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1 Einleitung

Der stetig wachsende Bedarf an Energie, Kraftstoffen und chemischen Produkten zieht eine
steigende Nachfrage an fossilen Ressourcen mit sich. Zusétzlich verstirken sich weltweit die
Bemiihungen, die Abhdngigkeit von Rohol und Erdgas zu verringern. Neben nachhaltigem
Wirtschaften, d.h. Energie und Rohstoffe so sparsam wie moglich einzusetzen, werden im
zunehmenden Mafe auch erneuerbare Ressourcen genutzt. Die sinnvolle energetische Nut-
zung von Biomasse kann hierzu einen wertvollen Beitrag leisten. Betrachtet man das Potential
der Biomasse in Deutschland, so lie3e sich durch konsequente Nutzung aller biogenen Rest-
und Abfallstoffe jahrlich ca. 10% der Primérenergie decken [1]. Lignocellulose in Form von
Stroh, Heu oder Restholz ist die mit Abstand die billigste und am héaufigsten vorkommende
Biomasse.

Am Forschungszentrum Karlsruhe wird ein Prozess zur Kraftstoff- und Chemikalienherstel-
lung aus trockener Biomasse entwickelt. Der Prozess, im Folgenden “Karlsruher Biolig-
Verfahren* (Biomass-To-Liquids, BrL) oder Biolig® genannt, liuft in zwei Stufen ab. Die tro-
ckene Lignocellulose wird in der ersten Stufe, der Schnellpyrolyse, zu Schwelteer und
Schwelwasser sowie Pyrolysekoks umgesetzt und die Produkte zu einer Suspension mit ho-
hem Feststoffgehalt vermischt. Diese Suspension, Slurry genannt, hat eine rund zehnfach ho-
here Energiedichte (5-6 GWh/m’) als das Ausgangsprodukt, z.B. Getreidestroh mit 0,6
GWh/m’. Der Slurry kann daher wirtschaftlich zu einer zentralen GroBanlage transportiert
und in einer zweiten Stufe einem Flugstrom-Druckvergaser zugefiihrt werden, der ein Roh-
synthesegas oberhalb des Synthesedruckes, d.h. bis zu 80 bar, erzeugt.

Vor seiner Verwendung in einer chemischen Synthese muss das Rohsynthesegas den jeweili-
gen Reinheitsanforderungen entsprechend von Teeren, Partikeln, Alkalisalzen, H,S, HCI etc.
gereinigt werden. Damit verhindert man eine Vergiftung der in der nachfolgenden Synthese
eingesetzten Katalysatoren.

Die Gasreinigung selbst beginnt mit der Wahl des Vergasers. Der Flugstrom-Druckvergaser
des Karlsruher Biolig-Verfahren liefert auf Grund der hohen Temperaturen ein praktisch teer-
freies Gas. Ebenso werden durch einen Kiihlschirm, an welchem kondensierte Schlacke ab-
lauft, und einer Quenche im Boden des Reaktors auch anorganische Aschebestandteile effi-
zient entfernt. Im Anschluss reinigen verschiedene verfahrenstechnische Einheiten, wie Filter,
Waischer und Absorber das Rohsynthesegas, bis die spezifizierten Grenzwerte der Verunreini-
gungen flr die folgende katalytische Synthese gewihrleistet sind.

Die Umwandlung von Reinsynthesegasen in Kraftstoffe im groen Maf3stab mit dem Fischer-
Tropsch-Prozess ist Stand der Technik. Auch die Herstellung anderer und wertvollerer organi-
scher Chemikalien aus Biomasse (Biomass-to-Chemicals, BfC) wird zukiinftig an Bedeutung
gewinnen. Ein mogliches und sinnvolles BfC-Verfahren ist die Synthese von Methanol oder
Dimethylether (DME).
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Hochreines DME findet als Basischemikalie breite Anwendung als Kiihlmittel, Treibgas oder
Fliissiggas mit ausgezeichneten Brenneigenschaften. Auf Grund einer Cetanzahl von 55 bis 60
lasst sich DME auch als umweltfreundlichen Ersatz fiir Dieselkraftstoff verwenden, z.B. ver-
brennt es sehr sauber ohne Ruf3bildung.

Aus diesen Griinden gewinnt es weltweit immer mehr an Bedeutung. Im Jahre 2004 lag die
Weltjahresproduktion noch bei rund 0,15 Mio. t; bis 2010 sollen die im Bau befindlichen An-
lagen ca. 4,5 Mio. t/a produzieren.

Die katalytische Umwandlung von Synthesegas zu DME verlduft in zwei Schritten: Zuerst
wird Methanol erzeugt, das in einem zweiten Schritt zu DME und H,O dehydratisiert wird.

