidpartikeln vermuten lasst. Der Kurven-

verlauf offenbart eine ausgepragte Schulter im Bereich von 170 bis 200 °C, steigt dann steil
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zum ersten Maximum bei 215 °C an und zeigt nach einem geringen Abfall ein zweites
Maximum bei ca. 228 °C. Fei et al. fanden einen ahnlichen Kurvenverlauf und ordneten den
hinteren beiden Peaks zum einen die Reduktion von feinverteiltem Kupferoxid zu, welches in
intensiver Wechselwirkung mit Manganoxid- und/oder Zinkoxid-Spezies steht. Zum anderen
wiesen sie den Peaks die Reduktion von Manganoxid (MnOy) zu, die durch die Anwesenheit
von Zinkoxid beglnstigt wird. Es wurde gefunden, dass eine Zugabe von Manganoxid die
Reduktionsfahigkeit des Kupferoxids durch synergistische Effekte der einzelnen Metalloxid-
komponenten untereinander verbessert, so dass diese schon bei niedrigeren Temperaturen
stattfindet. Dem Manganoxid ordneten sie als wesentlichen Effekt eine bessere Verteilung
des Kupferoxids zu [11]. Das XRD-Diffraktogramm (vgl. Abbildung 31) weist lediglich zwei
erkennbare, breite Peaks mit einer geringen Intensitat auf. Die beiden Peaks werden einer
Kupfer- und einer Zinkoxid-Phase zugeordnet. Die mittlere Kupfer-ClustergroRe belauft sich

bei dieser Probe auf etwa 10 nm.

Fir den Cu/ZnO/Cr,03-Katalysator (M6) konnten deutlich zwei Peaks mit einem schmalen
Verlauf sowie ein Wasserstoffverbrauch bei Temperaturen < 200 °C detektiert werden. Der
Beginn des Wasserstoffkonsums ist im Vergleich zum Katalysator T-4611 leicht zu héheren
Temperaturen (etwa 160 °C) verschoben. Die Reduktionsvorgdnge zwischen 160 und
200 °C, die hier nicht deutlich als Peak zu erkennen sind, konnten auf sehr feinverteiltes
Kupferoxid schlieften lassen. Gemafl den Untersuchungen von Venugopal et al. kdnnte der
erste Peak (Maximum bei 220 °C) eine sequenzielle Reduktion des im Bulk befindlichen
Kupferoxids zu metallischem Kupfer zugeordnet werden, wohingegen sich der zweite Peak,
dessen Maximum bei 240 °C liegt und dessen Héhe nahezu der Peakhdéhe des Katalysators
T-4611 entspricht, auf die Reduktion von Kupferoxid zurtckfihren lasst, das im Bulk in
starker Wechselwirkung mit Zinkoxid und/oder ZnCr,0O4-Spinellphasen steht [105]. Mittels
XRD-Messungen konnte Kupfer und Zinkoxid nachgewiesen werden (s. Abbildung 31). Die

mittlere Partikelgrofie des Kupfers betragt ca. 17 nm.

Die Probe M9 zeigt sehr breite Peakverlaufe mit drei Maxima bei 215, 250 und 335 °C, wobei
der dritte Peak mit Abstand der GroRte ist. Ahnliche TPR-Verlaufe fanden Zhou et al. fir
CuO/ZrO,-Katalysatoren in ihren TPR-Studien, bei denen sie teilweise bis zu finf Peaks
detektierten, von denen zwei jedoch als Schultern anzusehen waren. Basierend auf
XRD- und TPR-Messungen sowie Ergebnissen anderer Arbeiten ordneten sie die Peaks im
Bereich bis 280 °C der Reduktion feinverteilter Kupfer-Spezies zu und die Peaks bis 400 °C
jener von Kupferoxid, welches sich im Bulk des Katalysators befand und eine breite Partikel-
verteilung sowie keine Wechselwirkungen mit Zirconiumoxid aufwies [135]. Kang et al.
fanden bei ihren Untersuchungen eines Cu/ZnO/Al,O3/ZrO,-Katalysators nur einen sehr

breiten Peak bei etwa 300 °C und schlossen darauf, dass das Kupferoxid in diesem
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Katalysator weder homogen noch feinverteilt war [25]. Unter Berucksichtigung der
XRD-Messung weist der Katalysator M9 ebenfalls relativ grol3e Partikel auf (etwa 17 nm),
was die breiten Peaks der TPR-Kurve aber nur bedingt erklart. Den Peak bei 330 °C der
Reduktion von Kupfer im Bulk des Katalysators zuzuordnen, ware gemafl Zhou et al. [135]
maoglich. Die beiden Peaks bei 215 und 250 °C werden gemal den Ausfihrungen von
Venugopal et al. [26], durch die Reduktion von Kupferoxid erklart, das bei geringeren
Temperaturen mit der Aluminiumoxidmatrix wechselwirkt (Peak bei 215 °C) und bei héheren

Temperaturen (etwa 250 °C) stark mit dem Zinkoxidanteil im Katalysator interagiert.

Tabelle 37: In den Roéntgendiffraktogrammen der verschiedenen Methanolkatalysatoren (T-4611,
M5, M6, M9) nach Reduktion mit Wasserstoff auftretende Phasen

Symbol Phase Chem. Formel Ref.code
@ Korund Al,O3 01-071-1123
< Kupfer Cu 00-004-0836
e Zinkoxid ZnO 00-003-0888
o
A T-4611
M5: Cu/ZnO/MnQ,
® M6: Cu/ZnO/Cr,0,
M9: Cu/ZnOJ/Al,0,/Zr0,
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Abbildung 31: Ergebnisse der XRD-Messungen verschiedener Methanolkatalysatoren (T-4611, V12,
M5, M6, M9) nach Reduktion mit H,.
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In Tabelle 38 sind die Messergebnisse zur spezifischen Kupferoberflaiche (Acy) und der
BET-Oberflache fir die verschiedenen Katalysatoren aufgelistet. Wie zuvor bereits erwahnt,
wird anhand der Resultate deutlich, dass die Grof3e der BET-Oberflache fiir diese
Katalysatoren nur eine untergeordnete Rolle spielt und keine direkten Rickschlisse auf ihre
Aktivitat zulasst. Einen wesentlichen Einfluss hat dagegen die katalytisch aktive Kupfer-
oberflache [25].

Tabelle 38: Spezifische Kupfer- (Acy) und BET-Oberflache der verschiedenen Methanolkatalysatoren

Katalysator T-4611 M2 M5 M6 M9
Acy [m2/g] 7.4 0.75 6.13 1.8 3.4
BET [m?/g] 65 65 126 68 33

Anhand der katalytisch aktiven Kupferoberflache lassen sich die Proben folgendermallen

einordnen:
T-4611 > Cu/ZnO/MnO, > Cu/ZnO/Al,O5/ZrO, > Cu/ZnO/Cry03 > Cu/ZnO/Al,O4

Basierend auf den TPR-Kurven (vgl. Abbildung 30) war diese Reihenfolge nicht zu erwarten.
Wird bei der TPR-Untersuchung der Temperaturbereich bis 250 °C betrachtet, so lieRe sich
anhand der Flachen unter den einzelnen Kurven vermuten, dass die Probe M6 eine héhere
Kupferoberflache als M5 und M9 aufweisen misste. Es ist jedoch zu bertcksichtigen, dass
die Bestimmung der Kupferoberflache nach einer Reduktion der Proben mit Wasserstoff bei
etwa 210 °C durchgeflihrt wurde. Die Reduktionstemperatur wurde bewusst niedrig gehalten,
um nennenswerte Sinterungseffekte und/oder die Reduktion anderer Metalloxide vernach-
lassigen zu kénnen. Unter dieser Pramisse korrelieren die ermittelten Kupferoberflachen gut

mit TPR-Verlaufen der einzelnen Proben.

Die Ergebnisse zeigen, dass eine Vorhersage der Leistungsfahigkeit anhand von
analytischen Charakterisierungen bei ganzlich unterschiedlichen Katalysatorsystemen
schwer maglich ist. Flr die Aktivitat der Katalysatoren spielt neben der BET- und der aktiven
Kupferoberflache auch das Reduktionsverhalten und die Zusammensetzung eine ent-
scheidende Rolle. Wird diese, wie in dieser Arbeit geschehen, durch den Einsatz
verschiedener Metalloxide und Variation der Mengenverhaltnisse der einzelnen Kompo-
nenten zu stark variiert, ist ein belastbarer Vergleich Uber deren Charakterisierung kaum
moglich, da die Wechselwirkungen der Komponenten untereinander und daraus ggf. resultie-

rende synergistische Effekte nicht beriicksichtigt werden kénnen.
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Neben der Temperaturabhangigkeit bei unterschiedlichen H,/CO-Verhaltnissen wurde fir die
ausgewahlten Systeme auch der Einfluss der Verweilzeit untersucht. Hierfir wurden
Messungen mit CO-reichem Synthesegas (H,/CO = 1.0) durchgefihrt. In Abbildung 32 sind
die Abhangigkeiten dargestellt. Wie in Kap. 5.2 beschrieben, zeigen alle Katalysatoren mit
zunehmender Verweilzeit einen Anstieg des CO-Umsatzes. Die Umsatzsteigerung ist fiir den
Katalysator T-4611 bei sehr geringen Verweilzeiten zunachst sehr hoch und flacht dann ab.
Fur alle anderen Katalysatoren steigt der Umsatz im betrachteten Verweilzeitbereich linear
an. Der bei ausreichend hohen Verweilzeiten theoretisch, waagerechte Zulauf auf den
Gleichgewichtsumsatz wird in dieser Darstellung nicht erreicht. Hierfir waren hohere
Verweilzeiten erforderlich, die apparativ bedingt aber nicht eingestellt werden konnten. Das
Aktivitatsniveau der Katalysatoren untereinander bleibt erhalten und auch die DME-Selek-

tivitat zeigt sich im betrachteten Bereich weitgehend konstant.
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Abbildung 32: Verweilzeitabhangigkeit des CO-Umsatzes und der DME-Selektivitat bei ausgewahlten
Methanolkatalysatoren (T-4611, , M5, M6, M9) in Verbindung mit y-Al,O5; (w:w = 1:1). Reaktions-
bedingungen: 250 °C, 51 bar, 40 — 495 mly/min, 70% Inertgasverdinnung (Ar+N,) und H,/CO = 1.0.

Im Folgenden wird gezeigt, wie die Katalysatoren auf die Anwesenheit von Wasser im
Synthesegas reagieren. Die Versuchseinstellungen und das Vorgehen bei der Messpunkt-
aufnahme wurden, wie in Kap. 5.10 beschrieben, vorgenommen. Wie Abbildung 33 zeigt, hat

die Anwesenheit von Wasser im Synthesegas bei den Systemen M2, M5, M6 und M9,
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anders als beim Referenzsystem, bis zu einer Konzentration von 20 Vol.% innerhalb der
Versuchsdauer (vier Stunden je Messpunkt) kaum Einfluss auf den CO-Umsatz oder die
DME-Selektivitat.
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Abbildung 33: Einfluss von H,O im Synthesegas auf den CO-Umsatz und die DME-Selektivitat bei
ausgewahlten Methanolkatalysatoren (T-4611, V12, M5, M6, M9) in Verbindung mit y-Al,O3 (w:w = 1:1).
Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 150 mly/min, 33% Inertgasverdinnung (Ar+N;) und
H,/CO =1.0.

Deaktivierungserscheinungen sind zunachst bei keinem der Katalysatoren erkennbar. Was
die Methanolkatalysatoren betrifft, so bleibt deren Aktivitdt gegeniiber der CO-Umsetzung
Uber den gesamten Bereich konstant oder wird gesteigert. Mit dem Anstieg des
CO-Umsatzes beginnend mit einem Wasseranteil von 10 Vol.% fallt die DME-Selektivitat
beim Katalysator T-4611 deutlich ab. Anstelle von DME wird im Wesentlichen Kohlendioxid
gebildet. Die WGSR wird verstarkt durch dieses System katalysiert. Des Weiteren kann ein
leichter Anstieg des Methanolanteils im Produkt beobachtet werden (Syeon steigt von 0.7 auf
1.6%, im Diagramm nicht dargestellt), was eine beginnende Deaktivierung des
Dehydratisierungskatalysators vermuten Iasst. Dass eine Deaktivierung bei den anderen
Katalysatorsystemen nicht beobachtet werden kann, obwohl die Dehydratisierungs-
komponente die gleiche war, wird auf den geringen Umsatz, der mit diesen Systemen erzielt

wird, zuruckgefuhrt. Durch den niedrigen Umsatz wird deutlich weniger Methanol
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synthetisiert, was bei einer beginnenden Deaktivierung des y-Al,O3 durch eine Blockierung
mit Wasser immer noch nahezu vollstandig umgesetzt werden kann. Dass bei den
Katalysatoren M2, M5, M6 und M9 kein deutlicher Anstieg des CO-Umsatzes auftritt, lasst

eine geringe Aktivitat hinsichtlich der WGSR vermuten.