Zwei Verfahrensmoglichkeiten existieren fiir die DME Synthese. Ein zweistufiges Verfahren,
bei dem zuerst die Methanolsynthese und dann die Dehydratisierung zu DME nacheinander in
getrennten Reaktoren stattfinden (z.B. Lurgi [2]). Bei der einstufigen DME-Synthese, in wel-
cher aus Synthesegas direkt in einer Reaktion DME hergestellt wird, laufen Methanolsynthese
und Dehydratisierung nebeneinander ab. Diese letztere Variante verspricht durch die Einspa-
rung eines Reaktors 6konomischer zu sein. Gleichzeitig ermdglicht die Synergie der Reaktio-
nen einen hoheren CO-Umsatz, da das gebildete Methanol durch die Dehydratisierung per-
manent aus dem Gleichgewicht entfernt wird und thermodynamisch bei einem
Katalysatordurchgang eine betrachtlich hohere Ausbeute erreicht werden kann. Somit umgeht
man eine Umsatz-Limitierung durch das Gleichgewicht der Methanolsynthese. Dariiber hin-
aus verspricht man sich vor allem bei CO-reichem Synthesegas, wie es bei der Biomassever-
gasung vorliegt (H,:CO=1:1-1:1,5) einen Vorteil. Wird zusétzlich bei der einstufigen Synthese
die Wassergas-Shift (WGS) Reaktion katalysiert, setzt sich weiteres CO mit H,O zu H, und
CO; um. Somit kann ein WGS-Reaktor eingespart werden. Industriell gibt es derzeit nur eine
grofere, einstufig betrieben Anlage in Japan [3].

Bei der einstufigen Synthese sind zwei Reaktortypen moglich: der Festbett- und der Slurry-
Reaktor. Beim dreiphasigen Slurry-Reaktor wird der Katalysator in einem inerten Ol suspen-
diert und das Synthesegas als Blasensdule durchgeleitet. Vorteilhaft hierbei sind einfache
Temperaturkontrollen und hoher Umsatz durch die optimale Vermischung der Gase. In dieser
Arbeit wurde fiir die Untersuchung der einstufigen DME-Synthese auf Grund besserer Hand-
habung und Bilanzierung ein Festbettreaktor gewéhlt.

Fiir die einstufige Prozessvariante werden als Katalysator so genannte bifunktionale Mischka-
talysatoren eingesetzt. Hierzu vermischt man die Splitfraktionen der beiden Katalysatoren fiir
die zweistufige Synthese. Als Niedertemperaturkatalysator fiir die Methanolsynthese wird
meist ein Kupferkatalysator mit ZnO als Stabilisator und Al,O; als Tridger verwendet
(Cu/ZnO/Al,03). Zur Dehydratisierung von Methanol werden in der Industrie Aluminiumoxid
(y- ALLO3) oder Aluminiumsilikate (Zeolithe, z.B. H-ZSM-5) eingesetzt. Mit einem y- Al,O3
als Katalysator ist die Selektivitdt zu DME hoher, denn im Gegensatz zu Zeolithe wird nicht
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die Bildung von Kohlenwasserstoffen gefordert. Allerdings hat H,O einen inhibierenden Ef-
fekt auf die Aktivitét des y-ALOs.

Ziel der vorliegenden Arbeit sind experimentelle Untersuchungen und die mathematische Be-
schreibung der einstufigen DME-Synthese aus Synthesegas. Als Katalysator wird ein Ge-
misch aus kommerziellem Cu/ZnO/Al,Os—Katalysator und y-Al,Os; verwendet. Im Mittel-
punkt stehen grundlegende Untersuchungen zur Reaktionskinetik bei verschiedenen
Reaktionsbedingungen. Die DME-Synthese soll mit Hilfe eines einfachen Reaktionsnetzes
und einfachen kinetischen Ansdtzen qualitativ und quantitativ beschrieben werden. Dabei
werden die Einfliisse der Temperatur, des Druckes, der Verweilzeit und der Synthesegaszu-
sammensetzung betrachtet. Ebenso wird die Katalysatorzusammensetzung variiert.

Ferner werden Messungen zur Dehydratisierung von Methanol bei verschiedenen Betriebsbe-
dingungen durchgefiihrt. Auch fiir diese einzelne Reaktion soll eine mdglichst einfache For-
malkinetik erstellt werden. Ziel war, einen aus der Literatur bekannten Geschwindigkeitsan-
satz zu liberpriifen und gegebenenfalls zu vereinfachen.

Mit den Messergebnissen wird die einstufige Verfahrensvariante bewertend diskutiert und mit
dem zweistufigen Prozess verglichen. Erginzend zu den formalkinetischen Beschreibungen
wird vorab eine methodische Entwicklung einer optimierten Gasreinigung skizziert. Diese
wird in dieser Betrachtung an das Karlsruher Biolig-Verfahren eingepasst und durch eine ein-
stufige DME-Synthese erginzt.






2 Das Karlsruher Biolig-Verfahren

2.1 Einfuhrung

In der Europédischen Union (EU) wurden 2003 rund 4% des Primédrenergiebedarfs durch Bio-
masse gedeckt. Ziel ist es, den Biomasseanteil im Energiemix bis zum Jahre 2010 auf 8% zu
erhohen. Betrachtet man die Biokraftstoffe, so soll in der EU eine Steigerung von 2% auf
5,75% im Zeitraum 2005 bis 2010 erfolgen [4].

In Deutschland ist beabsichtigt den Biomasseanteil an der Primérenergie von 3% (2003) bis
2010 zu verdoppeln [5]. Bei den Kraftstoffen sollen 6,75% bis 2010 erreicht werden. Durch
vollstindige Nutzung aller biogenen Rest- und Abfallstoff kdnnte man in Deutschland 10%
der Primérenergie decken [1], die prozentuale Verteilung der potenziell nutzbaren Biomasse,
rund 70 Mio. t/a, ist in Abb. 2-1 [6] aufgefiihrt. Hierbei stellt Uberschussstroh mit etwa 22,6%
den grofiten Anteil. Dies entspricht ca. 20 Mio. Tonnen luftgetrocknetem Stroh pro Jahr mit
15 Gew.-% H,0 und einem unteren Heizwert von H,=4 kWh/kg. Allein mit diesem Potenzial
lieBen sich ca. 2% des deutschen Primirenergieverbrauchs 6kologisch ersetzen.

Deutschland 2002: rd. 70 Mio. Mg oTS

Industrierestholz

Waldrestholz 10%
22%

______ Altholz
o e e oo e e e e g%

Bio</Griinabfall
6%

Hausmiill {Rest-)
13%

Klarschlamm
{kommunal, roh}

Stroh {Uberschuss-) 4%

21%

15%

Abb. 2-1: Prozentuale Verteilung der potenziell nutzbaren Biomassereste
bzw. —abfille (Gesamt ca. 70 Mio. t/a) in Deutschland 2002 [6] (OTS-
organische Trockensubstanz)

Nicht-holzartige, jedoch schnell wachsende und aschereiche Biomasse, beispielsweise Getrei-
destroh oder Heu, im Folgenden unter dem Begriff “Stroh* zusammengefasst, hat den Vorteil,
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dass ihre Verwendung CO;-neutral und als Biomasse eine erneuerbare Kohlenstoffquelle ist.
Thre Nutzung kann zudem die Abhéngigkeit von Rohdl mindern.

Im Gegensatz zu Holz enthélt Stroh allerdings verhiltnismiBig hohe Ascheanteile von 5-10%,
Reisstroh sogar 15-20%, was zur Verschlackung in den Anlagen fiihren kann. Zusétzlich wir-
ken Chlor- und Schwefelgehalte spiter als HCI und H,S korrosiv. Stroh besitzt dariiber hinaus
eine geringe Energiedichte, in Quaderballenform (ca. 150 kg/m®) etwa 0,6 GWh/m’. Der Be-
trieb einer technischen GrofB3anlage fiir die Produktion von iiber 1 Mio. t/a Biosynfuel wird auf
Grund der hohen Transportkosten von etwa 7 Mio. t/a unwirtschaftlich, da fiir die Bedarfsde-
ckung eine Fliche von ca. 120000 km® nétig wire, was einem mittleren Transportweg um
200+ km entspricht. Technologien, die diese Probleme beherrschen, sind noch nicht gut ent-
wickelt. Das Karlsruher Biolig-Verfahren nimmt sich dieser Herausforderung an.

2.2 Das Verfahrens-Prinzip

Das Karlsruher Biolig-Verfahren ist ein mehrstufiger Prozess. In der ersten Stufe wird Rest-
biomasse aus der Land- und Forstwirtschaft, wie Stroh oder auch Schlagabraum aus der
Stammbholzernte, aus ca. 30 km Umkreis zu lokalen Anlagen transportiert und dort durch eine
Schnellpyrolyse verfliissigt. Dabei entstehen Schwelteer und Schwelwasser sowie Pyrolyse-
koks, die zu einem so genannten Slurry gemischt werden. Dieser besitzt im Vergleich zu Stroh
eine rund zehnmal hohere Energiedichte. Der Slurry oder eine pastése Vorstufe wird zu einer
zentralen GroBanlage transportiert und in einem Flugstrom-Druckvergaser bei hohem Druck
und iiber 1000°C umgesetzt. Das Rohsynthesegas kann nach einer Reinigung und eventuellen
Einstellung eines gewlinschten H,:CO-Verhiltnisses fiir eine Vielzahl chemischer Synthesen
genutzt werden, wie beispielsweise Fischer-Tropsch-Kohlenwasserstoffe, Methanol/DME,
Methan oder Wasserstoff.

1. Schritt: Die Schnellpyrolyse
In Abb. 2-2 ist ein vereinfachtes Schema der Schnellpyrolyse dargestellt.

Das getrocknete Stroh wird zuerst in einem Hécksler zerkleinert. Nachfolgend wird in einer
Hammermiihle, hier nicht dargestellt, unter Zerquetschen der Strohhalmknoten die Partikel-
groBBe weiter verringert und anschlieBend einem Doppelschneckenreaktor zugefiihrt. Dort
wird das Feinhicksel mit einem Uberschuss an kdrnigem, heiem Wirmetriiger vermischt.
Als Wiarmetrdager werden Sand, Siliciumcarbid (SiC), kleine Stahlkugeln und Stahlschrot der-
zeit auf ihre Anwendbarkeit untersucht. Dabei wird das Stroh bei Reaktortemperaturen um
500°C und anndhernd atmosphérischem Druck thermisch zersetzt. Die Verweilzeit der gas-
und dampfformigen Pyrolyseprodukte im Reaktor betrdgt wenige Sekunden. Dadurch erhélt
man eine gute Kondensatausbeute, da Folgereaktionen der Kondensatzersetzung groBtenteils

-6 -



Das Karlsruher Biolig-Verfahren

unterbunden werden. Die gebildeten Pyrolyseprodukte bestehen aus Schwelteer und Schwel-
wasser (Pyrolysedl), sowie Pyrolysekoks. Der pulverformige Koks, der ungefahr 25 Gew.-%
ausmacht, wird mit einem Heiflzyklon abgeschieden. In neueren Versuchen wird der Koks
zusammen mit den hoher siedenden Teerddmpfen auskondensiert, um mit dem steifen, even-
tuell erstarrenden Teer das Koksporensystem auszustopfen. In der zweiten Kondensationsstufe
werden dann die Leichtsieder zusammen mit Wasser auskondensiert. Die Pyrolysekondensate
machen rund 50 Gew.-% der Pyrolyseprodukte aus. Die nichtkondensierbaren Pyrolysegase
bestehen hauptsichlich aus CO und CO;, mit kleineren Anteilen Methan, Kohlenwasserstoffen
und H,. Diese sollen dazu genutzt werden den Warmetréger vorzuheizen.