Weiterhin war von Interesse, wie sich die Katalysatoren bei einer Verringerung des Inertgas-
anteils verhalten. Aus diesem Grund wurden Messungen mit den Versuchseinstellungen, wie
in Kap. 5.5 beschrieben, ebenfalls mit den Katalysatoren M2, M5, M6 und M9 durchgefiihrt.
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Abbildung 34: Einfluss der Synthesegas- bzw. Inertgaskonzentration auf den CO-Umsatz und die
DME-Selektivitat bei ausgewahlten Methanolkatalysatoren (T-4611, , M5, M6, M9) in Verbindung
mit y-Al,O3 (w:w = 1:1). Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 100 mly/min, und H,/CO = 1.0.

Entgegen den Ergebnissen, die mit dem Katalysator T-4611 gemacht wurden, findet bei den
hergestellten Katalysatoren keine Umsatzsteigerung mit abnehmender Intergasverdinnung
statt (s. Abbildung 34), obwohl eine Erhdéhung der Partialdriicke dies thermodynamisch
fordern wirde. Unter der Annahme, Transportlimitierungen seien zu vernachlassigen, da die
Methanolkatalysatoren kein mikropordoses System aufweisen, konnte diese Beobachtung auf

kinetische Aspekte zurtckzufiihren sein. Die hergestellten Katalysatoren weisen beispiels-
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weise, bis auf Katalysator M5, deutlich geringere spezifische Kupferoberflachen auf als der
Katalysator T-4611 (vgl. Tabelle 38). Da die Aktivitdt von Methanolkatalysatoren mit der
spezifischen Kupferoberflache verknlpft ist, erklart dies sowohl die generell geringe Aktivitat
der hergestellten Katalysatoren als auch die stagnierende und teilweise abfallende (vgl. M2)

Leistungsfahigkeit bei Erhéhung der Synthesegaskonzentration.

5.12.Vergiftungsversuche

Eine Deaktivierung von Katalysatoren durch sogenannte Katalysatorgifte wird in der Literatur
haufig beschrieben [5,6,136,138 — 140]. Wahrend typische Dehydratisierungskatalysatoren
(Al,O3, Zeolithe) von Fremdkomponenten eher unbeeintrachtigt bleiben, wenn man von
elementarem Kohlenstoff oder —bei Zeolithen —von dem Herauslésen von Aluminium-
atomen bedingt durch Wasserdampf unter hohen Temperaturen absieht [136], reagieren die
gangigen Cu/ZnO-Katalysatoren fir die Methanolsynthese eher sensibel auf Katalysatorgifte
wie z.B. H,S und HCI [5,6,138,141,142]. Der Einfluss von Katalysatorgiften sowie das
thermisch bedingte Zusammensintern von metallischen Kupferpartikeln werden als Haupt-
ursachen fur den Aktivitatsverlust von klassischen Kupferkatalysatoren beschrieben
[143,144]. Da die konventionellen Methanolkatalysatoren kaum aciden Charakter aufweisen
und in der Regel unter milden Reaktionsbedingungen verwendet werden, spielt das
Verkoken des Katalysators, d.h. die Ablagerung von elementarem Kohlenstoff, eher eine

untergeordnete Rolle [6].

Bei der Herstellung von biomassestammigem Synthesegas kdnnen verschiedene
Verunreinigungen wie z.B. Schwefel-, Chlor-, Natrium- und Stickstoffverbindungen auftreten
[145,146]. Die heutigen Mdéglichkeiten der Gasreinigung sind sehr effizient und erfillen in der
Regel die Reinheitsanforderungen fir die Methanolsynthese. Allerdings bedeutet der Einsatz
einer Gasreinigung wie z.B. dem Rectisol-Prozess einen erhéhten Aufwand und ist aus
energetischer Sicht im Rahmen des bioliq®-Prozesses unvorteilhaft. Das in der Flugstrom-
Hochdruck-Vergasung hergestellte Synthesegas musste flir das Rectisol-Verfahren zunachst
stark dekomprimiert (< 10 bar) und abgekihlt (bis zu -70 °C) werden, um dann nach der
Gasreinigung, abhangig von der folgenden Synthesestufe, wieder verdichtet und erwarmt zu
werden. Aus diesen Griinden ist fiir den bioliq®-Prozess eine in der Industrie nicht etablierte
HeilRgasreinigung bei Temperaturen zwischen 500 und 800 °C sowie Driicken bis zu 100 bar

vorgesehen.
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Fur eine geplante DME-Direktsynthese gelten die Reinheitsrichtwerte der Methanolsynthese
(vgl. Tabelle 39) als Grenzwerte flr die Heillgasreinigung. In den folgenden Unterkapiteln
soll auf den Einfluss von Katalysatorgiffen naher eingegangen werden, um eine
Klassifizierung von ausgewahlten Verbindungen hinsichtlich ihres Deaktivierungspotentials

vorzunehmen.

Tabelle 39: Qualitadtsanforderungen fur verschiedene Anwendungen [146]

Gasturbine Methanolsynthese Brennstoffzellen
Partikel [mg/m?3y] <1 <0.2 <10
Teere [mg/m3y] <5 <1 <0.1
Alkalimetalle [mg/m3y] <0.2 <0.2 <0.1
NH3 [mg/m?3y] <0.1 (<1 Vol.%)
H.S, COS [mg/m3\] <1 <0.1 <0.1
Halogene [mg/m3y] <1 <0.1 <0.1

5.12.1. Einfluss von gasformigen Katalysatorgiften

Als gasférmige Katalysatorgifte wurden exemplarisch H,S, HCI und NH; ausgewahlt. Fir die
Untersuchungen wurde als Katalysatorsystem eine mechanische Mischung aus dem Kata-
lysator T-4611 und v-AlLOs (w:w = 1:1, mgs =1 g, Korngréfie: 355 —500 uym) verwendet.
Abweichend von den bisherigen Untersuchungen wird hier nur 1 g Katalysatormaterial
eingesetzt, um eine mogliche Deaktivierung bereits nach wenigen Stunden feststellen zu
kdonnen. Das Katalysatorsystem wurde in die Laboranlage | eingesetzt und dort aktiviert
(vgl. Kap. 4.5). Im Anschluss daran erfolgte die direkte Umsetzung von Synthesegas zu DME
beim jeweiligen H,/CO-Verhaltnis zunachst ohne Stérkomponente, um die Ausgangsaktivitat
des Katalysatorsystems zu bestimmen. Die Reaktionsbedingungen waren wie folgt:
T=250°C, p=51bar, H/CO =28 bzw. 1.6 mit 76% Inertgasverdinnung (N, + Ar,
viv =1.0:11.7 bzw. 1.0:0.3). Nach der ersten Messpunktaufnahme wurde die Argonzufuhr
durch das entsprechende Argon-Katalysatorgift-Gemisch ersetzt und mit dem Synthese-
gasstrom in den Reaktor geleitet. Das System wurde Uber einen Zeitraum von ca. 24 h
kontinuierlich mit 146 bzw. 36 ppm des jeweiligen Stdrstoffes belastet, wobei ein mdglicher

Deaktivierungsfortschritt durch stiindliche Messungen Uberprift wurde.
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In Abbildung 35 sind die Ergebnisse fur ein H,/CO-Verhaltnis von 2.8 und einer Giftkonzen-
tration von 146 ppm dargestellt. Wie anhand des Referenzsystems zu erkennen ist, erfolgt
im betrachteten Zeitraum von ca. 24 h keine Deaktivierung durch die gewahlten Betriebs-
bedingungen. Auch NHj hatte lber diesen Zeitraum keinen Einfluss auf den CO-Umsatz. Die
sauren Storkomponenten H,S und HCI fiihren dagegen bereits nach wenigen Stunden zu
einem Abfall des CO-Umsatzes. Die DME-Selektivitdt wurde durch keine der Verbindungen

beeintrachtigt.
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Abbildung 35: Einfluss von verschiedenen, gasformigen Katalysatorgiften (Referenz, NH3, H,S, HCI)
auf das Standardkatalysatorsystem (T-4611 + y-Al,O3, mges = 1 g, w:w = 1:1). Reaktionsbedingungen:
250 °C, 51 bar, 167 mly/min, 76% Inertgasverdiinnung (Ar+N,), H,/CO = 2.8, Konzentration der

Stérkomponenten je ca. 146 ppm.

Die einzelnen Katalysatorgifte wirken sehr unterschiedlich auf das Katalysatorsystem.
Wahrend bei einer Vergiftung mit H,S und HCI von Beginn an der CO-Umsatz linear abfallt,
ist ein Einfluss von NH3 Uber 24 h nicht erkennbar. Die Katalysatorgifte kbnnen demzufolge
hinsichtlich ihrer Vergiftungsstarke klassifiziert werden. In der Literatur wird haufig
beschrieben, dass H,S ein sehr starkes Gift fir Kupferkatalysatoren darstellt [6,136,147].
Auch das vorliegende System wird durch H,S deutlich deaktiviert und innerhalb von 24 h
nimmt der CO-Umsatz um 20% ab. Uber die Wirkungsweise von HCI als Katalysatorgift fir

Kupferkatalysatoren findet man in der Literatur unterschiedliche Erklarungen, jedoch ist man
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sich Uber die ausgepragte deaktivierende Wirkung dieser Verbindung einig [147]. Wie
Abbildung 35 zeigt, steht HCI in seiner Wirkung auf den Katalysator dem H,S nicht nach, der
CO-Umsatz sinkt Uber die Versuchsdauer um 22%. Die Deaktivierung durch HCI kann zum
einen durch die Bildung von flichtigen Kupferchlorid- und auch Zinkchloridverbindungen
erklart werden [5,136,147], die aktive Kupferanteile austragen. Zum anderen kann sie auf die
Begunstigung von Oberflachenmigrationsprozessen des Kupfers und Zinks zurlckgefihrt
werden, da diese bereits durch Spuren von Chlorverbindungen beschleunigt stattfinden und
somit einen Verlust an aktiver Oberflache verursachen [6]. Die nahezu identischen Verlaufe
bei H,S und HCI fir Ha-reiches Synthesegas (H./CO = 2.8) lassen vermuten, dass sowohl
Schwefel- als auch Chlorverbindungen eine hohe Affinitat gegentiber den aktiven Kupfer-
zentren des Katalysators aufweisen, was eine schnelle Deaktivierung des Cu/ZnO-Kataly-
sators verursacht. Spuren von NH; hingegen zeigen kaum bis keinen negativen Einfluss auf

das System, wie es auch in der Literatur beschrieben wird [5].

Schwefelverbindungen sind ein starkes Gift flir Kupferkatalysatoren und reichern sich als
Sulfide auf dem Katalysator an. Da schon geringe Mengen an H,S oder anderen Schwefel-
verbindungen fiir eine Deaktivierung ausreichen, sollten diese Verbindungen zwingend vom
Katalysator ferngehalten werden. In Verbindung mit H,S reagiert Kupfer wie folgt
(vgl. GI. 5.10):

2 Cucsy + HyS(g) = CupS(s) + Hagg AH® = —59.4 kJ /mol Gl. 5.10

Durch die Zugabe von Zinkoxid kann die Widerstandsfahigkeit des Kupferkatalysators
gegeniiber H,S deutlich erhdht werden, da H,S vorzugsweise anstelle von Kupfer mit dem

Zinkoxid zum thermodynamisch stabileren Zinksulfid reagiert (vgl. Gl. 5.11):

Zn0s) + HySg) = ZnS(s) + Hy0 (g AH® = —76.7 k] /mol Gl.5.11

Es wurde beispielsweise gefunden, dass ein Cu/ZnO/Al,O;-Katalystor mit einer mittleren
Schwefelbeladung von 2% noch nahezu 80% seiner Ausgangseffektivitat besitzt, wahrend
ein Cu/Al,O;-Katalysator schon durch eine Schwefelbeladung von 0.2% vollstéandig
deaktiviert wurde [6].

Chlorid stellt ebenfalls ein sehr starkes Gift fur Kupferkatalysatoren dar. Es reagiert sowohl
mit Kupfer als auch mit Zinkoxid zu flichtigen Chloriden, fihrt somit zu Strukturdnderungen
und zum damit verbundenen Aktivitatsverlust des Katalysators. Dadurch kann Zinkoxid die

Wirkungsweise von HCI nicht hemmen, was die Reinheitsanforderung hinsichtlich HCI mit
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etwa 1 ppb im Vergleich zu H,S noch hdéher macht. Die Reaktion von HCI mit Kupfer
(Gl. 5.12) ist thermodynamisch nicht so beglnstigt wie die Reaktion von Kupfer mit H,S
(Gl. 5.10). Demgegenulber wird die Reaktion von HCI mit Zinkoxid thermodynamisch im

Vergleich zu den anderen stark favorisiert (s. Gl. 5.13) [6].