Stroh

oo
r- Y / Hécksler

kY /

Kondensatoren

Heizung+Wirmetauscher

. Strohhicksel

— heiRer Sand

|

Ol = =

Schnellpyrolyse
Doppelschnecken-Reaktor

' w W

Pyrolysekoks hoch siedender niedrig sieden- Pyroly-
organischer des wissriges segas
Pyrolyseteer Kondensat

Abb. 2-2: Vereinfachtes Verfahrensschema der Schnellpyrolyse mit einem
Doppelschnecken-Mischreaktor

Die Pyrolysekondensate bzw. das Pyrolysedl und das Pyrolysekokspulver werden zu einem
fliissigen Slurry oder einer Paste gemischt. Besa3 das Stroh zu Beginn noch eine Energiedich-
te von 0,6 GWh/m’® steigt diese auf 5-6 GWh/m’ und kann somit per Bahn wirtschaftlich zu
einer groflen zentralen Vergasungsanlage transportiert werden. Diese Groflanlagen sind ren-
tabler als viele Kleinanlagen: eine zehnfach groBere Anlage reduziert die spezifischen Investi-
tionskosten auf etwa die Hilfte.
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2. Schritt: Die Flugstrom-Druckvergasung

Die Umsetzung von Slurry zu Synthesegas in einem Flugstrom-Druckvergaser soll bei Tem-
peraturen von 1200°C und Driicken zwischen 50 bar und 80 bar erfolgen, d.h. oberhalb
Drucks der anschlieBenden Synthese. Hierzu wurden Versuchskampagnen mit einem entspre-
chenden 3-5 MW Pilotvergaser der ,,Siemens Fuel Gasification Technology* (SFGT) gemacht.
Das Konstruktionsprinzip dieses so genannten G:SP-Vergasers (Gaskombinat Schwarze Pum-
pe) zeigt Abb. 2-3:

Pyrolyseil Pyrolysekoks
Sauerstoff, H
Wasser H

Flugstrom- " | Kiihtwasser

vergaser

— Roh-Synthesegas

Abb. 2-3: Schema des Flugstromvergasers der SFGT

Der vorgeheizte Slurry wird in den Druckvergaser gefordert und dort mit einer unterstdchio-
metrischen Menge O,, ca. 1/3 der zur Verbrennung ndtigen Menge an Sauerstoff, zerstaubt.
Durch die unterstochiometrische Verbrennung erhdht sich die Temperatur der Vergaserflamme
auf tiber 1200°C und es entsteht ein Rohsynthesegas. Das Synthesegas ist auf Grund dieser
hohen Temperaturen nahezu teer- und CHy-frei. Die Verweilzeit betragt nur wenige Sekunden
und es wird ein Kohlenstoffumsatz iiber 99% erzielt. Die Asche schligt sich an den gekiihlten
Vergaserwinden nieder, schmilzt und lduft bei hohen Temperaturen im Reaktor als fliissige
viskose Schlacke am Kiihlschirm ab. Zum Abkiihlen tropft diese Schlacke in ein Wasserbad.
Das Rohsynthesegas durchlduft eine Vollquenche mit Wasser und eine Gasreinigung, was zu
einem reinen Synthesegas flihrt, das zu ca. 30 Vol.-% aus H, und zu ca. 50+ Vol.-% aus CO
besteht. Die restlichen Bestandteile um 10 Vol.-% sind CO, aus der Verbrennung von Slurry
und etwas Stickstoff. Dieser entsteht bei der Vergasung aus Brennstoff-Stickstoff und wird
aullerdem als Spiilgas fiir nicht in Betrieb befindliche Leitungen verwendet.

-8-
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Unter dem Namen ,,Biolig™ soll von der Schnellpyrolyse iiber die Slurry-Vergasung bis zur
Synthese auf dem Geldnde des Forschungszentrums Karlsruhe eine komplette Pilotlinie zur
Erzeugung von Synthesekraftstoffen geplant, gebaut und betrieben werden. Die Anlage ist fiir
einen Durchsatz von 500 kg/h trockenem Stroh konzipiert. Als erstes ging 2007 die Pyrolyse-
Stufe in den Testbetrieb [7], die weiteren Anlagestufen sind im Planungsstadium.






3 Reinigung und Konditionierung des
Rohsynthesegases

Die Vergasung stellt eine besonders flexible Moglichkeit dar, um Biomasse sowohl energe-
tisch als auch stofflich zu nutzen. Hierbei wird Biomasse durch partielle Oxidation bei hohen
Temperaturen iiber 1000°C zu einem Rohsynthesegas mit den Hauptbestandteilen H,, CO,
CO; und H,O umgesetzt. Je nach Prozessfiihrung, Vergasertyp und Einsatzstoft (unterschied-
liche Biomassen) enthidlt das Gas Nebenbestandteile wie Kohlenwasserstoffe, Teere und wei-
tere Spurenstoffe, die zwar nur in kleinen Konzentrationen vorliegen, aber nachgeschaltete
Prozesse vor allem durch Katalysator-Vergiftung storen konnen. Die Gasreinigung senkt die
Anteile von stérenden Teere und Spurenstoffen moglichst bis zu den durch die Synthese be-
stimmten Grenzwerten.