Cusy + HCl gy = CuCl(s) + 0.5 Hyy) AH® = —43.5 kJ /mol Gl.5.12

Zn0s) + 2 HCl gy = ZnClysy + H 0y AH® = —121.8 kJ /mol Gl. 5.13

Aus den bisherigen Ergebnissen wird deutlich, welche der Katalysatorkomponenten von den
Storkomponenten angegriffen wird. Wahrend die DME-Selektivitat bei allen drei Katalysator-
giften zu keiner Zeit maf3geblich beeintrachtigt wird, nimmt der CO-Umsatz mit Beginn der
Giftzufuhr mehr oder weniger stark ab. Die Katalysatorgifte greifen demnach nur den
Cu/ZnO-Katalysator an, der durch die zunehmende Deaktivierung immer weniger Kohlen-
monoxid zu Methanol umsetzen kann. Die durch y-Al,O3; katalysierte Folgereaktion, die
Dehydratisierung des Methanols zu DME, wird nicht beeintrachtigt, was durch die konstante
DME-Selektivitdt belegt wird. Demnach kann v-Al,O; gegenldber den ausgewahlten
Katalysatorgiften in den eingesetzten Konzentrationen tUber einen Zeitraum von mindestens

24 h als resistent angesehen werden.

Im Folgenden wurden die oben beschriebenen Versuche mit frischem Katalysator bei einem
verandertem H,/CO-Verhaltnis (H./CO = 1.6) und ansonsten gleichen Versuchseinstellungen
wiederholt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 36 zusammengefasst. Die oben beschriebenen
generellen Beobachtungen bleiben gleich. Das Referenzsystem und der mit NH;
beaufschlagte Katalysator zeigen keine Beeintrachtigung hinsichtlich des CO-Umsatzes,
wohingegen die Zugabe von H,S bzw. HCI zu einer deutlichen Deaktivierung fuhrt. Die
CO-Umsatze sind allgemein aufgrund des niedrigeren H,/CO-Verhaltnisses zu geringeren
Werten verschoben, die Selektivitat bleibt jedoch konstant hoch. Auffallig ist, dass der
Deaktivierungsgrad der beiden Katalysatoren, die mit H,S und HCI vergiftet wurden, im
Vergleich zur vorherigen Versuchseinstellung abweicht. Wahrend 146 ppm H,S einen Abfall
des CO-Umsatzes von 9% zur Folge haben, bewirkt HCI bei gleicher Konzentration einen
Abfall von 14%.

Anhand dieses Ergebnisses kann vermutet werden, dass die Reaktion des Schwefel-
wasserstoffes mit der Katalysatoroberflache in CO-reicherer Atmosphare gehemmt wird. Um

dieser These nachzugehen, sollen die jeweiligen Schwefel- und Chlorgehalte auf den
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Katalysatorproben fur die Interpretation hinzugezogen werden. Die Ermittlung der Kataly-

satorgiftgehalte wurde mittels RFA- und EDX-Analyse durchgefuhrt. Die Ergebnisse sind in
Tabelle 40 dargestellt.
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Abbildung 36: Einfluss von verschiedenen, gasférmigen Katalysatorgiften (Referenz, NH3, H,S, HCI)

auf das Standardkatalysatorsystem (T-4611 + y-Al,O3, mges = 1 g, W:w = 1:1). Reaktionsbedingungen:
250 °C, 51 bar, 167 miy/min, 76% Inertgasverdiinnung (Ar+N,), H,/CO = 1.6, Konzentration der

Stérkomponenten je ca. 146 ppm.

Tabelle 40: Ergebnisse der EDX- und RFA-Analysen hinsichtlich des Schwefel- bzw. Chlorgehaltes

auf dem Katalysator nach der Reaktion

Konz. H,/CO S [Gew. %] Cl [Gew.%)]
om- [ppm] [] RFA EDX RFA EDX
H,S 146 2.8 0.5 0.4 -
HCI 146 2.8 2.1 2.0
H.S 146 1.6 0.9 1.2
HCI 146 1.6 1.9 1.4
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Die Ergebnisse der RFA- und EDX-Analyse zeigen, dass sich prinzipiell mehr Chlor als
Schwefel auf dem Katalysator befindet, was die hohe Reaktivitat von Chloridverbindungen
gegenlber Cu/ZnO-Katalysatoren unterstreicht und die durchgehend starke Deaktivierung
des Katalysators durch HCI erklart. Wahrend im CO-reicheren Synthesegas (H,/CO = 1.6)
die Chlorkonzentration im Vergleich zum H,-reicherem auf einem ahnlichem Niveau bleibt,
steigt die Schwefelkonzentration auf dem Katalysator an. Dies ist umso erstaunlicher, als
dass die Deaktivierung durch H,S bei H.,/CO =1.6 gegentber HCI abgeschwacht ist.
Demnach ware die Reaktion von H,S mit Zinkoxid bei diesen Reaktionsbedingungen nicht
nur thermodynamisch begulinstigt. Als moégliche Erklarung kdme die Fahigkeit des Kupfers
zur Chemisorption in Frage. Hagen fiihrt eine Klassifizierung der Metalle hinsichtlich ihrer
Chemisorptionseigenschaften gegenliber ausgewahlten Gasen auf [134]. Aus dieser
Einordnung geht eindeutig hervor, dass Kohlenmonoxid eine héhere Affinitdt gegenlber
Kupfer zeigt als Wasserstoff. In CO-reichem Synthesegas konnte diese héhere Affinitat zu
einer starkeren Blockierung oder Auslastung des zuganglichen Kupfers fihren, was einer

Reaktion des H,S mit Zinkoxid zusatzlich entgegenkommen wiirde.
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Abbildung 37: Abhangigkeit der Deaktivierung des Standardkatalysatorsystems (T-4611 + y-Al,O3,
Mges = 19, Wiw = 1:1) bedingt durch H,S und HCI bei zwei unterschiedlichen Konzentrationen
(Referenz ohne Gift, H,S 146 ppm, H,S 36 ppm, HCI 146 ppm, HCI 36 ppm). Reaktionsbedingungen:
250 °C, 51 bar, 167 mly/min, H,/CO = 1.6, 76% Inertgasverdiinnung (Ar+N,).
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Fur die Versuchsbedingungen in CO-reicherem Synthesegas (H,/CO = 1.6) wurde fir die
Verbindungen H,S und HCI ferner getestet, wie stark die Deaktivierung des Katalysator-
systems ist, wenn die Konzentration auf 36 ppm verringert wird. Das Ergebnis ist in
Abbildung 37 dargestellt. Durch die Verringerung der Giftkonzentration konnte die
Deaktivierung bei beiden Verbindungen gemindert aber nicht verhindert werden. Die bei
einer Katalysatorgiftkonzentration von 36 ppm Uber ca. 24 h aufgenommene Menge an
Schwefel betragt gemall RFA-Messungen etwa 0.1 Gew.%, jene an Chlor ca. 0.2 Gew.%.
Wie Weiyong et al. fanden, fiihrt nicht nur die Konzentrationserhéhung an H,S zu einer
schnelleren Deaktivierung, sonder beispielsweise auch eine Erhéhung der Reaktions-
temperatur [148]. Darliber hinaus konnten sie an einem kommerziell verfligbaren Katalysator
zeigen, dass die Vergiftung von der Katalysatoroberflache ins Innere fortschreitet [149], was

auch von Chai et al. bestatigt wird [150].

Fir H,S wurde abschlielend versucht, eine Grenzkonzentration fur das vorliegende
Katalysatorsystem in der vorhandenen Apparatur mit den dort mdglichen Versuchs-
einstellungen festzulegen. Hierfir wurden bei leicht modifizierten Reaktionsbedingungen
(T =250 °C, p=>51bar, H/CO = 1.3, 64% Inertgasverdinnung (N2:Ar, viv=1.0:0.43 bzw.
1.0:0.25)) Konzentrationen von 18 und 27 ppm eingestellt. Bei diesen Konzentrationen
konnte innerhalb von 24 h kein Abfall des CO-Umsatzes beobachtet werden. Trotz dieses
Ergebnisses ware die Festlegung einer allgemein gultigen Grenzkonzentration fir H,S
zwischen 18 und 27 ppm fiir die DME-Direktsynthese mit dem vorliegenden Katalysator-
system eher als unrealistisch einzustufen, da zum einen das betrachtete Zeitintervall von
24 h fir eine solche Festlegung nicht umfangreich genug ist und zum anderen in der
Literatur deaktivierende Wirkungen bereits weit unterhalb dieses Bereiches beschrieben
werden. Twigg und Spencer geben beispielsweise an, dass die Konzentration von Schwefel-
verbindungen in der Gasphase moglichst unter 1 ppm bzw. winschenswerterweise unter
0.1 ppm gehalten werden sollte, um eine langlebige Aktivitdt des Kupferkatalysators zu
gewahrleisten [6]. Von Kung werden Grenzkonzentrationen von 0.1 bis 0.5 ppm genannt
[138]. Berube et al. beschreiben H,S als effektives Katalysatorgift, das mit Konzentrationen
zwischen 0.1 und 10 ppm eine starke Reduktion der Katalysatoraktivitat verursacht, die in
erster Linie auf eine Blockierung der aktiven Zentren durch Schwefelverbindungen zurick-
zufiihren ist [151].
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Um die Widerstandsfahigkeit der hergestellten Methanolkatalysatoren einordnen zu kénnen,
wird im Folgenden die Wirkungsweise von HCI auf die beiden aktivsten Katalysatoren aus
Kap. 5.11 — M6 und M9 — getestet. Die Reaktionsdurchfiihrung erfolgte unter den oben be-
schrieben Bedingungen. Die Ergebnisse sind in Abbildung 38 graphisch dargestellt. Uber
einen Zeitraum von 25 h ist bei beiden Katalysatoren kaum Aktivitatsverlust bedingt durch
den Zusatz von HCI zu identifizieren. Der relative Umsatzriickgang liegt fir beide
Katalysatoren bei 1.27%, wahrend er sich beim Katalysator T-4611 auf 5.91% belauft
(vgl. Abbildung 37).
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Abbildung 38: Wirkungsweise von 36 ppm HCI auf die Aktivitat der Katalysatoren M6 und M9 im

Gemisch mit y-AlL,Os; (jeweils: mgs=1g, w:w=1:1). Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar,
167 mly/min, Hy/CO = 1.6, 76% Inertgasverdiinnung (Ar+N,).
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5.12.2. Einfluss von Feststoff-Katalysatorgiften

Neben den gasformigen Komponenten wurde die Wirkung von Salzen wie NaCl, NaOH und
KOH getestet. Da die apparativen Voraussetzungen eine Dosierung der Salze Uber den
Gasstrom nicht zulieRen, wurde der Methanolkatalysator zuvor mit den entsprechenden
Salzlésungen impragniert. Ein kontrolliertes Aufbringen der Salze im niedrigen
Konzentrationsbereich (< 2%) konnte nicht gewahrleistet werden. Aus diesem Grund lagen
die auf den Katalysator aufgebrachten Salzkonzentrationen im Bereich von 0.1 bis 2.1%
(vgl. Tabelle 41). Unter der Voraussetzung, dass der Synthesestufe ein gereinigtes Gas
zugefuhrt wird, Uberschreiten diese Konzentrationen die zu erwartenden Mengen an Salz bei
weitem. Trotzdem wurden die Katalysatoren mit den hohen Salzkonzentrationen fir die
Untersuchungen herangezogen, um eine generelle Aussage Uber die Wirkungsweise der

Salze treffen zu kbnnen.

Tabelle 41: Art und Konzentration der salzartigen Stérkomponenten

Bezeichnung Komponente Konz. [Gew.%)] Komponente Konz. [Gew.%)]

NaCl + KOH Na, ClI 2.1 Na, 0.3 CI K 0.2
KOH K 0.1 -—- -—-
NaOH + KOH Na 1.8 K 0.1

Fur die Untersuchungen wurde 1 g des jeweilig dotierten Methanolkatalysators T-4611 mit
1 g y-Al,03; mechanisch gemischt (Korngréfie: 355 — 500 um), in die Laboranlage | eingesetzt
und aktiviert (vgl. Kap. 4.5). Im Anschluss daran wurden folgende Reaktionsbedingungen
eingestellt: T =250 °C, p =51 bar, I'{ges =167 mly/min, Hy/CO =1.3 mit 76% Inertgas-
verdinnung (N2:Ar, viv = 1:11.7). Mit den verschieden dotierten Katalysatorsystemen wurde
die DME-Synthese Uber einen Zeitraum von 25 h untersucht. Die Ergebnisse sind in

Abbildung 39 dargestellt.