3.1 Reinigung von Rohsynthesegasen aus Biomasse

Da Synthesegas-Katalysatoren sehr empfindlich gegeniiber Verunreinigungen bis in den ppm-
Bereich sind, bedarf es hochreiner Eduktgase. Rohsynthesegase aus der Biomassevergasung
enthalten eine Vielzahl von Katalysatorgiften: Schwefel als H,S, COS, organischer Schwefel
R-S, Chlor als HCI, Stickstoft als NH3;, HCN und HCNO, Phosphorverbindungen, Alkalime-
talle als K, Na, und Aromaten wie Benzol, sowie Teere, Stdube und Feinpartikel. Auflerdem
konnen Rohsynthesegas-Bestandanteile wie z.B. CO, entstehen, die die Katalysatoren zwar
nicht zerstoren, aber die Synthese hemmen. Es gilt zu erwédhnen, dass es bisher grundséatzlich
an Erfahrung mit chemischen Synthesen, die mit Biosynthesegas durchgefiihrt wurden, man-
gelt [8].

Tab. 3-1 zeigt typische Verunreinigungsgrade eines Rohsynthesegases, welche den Reinheits-
anspriichen verschiedener Gasnutzungen gegeniibergestellt werden. Die Angaben zu den Ver-
unreinigungen im Rohsynthesegas sind fiir den schlechtesten Fall dargestellt. Angaben iiber
den Vergasertyp sind hier nicht gemacht.

Wie zu sehen sind Motoren und Turbinen deutlich unempfindlicher gegeniiber den Eduktga-
sen als katalysierte Synthesen. Dies erkldrt die Notwendigkeit von sinnvollen und ausgereif-
ten Gasreinigungseinheiten.

Betrachtet man die einstufige DME-Synthese, so haben sich bei der Methanolsynthese die
Cu/ZnO/Al,0O5 -Katalysatoren als sehr empfindlich erwiesen. Der ebenfalls verwendete y-
AlO;-Katalysator ist im Gegensatz zu den Methanolkatalysatoren vergleichsweise unemp-
findlich (Vgl. Kap. 4.2.2).

Schwefel zihlt fiir Kupferkatalysatoren zu den stirksten Katalysatorgiften. Es reagiert mit den
aktiven Kupferzentren des Cu/ZnO/Al,Os-Katalysators und senkt so die Aktivitit. Da Schwe-
fel in Biomasse in geringeren Konzentrationen als in Synthesegas aus Kohle oder Erddl vor-
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liegt, ist seine Entfernung als H,S, COS, CS, und organischem Schwefel aus dem Rohsynthe-
segas einfacher.

Interessant ist die positive Auswirkung von ZnO, das die Vergiftung der Kupferkatalysatoren
durch Schwefel effektiv mindert. Es entzieht dem Synthesegasstrom den Schwefel, in dem es
ZnS und ZnSO; bildet und somit die aktiven Kupferzentren des Katalysators freihélt. Kom-
merzielle Methanolkatalysatoren konnen z.B. 0,4 Gew.-% Schwefel adsorbieren und eine Ak-
tivitdt bis 70% aufrechterhalten. In diesem Zusammenhang ebenso zu erwédhnen sind Untersu-
chungen, die nachweisen konnten, dass COS in Gasphasenreaktionen nicht als Katalysatorgift
wirkt [9, 10, 11].

Tab. 3-1: Typische Rohsynthesegas-Verunreinigungen fiir Biosynthesegas
sowie die Reinheitsanspriiche verschiedener Anwendungen [8, 12, 13]

Stérstoff Rohsynthese- Gas- Gas- | Fischer- | MeOH- | Brennstoff-
orstotie gas motor | turbine | Tropsch | Synthese zelle
Partikel
Arie = bis 10° <50 <1 W0 <0,2 <10
1TlN
Teere m < Tau-
T pis2%10° | <100 | <5 < <0,1
My punkt
Na+ K m
_3g bis 1,7 - <0,2 | <0,003 <0,2 <0,1
mN
NH; + mg )
HCN m_; bis 1600 <55 - <0,76 <0,1 <7600
H,S + mg
COoSs + m_3 bis 170 <1150 <15 <15 <0,1 <0,1
CS; N
Halogene m
8 m—3g bis 480 5,0 <0,81 | <0,016 <0,1 <0,1
N

Noch gravierender als Schwefel wirken sich Chloranteile im Synthesegas aus. Adsorbiertes
Chlor blockiert und/oder modifiziert die aktiven Zentren. Es bildet mit Kupfer fliichtiges
CuCl,, welches vermutlich durch seinen niedrigen Schmelzpunkt und seine hohe Oberflé-
chenmobilitdt die Sinterung des Katalysators fordert. Spuren von Chlor im Synthesegas bilden
auflerdem Zn-Chloride und nehmen so dem Katalysator die oben erwihnte Selbstreinigungs-
funktion beziiglich des Schwefels [9, 10, 11].
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Auch Alkalimetalle reduzieren die Aktivitdt des Katalysators. Gleichzeitig steigt mit den An-
teilen von Alkalien die Selektivitit zu hoheren Alkoholen [9, 11].

Teere blockieren die aktiven Zentren der Katalysatoren und kdnnen auch zu Verstopfungen in
Rohrleitungen fiihren. Um die Bildung von Teeren und gleichzeitig auch von Methan von
vorneherein zu unterdriicken, wurde fiir das Karlsruher Biolig-Verfahren (Vgl. Kap.2) ein
Flugstrom-Druckvergaser mit hohen Betriebstemperaturen iiber 1000°C gewéhlt. Dies wird in
Kap. 3.3 néher diskutiert.

Das CO; wirkt nicht als Katalysatorgift, hemmt allerdings in groeren Mengen die Synthese.
Hansen [10] berichtet, dass hohe Anteile an CO, zur Alterung des Katalysators beitragen. Er
vermutet, dass die stabilisierende Wirkung des Methanolkatalysatortragers Al,Os; dadurch
beeintrachtigt wird. Des Weiteren ist es moglich, dass CO, die Gleichgewichtslage der WGS-
Reaktion (4.4) beeinflusst und das mehr gebildete H,O die Aktivitét reduziert.

3.2 Arten von Verunreinigungen am Beispiel von Weizenstroh

In Synthesegasen aus Biomasse sind in der Regel deutlich mehr Katalysatorgifte enthalten als
in Synthesegas aus Erdgas. Als Beispiele verschiedener Biomassen werden in Tab. 3-2 die
Elementarzusammensetzungen von Weizenstroh und weiteren naturbelassenen Biomasse-
Festbrennstoffen aufgefiihrt.

Tab. 3-2: Gehalt an Hauptelementen in verschiedenen Biomassen [14]

C H (0 N S Cl Asche
Gew.-% in der Trockenmasse
Weizenstroh 45,6 5.8 423 0,5 0,080 0,200 5.5
Roggenstroh | 46,6 6,0 42,1 0,6 | 0085 | 0400 | 43
Heu 45,5 6,1 41,5 1,1 0,160 | 0,310 53
E;'lcth;'l‘:;’g 47,9 6,2 452 0,2 0,015 | 0,006 0,5

Der Stickstoffanteil ist zwar gering, groflere Anteile werden aber zu Ammoniak oder Blauséu-
re umgewandelt, die als Katalysatorgift wirken. Auch kleine Anteile an Schwefel und Chlor
sind zu beachten. Der Aschegehalt von 5-10 Gew.-% ist im Fall von Weizenstroh sehr hoch
und kann in der Anlage zu Korrosionsschiden fiihren. Kommt die Asche mit Feuchtigkeit in
Kontakt, konnen Gewebefilter verkleben, auBerdem wirken sie als Katalysatorgifte. Der grof3-
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te Anteil der Asche ist Si,0 mit ungefdahr 50 Gew.-%. Die weiteren Komponenten in Weizen-
strohasche sind K,O, CaO, SOs, Cl, P,Os, CO,, MgO, Al,O3, Fe,03, Na,O und TiO, [15].

Nach den am Beispiel des Weizenstrohs vorgestellten moglichen Verunreinigungen kann nun
der weitere Weg der Biomasse betrachtet werden (Vgl. Kapitel 2). Bei der ersten Stufe des
Karlsruher Biolig-Verfahrens, der Schnellpyrolyse, werden, abgesehen von kleinen Mengen
an CO; und niedrigen Kohlenwasserstoffen, kaum Verunreinigungen entfernt. Hiernach folgt
der Flugstrom-Druckvergaser, der im Folgenden beschrieben wird.

3.3 Der Flugstrom-Druckvergaser

Durch entsprechend hohe Driicke und Temperaturen in der Vergasung konnen Storstoffe im
Rohsynthesegas, wie Teere, CH4 oder Ascheaustrag, vermieden werden. Nachteilig fiir diese
Ziele sind im Gleich- oder Gegenstrom betriebenen Festbettreaktoren, da auf Grund der ge-
ringeren Betriebstemperatur grofle Teermengen freigesetzt werden. Gegenstromvergaser sind
noch etwa zwei Groflenordnungen schlechter als Gleichstromvergaser, weil das Rohsynthese-
gas gro3e Mengen unzersetzbarer Pyrolysegase enthilt. Bei der Wirbelschichtvergasung hin-
gegen sind geringere Teergehalte und hohe Staubgehalte typisch. Ein speziell konzipierter
Flugstrom-Druckvergaser ist der bereits erwidhnte GSP-Flugstrom-Druckvergaser mit Kiihl-
schirm. Er liefert auf Grund der hohen Betriebstemperaturen von 1000°C bis zu 1600°C ein
praktisch teer- und methanfreies Synthesegas. Der Flugstrom-Druckvergaser wird in der Lite-
ratur als Vergasertyp bezeichnet, der die erforderliche Reinheit beziiglich Teer und Methan fiir
eine Synthese erreichen kann [8]. Zusétzlich ldsst sich der Vergaser bei hohen Driicken bis
100 bar betreiben, wodurch die Vergasungsrate steigt, da die Sauerstoffkonzentration hoher
wird. Dieser Druck wird auch fiir die anschlieBende Synthese genutzt.