Die Untersuchungen zeigen, dass KOH in dieser geringen Konzentration keine Aus-
wirkungen auf das Katalysatorsystem hatte, da sowohl der Umsatz als auch die
DME-Selektivitat konstant bleiben. Von Kung wird jedoch beschrieben, dass wenige
Gewichtsprozente an z.B. Kalium- oder Caesium-Verbindungen bei Cu/ZnO-Katalysatoren

zu einer verstarkten Produktion von héheren Alkoholen fiilhren kann [138]. Deshalb sollte
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eine Beeinflussung der Katalysatoraktivitdt und -selektivitdt nicht ganzlich ausgeschlossen
werden. Natriumhydroxid schwacht den CO-Umsatz ab, scheint aber keinen Einfluss auf die
Selektivitdt zu haben (vgl. Messreihe ,NaOH + KOH®). Natriumchlorid vermindert die Aktivitat
des Katalysators deutlich (Messreihe ,NaCl + KOH®). Chloridverbindungen sollten daher

sowohl in gasférmiger als auch in fester Form vermieden werden.
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Abbildung 39: Einfluss von verschiedenen, salzartigen Katalysatorgiften (Referenz, NaCl + KOH,

KOH, ) auf das Standardkatalysatorsystem (T-4611 + y-Al,O3, Mges =2 g, wiw = 1:1).
Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 167 mly/min, 76% Inertgasverdiinnung (Ar+N;), H,/CO = 1.3.
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5.13.Langzeitmessungen

Im Folgenden wurde die Stabilitdt verschiedener Katalysatoren im Rahmen von Langzeit-
untersuchungen gepruft. Hierzu wurde zuerst das Standardkatalysatorsystem, eine
mechanische Mischung aus dem Katalysator T-4611 und y-Al,O3 (W:w = 1:1, mges =2 g,
KorngroRRe: 355 — 500 um) verwendet. Das Katalysatorsystem wurde in die Laboranlage Il
eingebracht und aktiviert (vgl. Kap. 4.5). Im Anschluss daran wurde die DME-Direktsynthese
unter folgenden Reaktionsbedingungen  vorgenommen: T =250°C, p=51bar,
Vges =117 mly/min mit H:CO:No:Ar = 1.0:1.0:0.57:0.77. Eine zweite Messreihe wurde unter
Zusatz von Kohlendioxid durchgefiihrt. Die Reaktionsbedingungen waren wie folgt:
T =250 °C, p = 51 bar, Vs = 117 miy/min mit Hy:CO:N:Ar:CO, = 1.0:1.0:0.29:0.79:0.27. Die

Messpunktaufnahme erfolgte jeweils stiindlich. Die Ergebnisse sind in Abbildung 40 dar-

gestellt.
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Abbildung 40: Untersuchungen zur Langzeitstabilitdt beim Standardkatalysatorsystem (w:w = 1:1,
Mges =2 g). Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 117 mly/min. Gaszusammensetzung:
H,:CO:No:Ar = 1.0:1.0:0.57:0.77 bzw.: H;:CO:Ns:Ar:CO, = 1.0:1.0:0.29:0.79:0.27.
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Fur beide Synthesegaszusammensetzungen zeigen sich dhnliche Kurvenverlaufe. Wahrend
die DME-Selektivitdten Uber den betrachteten Zeitraum konstant hoch bleiben, weisen die
Umsatzkurven innerhalb der ersten Stunden einen schwach ausgepragt, exponentiellen
Abfall in der Aktivitdt auf, wie es im Rahmen von Untersuchungen zur Methanolsynthese
auch von anderen Forschergruppen gefunden wurde [152,153]. Kung beschreibt beispiels-
weise, dass, abhangig von der Katalysatormenge und den Reaktionsbedingungen, der von
ihm im Mikroreaktor verwendete Katalysator 1 bis 20 h bendtigte, um Stationaritat zu
erreichen. Den zu Beginn der Reaktion auftretenden Aktivitatsverlust von bis zu 40% erklarte
er durch einen Oberflachenverlust, der durch die Agglomeration von fein verteilten
Kupferkristalliten hervorgerufen wurde [138]. Dass eine strukturelle Modifikation des
Cu/ZnO-Katalysators stattfindet, wenn der Katalysator einem Synthesegas ausgesetzt wird,
konnten Topsege und Helveg et al. durch hochauflésende in situ TEM-Untersuchungen
beobachten [154,155]. Im Wesentlichen wird der Aktivitatsverlust des Methanolkatalysators
auf zwei Ursachen zuruckgefuhrt: Rekristallisation des katalytisch aktiven metallischen
Kupfers und Vergiftung [4].

Nach etwa 400 h zeigt der Katalysator unter den verwendeten Reaktionsbedingungen quasi-
stationare Aktivitat. Die Anwesenheit von Kohlendioxid fiihrt Gber den gesamten Messverlauf
hinweg zu einer Umsatzminderung um ca. 10%. Uber den Einfluss eines bezliglich der
Methanolsynthese Uberstdchiometrischen Kohlenmonoxidanteils im Synthesegas, wie er hier
vorlag, werden kontroverse Ergebnisse gefunden. Zum einen wird in der Literatur eine
beschleunigte Deaktivierung des Katalysators in CO-reichem Synthesegas beschrieben,
wobei der Aktivitatsverlust auf eine ,Uber-Reduktion® des Kupfers und damit verbundene
Sinterungserscheinungen zurtickgeflhrt wurde [152,153]. Dagegen konnten Roberts et al. in
ihren Untersuchungen zur Methanolsynthese im Slurry-Reaktor keine ausgepragte

Deaktivierung mit CO-reichem Synthesegas feststellen [136,156,157].

Ausgewahlte Katalysatoren aus Kap. 5.11 wurden ebenfalls auf ihre Stabilitat in CO-reichem
Synthesegas mit Kohlendioxidzusatz hin getestet. Die Ergebnisse sind in Abbildung 41 dar-
gestellt. Der exponentielle Abfall des CO-Umsatzes war bei den Katalysatoren
unterschiedlich stark ausgepragt. Wahrend die Katalysatoren M2 und M9 innerhalb der
ersten 25 h knapp 47 bzw. 37% ihrer Ausgangsaktivitat einblf3ten, zeigte der chromhaltige
Katalysator M6 uUber 190 h eine nahezu gleichbleibende Aktivitat. Nach dem anfanglichen
Aktivitatsverlust behielt der Katalysator M2 Uber weitere 145 h einen konstanten CO-Umsatz

bei. Demgegenulber fiel der CO-Umsatz mit dem Katalysator M9 Uber 195 h weiter um
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insgesamt 56% ab. Der Katalysator T-4611 verlor Gber einen Zeitraum von 200 h etwa 26%

seiner Ausgangsaktivitat.
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Abbildung 41: Untersuchungen zur Langzeitstabilitat an ausgewahlten Methanolkatalysatoren
(T-4611, V2, M6, M9) in Verbindung mit y-Al,O3; (w:w = 1:1). Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar,
117 mly/min mit Hy:CO:N2:Ar:CO, = 1.0:1.0:0.29:0.79:0.27.

Fur den Katalysator M6 wurde exemplarisch getestet, wie sich dessen Aktivitdt und Stabilitat
in CO,-freiem Synthesegas verhalt. Die Ergebnisse der beiden Messungen mit Kohlendioxid-
zusatz und CO,-freiem Synthesegas sind in Abbildung 42 gezeigt. Wie bereits mit dem
Standardkatalysatorsystem beobachtet wurde, stieg der Ausgangs-CO-Umsatz in
CO.-freiem Synthesegas um ca. 10% an. Allerdings fiel die Aktivitat Gber ein Zeitintervall von
220 h langsam aber kontinuierlich auf etwa 23% ab. Im Unterschied zum Standard-
katalysatorsystem zeigen die Umsatzkurven beim Katalysator M6 in Verbindung mit y-Al,O;
keine identischen Verldufe. Die Anwesenheit von Kohlendioxid fluhrt zu geringeren
CO-Umsatzen, wie es auch von Hansen und Nielsen [5] fir die Methanolsynthese
prognostiziert wurde, allerdings scheint das Kohlendioxid fir das Katalysatorsystem M6 mit
v-Al,O5 hinsichtlich des Langzeitverhaltens stabilisierende Wirkung zu haben, was auch
Sofianos und Scurrell fir ihr Katalysatorsystem gefunden haben [92]. Zusammenfassend

lasst sich sagen, dass die Anwesenheit von Kohlendioxid unabhangig vom Katalysator zu
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einer Minderung des CO-Umsatzes flhrt, ein geringer Zusatz an Kohlendioxid kann sich

jedoch abhangig vom Katalysator férderlich auf die Stabilitat auswirken.
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Abbildung 42: Untersuchungen zur Langzeitstabilitdt am Katalysator M6 mit y-Al,O5; (w:w = 1:1).
Reaktionsbedingungen: 250 °C, 51 bar, 117 mly/min mit H,:CO:N,:Ar = 1.0:1.0:0.57:0.77 bzw.
H,:CO:N5:Ar:CO, = 1.0:1.0:0.29:0.79:0.27.
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6. Modellierung zur Kinetik der DME-Direktsynthese

In diesem Kapitel wird ein Modell fir die Beschreibung der Reaktionskinetik der einstufigen
DME-Synthese auf der Grundlage von Elementarreaktionen aufgestellt, mit den experimen-
tellen Ergebnissen des Standardkatalysatorsystems im Festbettreaktor verglichen und auf

seine physikalisch-chemische Richtigkeit gepruft.

Das hier verwendete Modell basiert auf einem von Zeigarnik et al. beschriebenen Reaktions-
modell bestehend aus 168 Elementarreaktionen [158], welches mit dem Ziel entwickelt
wurde, allgemeine Zusammenhange der Wirkungsweise unterschiedlicher Metall-
verbindungen auf verschiedene, Kkatalytische Reaktionen darzustellen. Das Modell
bertcksichtigt sowohl die CO,-Reaktionen, WGSR, Methanolsynthese als auch andere
Reaktionen der C4/C,-Chemie. Fiir die Ubertragung auf die DME-Direktsynthese wurde es
um weitere 68 Reaktionen erganzt. Diese umfassen zum einen die in Kap. 3.1.2 (siehe
Tabelle 2) aufgefiihrten Reaktionen zur Beschreibung der Methanoldehydratisierung, weitere
Adsorptions-Desorptions-Prozesse und die Reaktionen zur Bildung sowie zum Zerfall von
DME und hoheren Kohlenwasserstoffe. Hohere Kohlenwasserstoffe (C, — C,4) wurden bei der
Direktsynthese in geringer Konzentration sowohl in Alkan- als auch Alkenform detektiert,
weshalb sie in die Modellrechnung mit einflieBen. Nach der Erweiterung umfasst das hier
verwendete Modell insgesamt 236 Reaktionen (vgl. Anhang A5, Tabelle 49), in denen 56
verschiedene Spezies vertreten sind. Dadurch ergibt sich ein mathematisches System,

welches aus 56 gekoppelten Differentialgleichungen besteht.

Die fir die Modellierung verwendeten experimentellen Daten sind im Anhang A5 Tabelle 48
aufgefiihrt. Es wurden insgesamt 22 Experimente herangezogen, in denen die Variation der
Temperatur, des Druckes, des Flusses und des H,/CO-Verhaltnisses bertcksichtigt werden.
Die Experimente wurden mit den kommerziell verfiigbaren Katalysatoren T-4611 und y-Al,O3
(W:w =1:1, mges =2 g) in der Laboranlage Il durchgefiihrt. Als Reaktormodell wurde ein

ideales Strémungsrohr unter isothermen Betriebsbedingungen angenommen.

Der in Kap. 5 durchgefiihrte Vergleich mit den theoretischen Uberlegungen anhand der
Korrekturfaktoren bestatigt die Konsistenz der experimentellen Daten (vgl. Tabelle 25 oder
Anhang A4 Tabelle 47). Fur die Modellierung wurden die so modifizierten Messwerte
herangezogen. Die Ergebnisse der berechneten Aktivierungsenergien sowie der pra-
exponentiellen Faktoren sind in Tabelle 49 aufgelistet (Anhang A5). Die Abbildungen 43 bis

46 zeigen die Korrelationen der berechneten und der experimentellen Konzentrationen fir
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die Komponenten Kohlenmonoxid, Wasserstoff, DME und Kohlendioxid. Aus ihnen wird

ersichtlich, dass das gewahlte Modell die experimentellen Ergebnisse gut wiedergibt.
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Abbildung 43: Korrelation der experimentellen und der berechneten Kohlenmonoxidkonzentrationen.
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Abbildung 44: Korrelation der experimentellen und der berechneten Wasserstoffkonzentrationen.
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Abbildung 45: Korrelation der experimentellen und der berechneten DME-Konzentrationen.
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Abbildung 46: Korrelation der experimentellen und der berechneten Kohlendioxidkonzentrationen.