Flugstrom-Druckvergaser sind als ,,Allesfresser” bekannt und fiir ein breites Spektrum ver-
schiedenster Brennstoffe - Biomasse und Fossile - geeignet. Alle pump- und zerstdubbaren
sowie staubformigen Einsatzstoffe, die einen Heizwert > 10 MJ/kg besitzen, lassen sich darin
sicher vergasen. Ein weiteres vorteilhaftes Charakteristikum des GSP-Flugstromvergasers ist
der wassergekiihlte innere Strahlungsschirm (Vgl. Abb. 2-3), der speziell fiir die stark asche-
und salzhaltige mitteldeutsche Salzbraunkohle entwickelt wurde. Die zylindrische Reaktions-
kammer hat eine mit ca. 250°C heilem Druckwasser gekiihlte, gasdichte Membranwand. Die
gestiftete und mit SiC-Stampfmasse belegte innere Oberfldche wird durch eine ca. 1 cm dicke
viskose langsam ablaufende Schlackeschicht vor Korrosion und Erosion geschiitzt. Durch die
hohe Betriebstemperatur wird vor allem sichergestellt, dass die Asche schmilzt und als ge-
schmolzene Schlacke ablaufen kann. Aus dem Vergaserkiihlschirm tritt heiles Rohsynthese-
gas und fliissige Schlacke durch eine zentrale Offnung in den darunter liegenden Quenchraum
ein. Dort wird die Schlacke durch Wassereinspritzung mit einer Vollquenche auf etwa 160°C
abgekiihlt. Die Schlacke erstarrt im Quenchwassersumpf zu einem Granulat, das periodisch
ausgeschleust wird. Mit der Vollquenche ist ein hoher Energieverlust verbunden, der durch
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weitere Entwicklungsarbeiten deutlich reduziert werden soll [1]. Bei hoheren Betriebsdriicken
wird allerdings der Exergieverlust deutlich geringer.

Um abzuschitzen, welche Zusammensetzung ein Rohsynthesegas aus dem Flugstrom-
Druckvergaser hat, wird das Gleichgewicht der homogenen WGS-Reaktion bei Vergasertem-
peraturen angenommen, d.h. die WGS-Komponenten H,, CO, CO; und H,O liegen in Gleich-
gewichtskonzentrationen vor. Fiir die trockenen Lignocellulose wird die stark vereinfachte
Summenformel C3;H40, zugrunde gelegt. Dies entspricht einer Zusammensetzung mit 50
Gew.-% Kohlenstoff und 50 Gew.-% Formal-H,O. Fiir die Simulation mit AspenTech®1 wur-
de angenommen, dass bei der Vergasungstemperatur die WGS-Komponenten H,, CO, CO,
und H,O in Gleichgewichtskonzentrationen entstehen. Als weitere Randbedingung wurden
Spurenstoffe vernachléssigt, die Umsetzungsgleichung lautet somit allgemein:

nC,H,0, + vO, — wCO +xH, + yCO, + zH,0 3.1)

Der als adiabat betrachtete Vergaser soll in der Simulation verschiedene Temperaturen bei
einem Druck von 80 bar erzielen. Diese Temperaturen wurden durch entsprechende Sauer-
stoffzugabe fiir die Umsetzung eingestellt. Die Zusammensetzung der Komponenten ergab
sich aus der Gleichgewichts-WGS-Reaktion mit AspenTech® (Vgl. Tab. 3-3).

Tab. 3-3: Ergebnisse der Zusammensetzung des Rohsynthesegases aus
vereinfachter Biomasse Cs;H4O, bei der Simulation von verschiedenen
Vergasertemperaturen ohne Asche

Mol C;H40; | Mol O, | T/°C H, CO CO, H,0 CHy4
1 0,750 1000 23,4% 52,0% 9,4% 8,6% 6,7%
1 0,885 1100 27,5% 52,5% 8,0% 10,1% 2,0%
1 0,960 1200 28,1% 52,8% 7,6% 11,5% -
1 1,011 1300 27,0% 52,5% 7,7% 12,9% -
1 1,055 1400 25,6% 52,2% 7,9% 14,4% -
1 1,095 1500 24,3% 51,9% 8,1% 15,7% -

! Aspen Technology, Inc. (kurz AspenTech®), Prozesssimulationssoftware, die zur Modellie-
rung, Simulation und Optimierung chemischer Verfahren und Anlagen dient.
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Wie zu erkennen ist, entstehen bei Temperaturen unter 1200°C kleinere Mengen an Methan.
Da dies vermieden werden soll, sind hohere Vergasungstemperaturen notwendig. Um 1200°C
zu erreichen, ergab sich fiir ein formales Mol Lignocellulose C3H4O, rund 0,96 Mol O,, was
ca. 1/3 der zur Verbrennung notigen O,-Menge entspricht. Eine weitere Erhohung der Tempe-
ratur wurde mit im Vergleich zur Biomasse hoheren Molanteilen O, erzielt. Der H,-Anteil
erreichte bei 1200°C ein Maximum mit 28,1%, wihrend die Konzentrationen des CO anna-
hernd konstant bei gemittelten 52,3% lagen. Fiir den CO,-Anteil errechnete man ein Mini-
mum bei 1200°C, das H,O stieg konstant mit dem Anstieg der Temperatur.

3.4 Konzept einer Gasreinigung mit Konditionierung fur die
Integration in den Gesamtprozess

Das Bindeglied zwischen der Biomassevergasung also der Gaserzeugung und der Gasnutzung
ist die Gasreinigung. Idealerweise sollten Vergaser, Gasreinigung mit Gaskonditionierung und
die Synthese als ganzheitliches System betrachtet werden.

3.4.1 Industrielle Reinigung und Konditionierung des
Rohsynthesegases nach einer Flugstrom-Druckvergasung

In diesem Abschnitt wird auf ein Beispiel einer Rohsynthesegasreinigung nach einer Flug-
strom-Druckvergasung eingegangen, nicht auf den Gesamtprozess. Hierfiir dient die Reini-
gung von nahezu teerfreiem Rohsynthesegas aus Biomasse aus dem Verfahren der Choren
Industries GmbH (Vgl. Abb. 3-1) [16, 17].