Die Konsistenz und gute Korrelation der experimentellen Ergebnisse ist eine notwendige
Bedingung flr die weitere Verwendung in einem mathematischen Modell. Ob das gewahlte
Modell jedoch auch die hinreichende Bedingung zur Beschreibung von experimentellen
Daten erfillt, indem es ebenfalls die physikalisch-chemischen Vorgange sinnvoll beschreibt,
bleibt zu prifen. Zu diesem Zweck wurde aus dem umfangreichen Datensatz zunachst der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt ermittelt. Die Bestimmung erfolgte lber die integrierten
Massenflisse der jeweiligen Reaktionen, die an der Bildung der Formaldehyd-, Formyl-,
Methoxy- und Methanol-Spezies beteiligt sind. Fir die Bestimmung des geschwindigkeits-
bestimmenden Schrittes wird fiir jede dieser Spezies die Bildungreaktion berlicksichtigt,
deren Netto-Massenfluss am grofiten ist. Als geschwindigkeitsbestimmend wird von den
verbleibenden vier Reaktionen dann jene definiert, deren Aktivierungsenergie am hochsten
ist. Nach diesen Kriterien identifizierte das verwendete Modell die Bildung der adsorbierten
Formyl-Spezies als geschwindigkeitsbestimmend (Reaktion Nr. 208, 7Z_CO +Z_OH — Z_HCO +
Z_0). Dieses Ergebnis korreliert generell mit der verbreiteten Meinung, dass die Hydrierung
des haufig auf Katalysatoroberflachen gefundenen Formiat-Adsorbats zur Methoxy-Spezies
als geschwindigkeitsbestimmender Schritt beschrieben wird [5, 35 — 38]. Diese Hydrierung

erfolgt hier nicht direkt, sondern tber die Zwischenstufe Formyl, wie es in dem vereinfachten
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Reaktionsschema von Skrzypek et al. [34] als ebenfalls mdglicher Reaktionspfad be-

schrieben wurde (vgl. Abbildung 2, Kap. 3.1.1).

Des Weiteren wurden exemplarisch fiir ein Experiment (Reaktionsbedingungen:
H,/CO =2.0; p =51 bar; T = 250 °C) die zu den 236 Reaktionen gehdérenden Konzentration-
Zeit-Verlaufe fir jede der 56 Substanzen betrachtet. Hiermit wurden zum Zeitpunkt der
maximalen Bedeckung des Methanolkatalysators die verschiedenen Spezies am Methanol-
(aktive Zentren: Z) und Dehydratisierungskatalysator (aktive Zentren: A) ermittelt. Um einen
Uberschaubaren und zugleich reprasentativen Uberblick der Oberflachenbelegung geben zu
kénnen, wurden nur solche Spezies in die graphische Darstellung aufgenommen, die eine
integrierte Oberflachenkonzentration von mindesten 1% ausmachten. Alle weiteren Kompo-
nenten wurden unter Z Rest bzw. A Rest zusammengefasst. Flr das ausgewahlte
Experiment ergab sich die maximale Bedeckung der Z-Zentren fur eine Zeit von 46.42 s. In
Abbildung 47 und Abbildung 48 sind die Verteilungen der einzelnen Spezies auf den beiden
Katalysatoren dargestellt. Die Oberflache des Methanolkatalysators weist die typischerweise
an der Methanolsynthese sowie der WGSR teilnehmenden Spezies (H,, CO, CO,, H,0) auf.
Demgegentber sind am Dehydratisierungskatalysator gerade gut die Halfte der aktiven
Zentren A belegt, was die Meinung, die Methanolsynthese wiirde den geschwindigkeits-
bestimmenden Schritt in diesem Reaktionssystem darstellen, bestatigt [107,108]. Des
Weiteren korreliert diese Beobachtung mit dem in Kap. 5.4 beschriebenen Ergebnis, dass
eine nahezu vollstdndige und schnelle Dehydratisierung auch bei verringertem
Dehydratisierungskatalysatoranteil stattfindet. Den grof3ten Anteil der Oberflachenbedeckung
auf dem Dehydratisierungskatalysator machen die adsorbierten Komponenten H und OH
aus. Das konnte ein Indiz dafir sein, dass die Dehydratisierung von Methanol zu DME an
v-Al,O3 tendenziell eher nach dem von Lowenthal et al. favorisierten Mechanismus Uber eine
Dissoziation von adsorbierten Methanolmolekiilen in eine Hydroxyl- und eine Methoxygruppe
stattfindet [52]. Diese Beobachtung wurde teilweise von Schiffino und Merrill [159] bestatigt.
Sie fanden in ihren Untersuchungen zur Methanoldehydratisierung an y-Al,O;, dass die
DME-Bildung Uber zwei parallel ablaufende Reaktionspfade erfolgt. Zum einen reagiert
molekular adsorbiertes Methanol mit einer Methoxy-Spezies zu DME. Zum anderen
reagieren zwei Methoxy-Spezies untereinander und bilden DME. Wasser entsteht derweilen
durch eine Rekombinierung von auf der Oberflache befindlichen Hydroxylgruppen. Diese
Reaktion verlauft langsamer als die DME-Bildung. lhre Untersuchungen ergaben ferner, dass

der Katalysator Wasser starker adsorbiert als DME.
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3.61%Z

\ 5.51%Z_CO,
‘ 18.89%Z_H,O

1.01%Z_Rest

38.94%Z_OH

3.91%2Z_CO

1.35%2Z H_~
4.01% Z_CHZO/ 22.78%Z_H,

Abbildung 47: Graphische Darstellung der Oberflichenbedeckung am Methanolkatalysator bei

maximaler Z-Zentrenbelegung fiir t = 46.42 s.

1.27%A_Rest

10.91%A_OH

N

43.38% A

42.45%A_H

\.1.99%A_C,H,

Abbildung 48: Graphische Darstellung der Oberflachenbedeckung am Dehydratisierungskatalysator

bei maximaler Z-Zentrenbelegung fir t = 46.42 s.
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Modellierung zur Kinetik der DME-Direktsynthese

Im Folgenden sollen fur das oben ausgewahlte Experiment anhand der berechneten Werte
die dynamischen Verlaufe der Methanol- und DME-Konzentrationen naher betrachtet
werden. Hierzu wurden die jeweiligen Konzentrationsverlaufe der Komponenten in der Gas-
phase und auf der Katalysatoroberflache, an der die Spezies vorzugsweise gebildet wird,

berechnet.

In Abbildung 49 und Abbildung 50 sind die Konzentrationsverlaufe des Methanols dargestellt,
in Abbildung 52 und Abbildung 53 jene des DME. Die angegebene Zeitachse beschreibt die

Verweilzeit in der Katalysatorschittung unter Reaktionsbedingungen.

Cyap MOV, 1
N
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Abbildung 49: Konzentrationsverlauf des Methanols an den Z-Zentren.
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Abbildung 50: Konzentrationsverlauf des Methanols in der Gasphase.

Die berechneten Konzentrationsverlaufe fir Methanol geben die vermuteten, chemischen
Ablaufe gut wieder. Ab ca. 18 s beginnt die Methanolbildung an den Z-Zentren. Die Konzen-
tration in der Gasphase weist einen nahezu identischen zeitlichen Verlauf auf, was eine sehr
schnelle Desorption des Methanols von den Z-Zentren vermuten lasst. Am Ende der
Katalysatorschicht geht die Methanolkonzentration auf sehr geringe Werte zuriick, was sich
mit den experimentellen Daten sehr gut deckt und die weitgehende Umsetzung von
Methanol wahrend der Reaktion bestéatigt. Ein Vergleich der beschriebenen Methanol-
konzentrationsverlaufe mit den Massenflussverldufen der Reaktionen, die an der Bildung
bzw. dem Abbau von Methanol beteiligt sind, lieferte folgendes Ergebnis: Bedingt durch die
Uberlagerung der einzelnen Reaktionen, gibt keine von ihnen den Konzentrationsverlauf des
Methanols exakt wieder. Lediglich der Massenfluss der Reaktion Nr. 187 (Z_CH, +
Z_CH3;0H — Z_CH3;0 + Z_CH3;) kommt den beschriebenen Verlaufen am nachsten (vgl.
Abbildung 51). Dass es sich bei dieser Reaktion um den Abbau von Methanol zur Methoxy-
Spezies handelt, verdeutlicht die intensive Rickkopplung der Reaktionen und lasst fur die

Methanolsynthese auf autokatalytische Prozesse schlief3en.
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Massenfluss Reaktion Nr. 187 [lf{mol s)]
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Abbildung 51: Verlauf des Massenflusses fiir die Reaktion Nr. 187 (Z_CH, + Z_CH;O0H — Z_CH;0 +
Z_CHs).

Abbildung 52 und Abbildung 53 zeigen wie im Fall des Methanols sehr ahnliche Verlaufe der
DME-Konzentration am Dehydratisierungskatalysator und in der Gasphase. Die
DME-Bildung setzt ab ca. 25 s ein und nimmt stetig zu. Das Einsetzten der DME-Bildung
geht mit dem ersten Maximum der Methanolkonzentration in der Gasphase einher, wodurch
die fir die DME-Direktsynthese immer wieder benannte ,in situ Dehydratisierung® des

Methanols auch mit dem hier verwendeten Modell gut beschrieben werden kann.
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Abbildung 52: Konzentrationsverlauf von DME an den A-Zentren.

0.025 T T T T T
in der Gasphase
0.02- -
0.015- -
=
o
E
w
=
o
[5)
0.01+ -
0.005 - -
0 I I ! I | I
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

t[s]

Abbildung 53: Konzentrationsverlauf von DME in der Gasphase.

130



Modellierung zur Kinetik der DME-Direktsynthese

Beginnend mit dem Auftreten von DME an den A-Zentren nimmt auch die Konzentration von
DME in der Gasphase kontinuierlich zu, was auf eine geringe Affinitdt des DME gegenlber den
A-Zentren schliel3en lasst, wie es auch schon Schiffino und Merrill fanden [159], und lauft am
Ende des Katalysatorbettes auf eine quasistationare Konzentration zu. Der Massenflussverlauf
der Reaktion Nr. 223 (A_DME + A — A_OCH; + A_CH;, vgl. Abbildung 54) gibt den
Konzentrationsverlauf des DME am ehesten wieder. Dies lasst vermuten, dass die Methanol-
dehydratisierung Uber die Reaktion von zwei adsorbierten Methanolmolekilen erfolgt. Die
beschriebene Reaktion zwischen Methoxy- und Methylgruppe liele mechanistisch auf eine
Kombination der von Knoézinger et al. und Kall6 et al. [47,48] sowie von Dabrowski et al. [50]
postulierten Dissoziation der Methanolmolekile schlieRen. Dem entgegen steht das Ergebnis
der Oberflachenbedeckung des Dehydratisierungskatalysators, nach der wegen der
adsorbierten OH-Gruppen eher der Mechanismus von Lowenthal et al. [52] — Dissoziation des
Methanols in eine Hydroxyl- und eine Methoxygruppe — favorisiert wurde. Die unter A Rest
zusammengefassten Spezies setzen sich im Wesentlichen aus Methyl- (0.52%) und Methoxy-
gruppen (0.61%) zusammen. Dies unterstreicht auf der einen Seite, dass der von Lowenthal et
al. beschriebene Reaktionspfad bevorzugt stattzufinden scheint, wahrend auf der anderen Seite

parallel auch die anderen Reaktionspfade ablaufen kénnen.

25+ -

Massenfluss Reaktion Nr. 223 [I{{mol s)]
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Abbildung 54: Verlauf des Massenflusses fur die Reaktion Nr. 223 (A_DME + A — A_OCH; + A_CH3;).

131



Zusammenfassung und Ausblick

7.Zusammenfassung und Ausblick

In der vorliegenden Arbeit wurde die DME-Direktsynthese an einer Kombination aus
Kupfer/Zinkoxid- und Dehydratisierungskatalysatoren untersucht. Im Allgemeinen lieferte die
mechanische Mischung dieser Katalysatoren auch mit CO-reichem Synthesegas (H,/CO < 1)
eine Produktverteilung, die im Wesentlichen aus DME und Kohlendioxid bestand. Durch das
Auftreten von Kohlendioxid (gemaf Bruttoreaktion Gl. 3.12) mit einer Selektivitat zwischen
28 und 33% zeigt sich, dass die WGSR, wie bei der DME-Direktsynthese gewlinscht,
katalysiert wird. Die im Produkt enthaltene Menge an Methanol liegt in der Regel unter 1%,
was verdeutlicht, dass die Methanoldehydratisierung schnell und nahezu vollstandig erfolgt.
Als weitere Nebenprodukte finden sich Spuren (< 0.1%) von Propan/Propen, Butan und

Methan im Produktstrom.

Ein Teil der Arbeit befasste sich mit Untersuchungen zum Einfluss verschiedener Betriebs-
parameter und Stérkomponenten. Hierbei hat sich gezeigt, dass Temperatur und Verweilzeit
einen grofen Einfluss auf den CO-Umsatz haben, wahrend die Produktverteilung — beim
Einsatz eines geeigneten Dehydratisierungskatalysators — weitgehend unverandert bleibt.
Fir das Standardkatalysatorsystem bestehend aus einem kommerziell verfigbaren
Methanolkatalysator (T-4611) und y-Al,O3; als Dehydratisierungskomponente ergab sich
durch gegenlaufige Effekte der Kinetik und der Thermodynamik eine optimale Betriebs-
temperatur von etwa 250 °C. Eine Verweilzeiterhdhung lieferte durchgangig einen Anstieg
des CO-Umsatzes, wobei dessen Steilheit wesentlich durch das H,/CO-Verhaltnis und die
Temperatur beeinflusst wurde. Eine Variation des Druckes zu hoéheren Werten bewirkte
ebenfalls eine Umsatzsteigerung. Fur ein aquimolares H,/CO-Verhaltnis entsprach die durch
Druckerhéhung erzielte Umsatzsteigerung direkt der Aktivitdtszunahme bedingt durch eine

entsprechende Verweilzeiterhhung.

Generell erhohte sich der maximale CO-Umsatz mit zunehmendem H,/CO-Verhaltnis, da die
Methanolbildung, die in der DME-Direktsynthese geschwindigkeitsbestimmend ist, durch
einen Wasserstoffzuwachs begiinstigt wird. Eine Erhéhung der Synthesegaskonzentration
bewirkte ebenfalls einen Anstieg des CO-Umsatzes. Neben den Einfliissen von Temperatur,
Druck, Verweilzeit, Synthesegaszusammensetzung und -konzentration wurde die Wirkungs-
weise von Stérkomponenten wie beispielsweise Wasser, Kohlendioxid und Katalysatorgiften
(z.B. H.S, HCI, NaOH) auf das Katalysatorsystem geprift. Es zeigte sich, dass der Zusatz

von Wasser oder Kohlendioxid vermieden werden sollte, da diese Substanzen zu einer
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Deaktivierung des Katalysatorsystems flhren. In den Untersuchungen wurden aber nur
reversible Aktivitatsverluste beobachtet, jedoch ist bei einem dauerhaften Zusatz von Wasser
eine irreversible Deaktivierung der Katalysatoren nicht auszuschlieRen. Wasser kann neben
einer Blockade aktiver Zentren bei Kupfer/Zinkoxid-Katalysatoren zu Sinterungsprozessen
der Kupferpartikel und einem damit verbundenen Verlust an aktiver Oberflache flhren. Bei
Dehydratisierungskatalysatoren wie Zeolithen ist ein Herausldsen von Aluminium denkbar,
was je nach Ausgepragtheit die Aciditat des Katalysators maligeblich beeinflussen kann.
Katalysatorgifte wie H,S, HCI, Natrium- und Chlorverbindungen missen vom Katalysator-
system ferngehalten werden, da sie bereits in geringer Konzentration Gber einem Zeitraum
von 24 h eine merkliche Deaktivierung hervorrufen. Obwohl die durchgefiihrten Unter-
suchungen fir KOH und NH; keine Beeinflussung der Leistungsfahigkeit des Katalysator-
gemisches zeigten, kdnnen diese Komponenten bei dauerhafter Belastung als Katalysator-

gifte nicht ganzlich ausgeschlossen werden.

Der Einsatz verschiedener Katalysatorkomponenten hat gezeigt, dass die Leistungsfahigkeit
eines Systems nicht explizit von einer der Komponenten bestimmt wird. Vielmehr entscheidet
die Kombination eines geeigneten Methanolkatalysators mit einem passenden Dehydrati-
sierungskatalysators malfigeblich (ber einen hohen CO-Umsatz mit entsprechender
Produktselektivitat. Auch ein optimales Mischungsverhaltnis hangt von den jeweiligen
Katalysatoren ab. Die Effizienz der ausgewahlten Katalysatoren kann durch ein geeignetes
Katalysatorbett, die eingesetzte PartikelgroRe und einen entsprechenden Aktivierungs-

prozess positiv unterstitzt werden.

Bei der Wahl des Dehydratisierungskatalysators haben Art und Menge der Saurezentren
entscheidenden Einfluss auf die Effizienz und den Verlauf der Methanoldehydratisierung.
Wahrend fir eine nahezu vollstandige Methanoldehydratisierung eine gewisse Mindest-
aciditat Voraussetzung ist, fihrt eine zu hohe Gesamtaciditat in Verbindung mit einem
ausgepragten Vorhandensein stark saurer Zentren zu vermehrter Kohlenwasserstoffbildung.
Die Untersuchungen dieser Arbeit haben ergeben, dass y-Al,O; bzw. ein schwach saurer
H-ZSM 5 Zeolith (hier: H-MFI 400) eine hocheffiziente und selektive Methanoldehy-
dratisierung zu DME gewahrleisten. Diese beiden Katalysatoren eigneten sich aufgrund ihrer
tendenziell geringen Gesamtaciditat und den vorwiegend schwachen S&urezentren an der

Oberflache besonders gut als Dehydratisierungskomponente fur die DME-Direktsynthese.

Mit dem Ziel, die Effizienz des Prozesses zu erhdhen und das Katalysatorsystem auf ein
kohlenmonoxidreiches Reaktionsmedium anzupassen, wurden in Anlehnung an klassische
Cu/ZnO-Systeme verschiedene Methanolkatalysatoren hergestellt. Die Aktivitdt der

hergestellten Systeme lag unterhalb der des kommerziell verfligbaren Katalysators. Dagegen
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stand die Stabilitat ausgewahlter Katalysatoren dem Referenzsystem (ber einen Zeitraum
von 200 h nicht nach. Die Temperaturbestandigkeit der hergestellten Katalysatoren lag
teilweise sogar hdher als bei der kommerziell verfligbaren Vergleichsprobe. Wahrend fir den
Cu/ZnO/MnO4-Katalysator (M5) bis 260 °C eine Umsatzsteigerung mit zunehmender
Temperatur zu beobachten war, erstreckte sich diese flir die Ubrigen Katalysatoren (M2
(Cu/ZnO/Al,03), M6 (Cu/ZnO/Cr,03) und M9 (Cu/ZnO/Al,O5/ZrO,)) Uber den gesamten
betrachteten Temperaturbereich bis 280 °C. Die Katalysatoren M6 und M9 zeigten ferner
gegeniber dem Katalysatorgift HCI im Vergleich zum Katalysator T-4611 eine hdhere
Widerstandsfahigkeit.

Die Ergebnisse zeigen, dass CO-reiches Synthesegas, wie es typischerweise aus Biomasse
entsteht, direkt fiur die einstufige DME-Synthese einsetzbar ist, sofern Stérkomponenten
(Wasser, Kohlendioxid, Katalysatorgifte) bestmdglich entfernt werden. Mit einem fir diese
Reaktion unter CO-reicher Atmosphare bisher noch nicht optimierten Katalysatorsystem
(T-4611 + y-Al,O3) konnten im Festbettreaktor gute Ergebnisse erzielt werden (Uco: ca. 50%,
Some =67 —70%). Eine Effizienzsteigerung des Prozesses durch den Einsatz eigens
hergestellter Methanolkatalysatoren konnte nicht erzielt werden. Die ausgewahlten
Katalysatorzusammensetzungen zeigten jedoch gute Ansatzpunkte. Eine Erhdhung der
katalytischen Aktivitat durch optimierte Herstellungsmethoden, um beispielsweise die aktive

Kupferoberflache zu vergréfiern, sollte moglich sein.

Fir eine abschlielRende Prifung, ob biomassestammiges Synthesegas ohne zusatzliche
Konditionierung wirtschaftlich mit Hilfe der DME-Direktsynthese umgesetzt werden kann,
sollten noch weitere Untersuchungen folgen, die sich im Rahmen eines Scale-up auf das
Warmemanagement und die technisch optimalen Betriebsparameter konzentrieren. Eine
Weiterentwicklung des bisherigen Katalysators ist notwendig, damit der Prozess entweder
ohne Stoffstromriickfihrung bei niederen Temperaturen ausreichend hohe Umsatze liefert
oder bei héheren Temperaturen und Gasrickfuhrung unter dem Einfluss von Kohlendioxid

effizient langzeitbestandig arbeitet.

Die erganzend durchgefihrte Modellierung der Reaktionskinetik, basierend auf einem
umfangreichen Reaktionssystem, konnte die experimentellen Ergebnisse gut wiedergeben.
Das mathematische Modell ergab neben guten Konzentrationskorrelationen, dass die
Bildung der adsorbierten Formyl-Spezies den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt
darstellt. Dieses Ergebnis deckt sich mit der Literaturmeinung, dass die Hydrierung des sich

im Rahmen der Methanolsynthese bildenden Formiat-Adsorbats zur Methoxy-Spezies
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geschwindigkeitsbestimmend ware [5, 35 — 38], wobei nach den Ergebnissen dieser Arbeit

die Hydrierung Uber die Zwischenstufe Formyl erfolgen sollte.

Die Betrachtungen der Oberflachenbelegung auf den Katalysatoren unter stationdren Bedin-
gungen und der im Gleichgewicht berechneten dynamischen Konzentrationsverlaufe von
Methanol und DME auf den jeweiligen Katalysatoren und in der Gasphase konnten einen
Einblick in die chemischen Ablaufe geben. Wahrend fur den Methanolkatalysator zum
Zeitpunkt der maximalen Bedeckung seiner aktiven Zentren laut den Berechnungen vorzugs-
weise die Spezies H,, CO, CO, und H,O angenommen werden, ergab sich zum gleichen
Zeitpunkt, dass der gréfte Anteil der Oberflachenbedeckung auf dem Dehydratisierungs-

katalysator aus adsorbiertem H und OH bestinde.

Die berechneten Konzentrationsverlaufe des Methanols geben die vermuteten, chemischen
Ablaufe gut wieder. Die Bildung des Methanols findet an den aktiven Zentren des Methanol-
katalysators statt. Es folgt die schnelle Desorption des Methanols in die Gasphase und die

nahezu vollstandige Umsetzung zu DME am Dehydratisierungskatalysator.

Die Konzentrationsverldufe des DME konnte durch den Massenstrom der Reaktion Nr. 223
(A_DME + A — A_OCH; + A_CH3;) am ehesten wiedergegeben werden, was die Vermutung
nahe legt, dass die Methanoldehydratisierung Uber die Dissoziation von adsorbierten
Methanolmolekllen erfolgt, was flir eine Kombination der mechanistischen Postulate von
Knoézinger et al. und Kallo et al. [47,48] sowie von Dabrowski et al. [50] spricht. Aufgrund der
Oberflachenbedeckung des Dehydratisierungskatalysators lief’e sich demgegeniber der von
Lowenthal et al. [52] beschriebene Mechanismus — Dissoziation des Methanols in eine
Hydroxyl- und eine Methoxygruppe — erwarten. Zusammenfassend lasst sich sagen, dass
die Methanoldehydratisierung nach den Ergebnissen des Modells Uber mehrere Reaktions-
pfade stattzufinden scheint, wahrend der von Lowenthal et al. [52] beschriebene Pfad als

bevorzugt anzusehen ist.

Abschlie3end lasst sich festhalten, dass das verwendete Modell sowohl aus mathematischer
Sicht als auch hinsichtlich der chemischen Vorgange bereits plausible Ergebnisse liefert.
Nachfolgend ware eine experimentelle Verifizierung erforderlich. Hierzu bedarf es weitere
grundsatzliche Untersuchungen 2zu den Adsorptions-Desorptions-Reaktionen und im
Rahmen der Moglichkeiten die Ermittlung der auf den Katalysator befindlichen Spezies. Des
Weiteren sollte eine Sensivitatsanalyse erfolgen, um die Auswirkungen von weiteren

Parametervariationen beurteilen zu konnen.
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8. Abkirzungs- und Symbolverzeichnis

A
Acy
Amikro
ads
At.

berech.

BET
Bz.
bzw.
c
ca.

chem.

d.h.
din
DME
DTG
et al.
etc.
EDX
Exp.

Fx

Fa.
FCKW
FID
GC
ges
Gew.

ggf.
GGW

Aktives Zentrum am Dehydratisierungskatalysator
Spezifische Kupferoberflache
Oberflache der Mikroporen

adsorbiert

Atom-

berechnet

Spezifische Oberflache nach der BET-Methode
Bezeichnung

beziehungsweise

Konzentration

circa

chemisch(e)

Durchmesser

Das heil3t

Innendurchmesser

Dimethylether

DME-to-Gasoline

et alii

et cetera

Energiedispersive Rontgenspektroskopie
Experiment, experimentell

Fugazitat

Korrekturfaktor

Firma

Fluorchlorkohlenwasserstoffe
Flammenionisationsdetektor
Gaschromatograph(ie)

gesamt

Gewichts-

gegebenenfalls

Gleichgewichts-
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GHSV
Gl.
Grav.

Inert

LFC
LTS

max
MeOH
MFC
Mio
mod
MTG
MTO
MV

n.g.
Nr.

Po
Pi
PRV
Prod

Gas Hourly Space Velocity
Gleichung

Gravimetrisch

Inertgas
Geschwindigkeitskonstante
Keine Angabe
Gleichgewichtskonstante
Gewichtungsfaktor
Sorptionskonstante
Kapitel

Katalysator

Kinematisch
Komponente
Konzentration
Kohlenwasserstoffe
Lange

Liquid flow controller
Low temperature shift
Molmasse

maximal

Methanol

Mass flow controller
Millionen

modifiziert

Methanol to gasoline
Methanol to olefins
Massenverhaltnis

Norm-

Nicht gefunden, nicht gemessen
Nummer

Druck
Atmospharendruck
Partialdruck
Porenradienverteilung
Produkt(e)
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r
Ref.code
REM
RFA
RWGSR
S

S.

Schdtt.

theo.
TPD

u

V oder v
14

Vmikro
VVD

VE

VD

Reaktionsgeschwindigkeit
Referenzcode
Rasterelektronenmikroskopie
Roéntgenfluoreszenzanalyse
Reverse water gas shift reaction
Selektivitat

siehe

Schuittung

Temperatur

theoretisch
Temperaturprogrammierte Desorption
Umsatz

Volumen/-anteil, volumetrisch
Volumenstrom
Mikroporenvolumen
Volumenanteil der Verdiinnung nach dem Reaktor
vollentsalzt

Verdinnung

vergleiche

Volumen, volumetrisch
Gravimetrisch, Massenanteil
Wasser-Gas-Shift
Wasser-Gas-Shift-Reaktion
Warmeleitfahigkeitsdetektor
X-Ray Diffraction

Ausbeute

Aktives Zentrum

Zum Beispiel

Am Reaktoreintritt

Differenz

Stdchiometrischer Koeffizient
Anzahl der Kohlenstoffatome
Verweilzeit

Durchschnitt
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10. Anhang

A.1 Gasanalytik

Die Gasanalytik erfolgte mit einem GC 6890. Zum Auftrenne der Komponenten wurden zwei

Saulen verwendet. Wahrend alle Komponenten zu Beginn iiber Saule 1 (RT®-U-Bond)

geleitet wurden, konnte Saule 2 (RT-Msieve 5A) optional hinzu geschaltet werden. Nach-

folgend sind alle wesentlichen Einstellungen, die Messmethode (Temperaturprogramm

(vgl. Tabelle 42) und Ventilschaltung (siehe Tabelle 43)) sowie ein exemplarisches

Gaschromatogramm (vgl. Abbildung 55) aufgeflhrt.

Einstellungen am GC:

Tragergas:

Splitverhaltnis:

Injektor:

Saulen:

Ar
20:1
Temperatur 200 °C, Druck 347.5 kPa, Gesamtfluss 43.3 ml/min

Gesamtfluss 2 ml/min, Methode: konstanter Fluss

Tabelle 42: Temperaturprogramm am GC

Tanfang [°C] Tende [°C] Rampe [°C/min] Haltezeit [min]
70 70 0 0
70 150 10 0

Tabelle 43: Ventilschaltung am GC

t [min] Ventil Position Bedeutung
0.00 1 On Spulen der Probenschleife, Saule 1 isoliert
0.50 2 Off Saule 2 in Reihe
0.50 1 Off Injektion der Probe, Saule 1 integriert
1.35 2 On Saule 2 isoliert
1.74 2 Off Saule 2 in Reihe
6.95 2 On Saule 2 isoliert
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Abbildung 55: Exemplarisches Gaschromatogramm zur Bestimmung der Produktzusammensetzung.

147



Anhang

A. 2 Rontgendiffraktogramme der Katalysatoren in Oxidform

Anbei sind die Réntgendiffraktorgamme der Katalysatoren aus Kap. 4.2 dargestellt. Die
Messungen wurden an den kalzinierten Katalysatoren vorgenommen, so dass diese in
Oxidform vorlagen.

Tabelle 44: In den Réntgendiffraktogrammen der kommerziell verfugbaren Methanol- und Shift-

Katalysatoren auftretende Phasen (siehe Kap. 4.2.1)

Symbol Phase Chem. Formel Ref.code
A Aurichalcit (Zn,Cu)s[(OH)6|(CO3)2] 01-082-1253
m Kohlenstoff C 01-075-0444
* Malachit Cu[(OH),|CO4] 00-001-0959
+ Natriumnitrat NaNO; 00-036-1474
P Tenorit CuO 01-080-0076
Y Zinkoxid Zn0O 00-003-0888

|
A 2
A N l on ¢
_u-j\-.._._,_/\_ﬂ-:—-f/\‘/" \I\\..__,l:\-.-._.--""—---"'\-—-"\.______ Shift

Intensitat
+
:? .
?
3
=
m
®
»
=
b
5
~J
(=]
(=]

20 7]

90

Abbildung 56: Rodntgendiffraktogramme der kommerziell verfigbaren Methanol- und Shift-
Katalysatoren (siehe Kap. 4.2.1).
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Tabelle 45:

katalysatoren auftretende Phasen (siehe Kap. 4.2.2)

In den Rontgendiffraktogrammen der kommerziell verfligbaren Dehydratisierungs-

Symbol Phase Chem. Formel Ref.code
3 Aluminiumoxid Al,O3 01-077-0396
X Zeolith Mordenit 01-078-1766
Pe Zeolith ZSM 5 01-089-1421
|
C
i A ¢ H-MF1400
g . P
Q
E |
< |
1 C
WM ) H-MFI190
P I\ ey,
- i - -W‘T-—“-ﬂru‘_‘_
- o~ \J \M;.v/ \ «  7-ALO,
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 10

267

Abbildung 57:
katalysatoren (siehe Kap. 4.2.2).

Roéntgendiffraktogramme  der

kommerziell

0

verfigbaren Dehydratisierungs-
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Tabelle 46: In den Roéntgendiffraktogrammen der synthetisierten Methanolkatalysatoren M1 bis M9

auftretende Phasen (siehe Kap. 4.2.3 bis 4.2.7)

Symbol Phase Chem. Formel Ref.code
* Korund AlL,O3 01-071-1123
* Malachit Cu;[(OH),|COs] 00-001-0959
+ Natriumnitrat NaNO; 00-036-1474
* Tenorit CuO 01-080-0076
«C Zeolithen ZSM 5 01-089-1421
® Zinkoxid ZnO 00-003-0888
e A N Mo
(
C
°® - — y el e, YU o
2 M5
£ e
M4
2 S i\ M3
* - *
.JV“/\/\»_.J\_.MMM "
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20[7]

Abbildung 58: Réntgendiffraktogramme der synthetisierten Methanolkatalysatoren M1 bis M9 (siehe

Kap. 4.2.3 bis 4.2.7).
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A. 3 Adsorptions-Desorptions-lsothermen und Porenradienverteilungen

Nachfolgend sind die Adsorptions-Desorptions-Isothermen und die sich daraus ergebenen

Porenradienverteilungen fur die Dehydratisierungskatalysatoren aus Kap. 4.2.2 angegeben.
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Abbildung 59: Adsorptions-Desorptions-Isothermen fir y-Al,Os.
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Abbildung 60: Histogramm des spezifischen Porenvolumens Gber den Porenradius fur y-Al,Os.
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Abbildung 61: Adsorptions-Desorptions-Isothermen fiir H-MFI 90.
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Abbildung 62: Histogramm des spezifischen Porenvolumens Gber den Porenradius fur H-MFI 90.
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Abbildung 63: Adsorptions-Desorptions-Isothermen fiir H-MFI 400.
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Abbildung 64: Histogramm des spezifischen Porenvolumens Gber den Porenradius fur H-MFI 400.
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Abbildung 65: Adsorptions-Desorptions-Isothermen fir H-MOR 90.
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Abbildung 66: Histogramm des spezifischen Porenvolumens iber den Porenradius fir H-MOR 90.
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A.4 Kurzibersicht der ermittelten Korrekturfaktoren fir einige

Experimente

In Tabelle 47 ist eine Ubersicht der ermittelten Korrekturfaktoren fiir einen Querschnitt aller
relevanten Parametervariationen flr das Standardsystem (T-4611 + y-Al,O3, Mges =2 g,
w:w = 1:1) aufgelistet. Die vorliegenden Abweichungen durften auf die Messgenauigkeit der
mittels GC bestimmten Konzentrationen zurtckzufuhren sein. Das Mal} der beobachteten
Kontraktion liegt bei nahezu allen Versuchseinstellungen, die mit einer Inertgasverdinnung
von 65 bis 70% im Reaktor durchgefiihrt wurden, im Bereich zwischen 0 und 14%. Mit einer
Konzentrationserhéhung des Synthesegases im Reaktor erhdhen sich die Kontraktion und

somit auch die ermittelten Korrekturfaktoren.

Tabelle 47: Ubersicht der berechneten und experimentell ermittelten Korrekturfaktoren bedingt durch

eine Volumenkontraktion wahrend der Reaktion

Exp. T p Vges H,/CO Vh,o Veoo Vinert,o Vprod Vinert U Fitheo.  Fiberech.  Fiexp.
[l [°Cl [bar]  [mly/min] [l [%] [%] [%] [%] [%] (%] [l [-] [-]
1 250 51 100 2.2 229 10.6 66.5 36.3 72.0 65.8 1.15 1.08 1.12
2 250 51 100 1.1 17.8 15.6 66.6 36.3 72.2 43.0 1.10 1.08 1.1
3 250 81 100 1.1 17.8 15.6 66.6 37.3 74.3 59.0 1.13 1.12 1.14
4 250 66 100 1.1 17.8 15.6 66.6 37.0 73.6 52.4 1.12 1.1 1.10
5 250 21 100 1.1 17.8 15.6 66.6 34.7 69.1 16.9 1.04 1.04 1.08
6 250 36 100 1.1 17.8 15.6 66.6 35.9 71.6 32.9 1.07 1.08 1.10
7 200 51 494.3 1.1 16.9 15.2 67.9 31.8 67.2 2.2 1.00 0.99 0.97
8 200 51 50 1.2 18.4 15.9 65.6 35.9 68.5 18.7 1.04 1.04 1.04
9 200 51 300 1.1 16.7 14.8 68.4 315 68.4 23 1.00 1.00 0.98
10 200 51 100 1.1 17.8 15.6 66.6 34.0 67.6 8.5 1.02 1.02 1.00
11 225 51 100 1.1 17.8 15.6 66.6 35.6 70.8 30.4 1.07 1.06 1.07
12 250 51 100 1.1 17.8 15.6 66.6 36.5 72.8 44.7 1.10 1.09 1.12
13 250 51 60 1.1 18.1 15.9 66.0 37.8 73.3 52.9 1.12 1.1 1.16
14 250 51 300 1.1 16.7 14.8 68.4 32.6 70.7 18.4 1.04 1.03 1.03
15 250 51 40 1.2 18.7 16.2 65.1 38.7 72.3 57.6 1.13 1.1 117
16 250 51 4943 1.1 16.9 15.2 67.9 32.3 68.2 10.8 1.02 1.00 1.00
17 200 51 40 1.2 18.7 16.2 65.1 36.2 67.5 23.6 1.06 1.04 1.07
18 200 51 60 1.1 18.1 15.9 66.0 35.1 68.1 13.8 1.03 1.03 1.05
19 200 51 100 2.1 229 10.7 66.4 34.4 67.9 15.4 1.03 1.02 1.03
20 225 51 100 2.1 229 10.7 66.4 36.1 71.3 49.6 1.1 1.07 1.09
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A. 5 Zusatz fir die Modellierung (vgl. Kap. 6)

In Tabelle 48 sind die fur die Modellierung verwendeten Experimente mit den Versuchs-

bedingungen und den Gaszusammensetzngen aufgelistet.

Tabelle 48: Fur die Modellierung verwendetet Experimente

Exp. T p Vges Ho/CO  Vy,o Vcoo Veo Veo, Vmeon  VomE Veu, Ve, Ve, Ve,
[l [°Cl [bar]  [mly/min] [l [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%]
1 250 51 100 2.2 229 10.6 3.6295 24751 0.1097 2.0177 0.0025 0.0022 0.0010 0.0013
2 250 51 100 1.1 17.8 15.6 8.9125 2.6780 0.0724 2.0881 0.0052 0.0047 0.0019 0.0028
3 250 81 100 1.1 17.8 15.6 6.4177 3.6873 0.0990 2.9277 0.0067 0.0067 0.0029 0.0039
4 250 66 100 1.1 17.8 15.6 7.4507 3.2721 0.0882 2.5854 0.0068 0.0071 0.0025 0.0039
5 250 21 100 1.1 17.8 156 129916 1.0373 0.0315 0.8384 0.0041 0.0024 0.0009 0.0015
6 250 36 100 1.1 17.8 15.6 10.5016 2.1146 0.0569 1.6443 0.0048 0.0045 0.0017 0.0022
11 225 51 100 1.1 17.8 15.6 10.8884 1.9645 0.0680 1.5086 0.0008 0.0005 0.0004 0.0000
17 200 51 40 1.2 18.7 16.2 12.3873 1.4138 0.0606 1.1933 0.0004 0.0003 0.0002 0.0000
20 225 51 100 21 229 10.7 5.4079 1.8944 0.1085 1.5733 0.0007 0.0004 0.0003 0.0000
22 250 51 40 0.7 13.4 201 13.7411 3.2360 0.0444 2.4301 0.0118 0.0155 0.0053 0.0077
24 250 51 60 0.6 12.9 20.5 14.5920 2.8235 0.0434 2.1082 0.0086 0.0142 0.0049 0.0059
27 200 51 60 0.6 12.9 20.5 19.3352 0.7009 0.0227 0.4892 0.0002 0.0000 0.0001 0.0000
34 225 51 60 0.6 12.9 20.5 16.2118 1.9985 0.0401 1.5600 0.0011 0.0016 0.0010 0.0014
36 225 51 40 1.2 18.7 16.2 7.9487 3.3161 0.0813 2.6528 0.0016 0.0024 0.0017 0.0026
38 225 51 60 1.1 18.1 15.9 9.4669 2.6273 0.0754 2.0944 0.0011 0.0011 0.0008 0.0015
41 250 51 50 0.6 13.3 209 13.9200 2.9337 0.0421 2.2418 0.0082 0.0163 0.0054 0.0066
46 225 51 50 1.2 18.4 15.9 8.9157 2.8355 0.0795 2.2501 0.0011 0.0011 0.0008 0.0015
47 250 51 100 2.2 229 10.6 3.9405 2.2829 0.1060 1.9455 0.0043 0.0020 0.0010 0.0020
51 250 51 50 1.2 18.4 15.9 7.5426 3.3962 0.0774 2.6233 0.0087 0.0066 0.0026 0.0029
52 260 51 100 1.1 17.8 15.6 9.0801 2.7154 0.0706 2.0443 0.0101 0.0078 0.0029 0.0030
54 260 51 100 21 229 10.7 42886 2.3069 0.1018 1.9034 0.0080 0.0038 0.0016 0.0023
56 250 51 100 2.2 229 10.6 41726 24070 0.1068 1.9470 0.0053 0.0026 0.0013 0.0021

In Tabelle 49 sind alle 236 Reaktionen mit den berechneten E.,- und ko-Werten flr die

Modellierung der Kinetik zusammengestellt.

Tabelle 49: Fir die Modellierung verwendetes Reaktionssystem mit den berechneten E,- und ko-

Werten fiir die Hin- und Rickreaktionen

Nr. Reaktion Ko,nin Eanin Ko riick Earick
1 = 19 DME + Z = Z_DME 10%°  1.00e+00 10°*  4.45e+03
2 = 20 CO+Z=27CO0 10%°  1.00e+00 10"% 3.51e+03
3 = 21 CH;0H + Z = Z_CH;0H 10%°  1.00e+00 10" 522e+03
4 =2 22 H,+Z=Z_H, 10%°  1.00e+00 10°® 2.75e+03
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6.10e+03
5.68e-01

1.06e+00
1.08e+00
1.04e+00
9.25e-01

3.46e+03
9.92e-01

7.43e-01

1.26e+00
9.15e+04
2.57e+03
7.16e+03

105.70
106.59
10%%°
1010.62
109.21
107%°
1072
109.48
108.81
10%%°
108.80
1010.24
107%°
1011.14
105.22
1010.65
10"
107.20
108.80
10"
1011.43
1011.16
109.98
1015.56
1013.60
1010.41
10°%!
1014.98
107.91
10%%
1011.72
108.05
1013.43
10"
107.15

5.37e+03
4.84e+03
5.52e+03
4.72e+03
5.02e+03
5.73e+03
5.44e+03
3.42e+03
2.96e+03
5.21e+03
5.50e+03
5.48e+03
5.40e+03
5.05e+03
1.01e+00
8.90e-01

5.99e+03
4.70e+04
1.28e-04
8.60e+04
4.12e+04
5.21e+03
1.87e+04
7.35e+04
1.31e+05
6.50e+04
1.00e+04
3.25e-04
3.22e+03
3.49e+04
5.01e+04
4.65e+04
9.81e-01

1.32e+03
3.26e+03
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Anhang

58
59
60
61
62
63
64
65
66
67
68
69
70
71
72
73
74
75
76
77
78
79
80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
90
91
92

158
159
160
161
162
163
164
165
166
167
168
169
170
171
172
173
174
175
176
177
178
179
180
181
182
183
184
185
186
187
188
189
190
191
192

ZCO,+ZH=ZHCO+Z0
Z_C0,+Z_OH = Z_HOO + Z_CO
ZCO+ZH=ZC+ZOH
ZC0,+Z=2ZC0+Z0
ZCO+Z=2ZC+Z0
ZCH,+7Z_0=ZCHy+ZOH
ZCH,+Z0=ZCH0+ZH
ZCHy;+7Z_0=ZCH,+Z_OH
ZCHy;+7Z.0=ZCH0+7Z
ZCH,+Z 0=ZCH,0+Z
ZCH,+Z 0=ZCH+ZOH
ZCH,+7Z 0=ZHCO+ZH
ZCH+Z 0=2ZC+ZOH
ZCH+Z0=ZCO+ZH
ZCH,+Z H<=ZCHs+ZH,
ZCHy+Z H<=ZCHy+ZH,
ZCH,+ZH=ZCH+Z.H,
ZCH+ZH=27ZC+Z.H,
Z_CH,+Z_OH = Z_CH; + Z_H,0
Z_CHy+Z OH=2Z7_CH,0+ZH
Z_CHy+Z_OH = Z_CH, + Z_H,0
Z_CH,+Z_OH = Z_CH + Z_H,0
Z_H,COH + Z = Z_CH, + Z_OH
Z_H,COH +Z = Z_CH + Z_H,0
ZCH;0+Z=2ZCH,0+ZH
ZCH0+Z.C =7 CHy+Z.CO
Z_CH;0 + Z_CH = Z_CH, + Z_CH,0
Z_CH;0 +Z_CH = Z_CH; + Z_HCO
Z_CHy0 + Z_CH, = Z_CH; + Z_CH,0
Z_CHy0 + Z_CH; = Z_CH, + Z_CH;0H
Z_CHy0 + Z_CHy = Z_CH, + Z_CH,0
ZCH,0+Z 0=ZCHy+ 7.0,
Z_CH30 + Z_OH = Z_CH,0H + Z_0
ZCH,0+Z=ZHCO+ZH
Z_CH,0 + Z_CH;0 = Z_CH,0H + Z_HCO

107.69
10'2%°
10"%%°
1011.82
109.41
1009
1011.14
1013.36
105.55
10"
1012.05
1010.65
10"
1012.41
1012.42
1010.70
10""%0
105.48
10"2%°
10%%
1010.81
106.35
1015.04
1011.04
1010.77
107.94
10'0%°
109.57
106.49
10°"
106.73
1012.09
104.92
10"%°
1010.21

1.85e+04
9.47e+04
5.43e+04
8.64e+03
5.04e+04
1.94e+04
2.35e+04
3.26e+04
3.28e+03
1.10e+00
2.43e+04
5.55e+03
4.20e+03
9.83e-01

2.21e+04
2.99e+04
2.63e+04
4.80e+03
1.60e+04
1.26e+04
2.37e+04
1.12e+04
3.11e+04
7.43e+04
1.09e+04
3.91e+03
1.07e+00
7.34e+02
9.42e-01

1.45e+04
9.78e-01

1.08e+05
1.37e+04
2.35e+04
1.30e+04

109.69
1015.81
1049
1011.36
1010.51
10'0%
10”77
108.99
109.46
10'0%
1011.12
10"24°
10"
1014.52
1012.38
109.38
108
1014.57
1010.12
10"
1011.23
1011.80
1012.04
1011.65
108.92
106.39
10"
108.09
106.82
10'#%°
1013.74
1012.16
105.93
107°°
106.26

8.13e-01

1.08e+00
4.43e+03
1.72e+00
4.54e+03
1.78e+03
6.61e+03
3.56e+03
2.37e+04
4.50e+04
1.74e+04
5.47e+04
4.81e+04
6.03e+04
9.54e-01

9.78e-01

1.11e+00
3.13e+04
8.50e-01

1.55e+04
1.16e+00
9.68e-01

9.86e-01

9.14e-01

4.69e+03
3.51e+04
2.17e+04
5.48e+04
2.63e+04
9.59e-01

2.12e+04
1.12e+00
8.71e+02
9.88e-01

1.46e+02
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Anhang

93
94

95

96

97

98

99

100
101
102
103
104
105
106
107
108
109
110
111
112
113
114
115
116
117
118
119
120
121
122
123
124
125
126
127

193
194
195
196
197
198
199
200
201
202
203
204
205
206
207
208
209
210
211
212
213
214
215
216
217
218
219
220
221
222
223
224
225
226
227

Z_CH,0 +Z_0 = Z_OH + Z_HCO
ZC+Z_CH,0=Z_CH,+Z_CO
Z_CHy + Z_CH,0 = Z_CH, + Z_HCO
Z_CH;0H+7Z = Z_CHs0 +Z_H
Z_CH;OH + Z_H = Z_CHs + Z_H,0
Z_HCO0 +Z = Z_CO + Z_OH
Z_HCOO+Z =27 HCO+Z.0
Z_HCOO +Z_CH = Z_CH, + Z_CO,
Z_HCOO +Z_CH = Z_HCO + Z_HCO
Z_HCOO + Z_CHy = Z_HCO + Z_CH,0
Z_HCOO + Z_CHs = Z_CH, + Z_CO,
Z_HCOO0+Z_H=Z_H,+Z_CO0,
Z_HC00 +Z_0 = Z_0H + Z_C0,
ZHCO+Z=ZCO+ZH
ZHCO+Z=2ZCH+Z0
Z_HCO+Z_0=27C0+Z_0H
Z_HCO + Z_CH,0 = Z_CH;0H + Z_CO
Z_HCO + Z_CHy = Z_ CH, + Z_CO
Z_HCO+Z_CH=Z_CHy,+Z_CO
Z_HCO+Z_H<=27C0+ZH,
Z_HCO + Z_CH, = Z_ CHs + Z_CO
Z_HCO + Z_CH,0 = Z_CH,0 + Z_CH,0
Z_OH+Z_0H=Z70 +Z_H,0
ZOH+ZH=ZH,0+Z
ZOH+Z.H,=Z_H+Z_H,0
ZH+ZO0=ZOH+Z
ZOH+ZH=Z70+Z.H,
ZH+ZH=ZH,+Z
Z_CH;0 + Z_CH,0H = Z_DME + Z_OH
A_CH;0H + A_CH;0H = A_DME + A_H,0
A_DME = A_OCHs + A_CHs
A_CH,0H + A_OCH; = A_DME + A_OH
A_CHs; +A_OH = A_CH;0H + A
A_OCHs; + AO_H = A_H,0 + AO_CH,
A_CH; + AO_CH, = A_C,H, + AO_H

1011.07
1012.08
10"
1014.02
1012.10
10"
1014.73
1013.18
1013.32
10"
1010.31
10"24
10%%
1010.81
1012.00
109.20
10°%
1011.38
108.40
10%*
1014.65
1011.02
108.04
1012.83
108.52
109.71
10"
1012.13
1013.37
10"7®
1012.20
109.33
1010.25
10098
108.53

2.26e+04
7.11e+03
6.45e+01
1.21e+04
1.52e+04
6.71e+03
5.17e+04
1.78e+03
1.41e+00
2.77e+04
1.22e+04
2.50e+04
1.03e+00
1.21e+00
1.25e+00
1.15e+00
1.13e+00
8.39e-01

1.30e+00
1.00e+00
9.83e-01

8.26e+02
9.29e+03
1.43e+03
2.37e+03
9.03e+03
1.03e+04
1.00e+04
9.54e-01

1.09e+03
2.91e+03
4.09e+03
2.97e+03
3.42e+03
3.24e+03

1013.56
10"
10*98
1013.75
104.85
100
108.89
1011.75
109.81
108
10%%°
109.46
10"
108.31
1010.09
10"
10%%
1013.64
1011.85
10'8%°
1010.33
1011.28
1012.03
1010.68
1011.35
108.46
10%%
1077
104.65
100
1011.53
1011.66
109.79
10°7°
109.25

1.16e+00
1.14e+04
9.78e+03
1.07e+04
4.99e+03
4.48e+03
1.08e-00
3.73e+04
4.80e+02
9.52e-01

4.61e+04
1.03e+04
2.47e+04
2.37e+04
3.42e+04
3.19e+04
2.87e+04
4.29e+04
4.36e+04
1.63e+05
5.55e+04
1.45e+04
5.23e+02
2.19e+04
1.24e+04
3.39e+04
9.65e-01

2.14e+04
9.80e+03
3.68e+03
3.75e+03
2.93e+03
3.68e+03
3.14e+03
3.23e+03
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Anhang

128
129
130
131
132
133
134
135
136

228
229
230
231
232
233
234
235
236

A_CH;0H + AO_CH, = A_C,H, + AO_H,0
ACH,+A_CHy =2 AC,Hy + A
A_C,H, + AO_CH, = A_C3H, + AO
A_C,Hg + AO_CH, = A_C5Hg + AO
A_C3Hg + AO_CH, = A_C4Hg + AO
A_C3Hg + AO_CH, = A_C,H,y + AO
AO_H+A=A_H+ A0
AO_H,0 + A = A_H,0 + AO
AH+AOH=A_H,0+A

1012.07
109.76
10*%8
1010.82
1014.48
10*%°
1010.73
1010.60
105.88

3.48e+03
3.57e+03
3.61e+03
2.49e+03
3.65e+03
3.26e+03
3.35e+03
3.56e+03
3.39e+03

1012.67
1010.20
10%7°
107.41
1010.36
10'2%
1010.34
109.21
1011.38

2.94e+03
2.80e+03
3.43e+03
3.64e+03
3.01e+03
2.88e+03
3.35e+03
2.27e+03
2.45e+03
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