Das Rohsynthesegas wird nach der Vergasung bei etwa 350°C durch Gewebefilter geleitet. In
diesen Filtern werden die aus Asche und nicht umgesetztem Kokspulver bestehenden Stdube
ausgefiltert. Das teilgereinigte Rohsynthesegas wird anschlieend in einer zweistufigen Wa-
schereinheit weiter gereinigt. Die erste Stufe ist eine Wasserwédsche am Wassertaupunkt von
fiir den verwendeten Betriebsdruck. Dabei werden HCI, NH3, Hg und Reststdube entfernt.
Durch Zusatz von Fe(OH), zum Waschwasser wird H,S in der Form von FeS gebunden und
im Wasser ausgefillt. In der zweiten Wasserwésche werden weitere Reststdube und eventuell
eingesetzte Zusitze zur Waschlosung ausgewaschen. Als Waschzusatz ist NaOH moglich, das
zur pH-Wert Regelung eingesetzt wird.

Fiir eine Fischer-Tropsch-Synthese zur Herstellung von paraffinischen Produkten als Option
im Anschluss an die Synthesegaserzeugung aus Biomasse ist ein Verhéltnis von H,:CO= 2,05-
2,1:1 notwendig. Im Rohsynthesegas nach einer Flugstrom-Druckvergasung von Biomasse
betridgt das H,:CO-Verhiltnis aber nur 1:1 bis 1:2. Aus diesem Grund setzt man hier CO mit
H,O in einem Teilstrom des Gases in einem separaten Reaktor mit der WGS-Reaktion zu H;
und CO; um. Dieser Teilstrom ist in Abb. 3-1 nicht dargestellt.
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Carbo-V® - Biomassekraftwerk
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Abb. 3-1: Choren Prozess mit Vergasung und Gasreinigung

AbschlieBBend finden eine CO,-Wiésche und eine Fein-Reinigung statt. Um dem Synthesegas-
strom das CO; zu entziechen, wird hier eine physikalische Adsorption an einem Losungsmittel,
in diesem Fall eine Selexolwésche, eingesetzt. Diese physikalische Wische arbeitet bei Tem-
peraturen von -10°C bis 40°C mit Polyethylenglykol-dimethylether als Waschmittel. Der Pro-
zessdruck hierfiir liegt zwischen 20 und 70 bar.

Die Fein-Reinigung mittels Adsorptionskatalysatoren, auch ,,Polizeifilter” genannt, entfernt
restliche Spuren von Chlor und Schwefel aus dem Gas. Dabei sind Temperaturen zwischen
400°C und 500°C nétig. Im Anschluss wird das Reingas in die Synthese eingebracht.

Bei diesem beschriebenen Reinigungsverfahren ist aus wirtschaftlichen Gesichtspunkten vor-
teilhaft, dass die Reinigungskomponenten grofteils bekannte und verfiigbare Technologien
sind und ihre Prozesstauglichkeit bereits bewiesen haben. Ebenso ist die Beladung des Roh-
synthesegasstromes mit Wasser aus den beiden Wasserwéschen positiv zu bewerten, da kein
zuséatzlicher HO-Dampf fiir die WGS-Reaktion zugefiihrt werden muss.

Nachteilig sind die anfallenden Mengen an kontaminierten Waschfliissigkeiten, sowie Ener-
gieverluste beim Wérmetausch zu bewerten. Aullerdem bedarf der Selexol-Prozess weiterer
Optimierung.
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3.4.2 Reinigungs- und Konditionierungsschema fur das Karlsruher
Biolig-Verfahren mit integrierter DME Synthese

Im Folgenden wird ein mogliches Reinigungsschema beschrieben, welches dem Karlsruher
Biolig-Verfahren nachgeschaltet und der einstufigen DME-Synthese vorgeschaltet werden
konnte (Vgl. Abb. 3-2). Im Boden des oben beschriebenen GSP-Flugstromvergasers ist eine
Vollquenche integriert, die dem Gasstrom Verunreinigungen entzieht. Allerdings kommt es
durch nicht genutzte Verdampfungswirme des Quenchwassers zu Energieverlusten. Der Roh-
synthesegasstrom wird bei 80 bar von ca. 1200°C auf ca. 295°C, der Siedetemperatur von
Wasser, abgekiihlt.

Flugstromvergaser . enefilter Wasser-

mit oder E-Filter Wischer CO, Wischer Polizeifilter
Quenche
Teerfreies
% Rohgas
1200°C WT4
DME

| Synthese

H20 @ DME
50°C
210°c WT6
WGS- Destillations-
Reaktor kolonne
Splitstrom zur
Verstromung

Abb. 3-2: Schema eines Gasreinigungs- und Konditionierungskonzeptes mit
einstufiger DME-Synthese und abgeschitzten Betriebstemperaturen

Bei einer Erhdhung des Vergasungsdruckes auf 100 bar wiirde eine Temperaturen von 311°C
resultieren.

Zusitzlich kommt es bei der Abkiihlung mit Wasser zur Aerosolbildung. Dies muss fiir die
erste Reinigungseinheit bedacht werden, die an den Vergaser gekoppelt wird, da sich Aerosole
durch Gaswiéschen im Fortgang der Reinigung nur sehr schlecht abtrennen lassen. Gewebefil-
ter entfernen zwar Stidube, haben aber den Nachteil, dass sie sich durch die Feuchtigkeit der
Aerosole mit einem Schmierfilm belegen, der sich auch mit Druckestdfen nicht mehr abreini-
gen lésst.

-18 -



Reinigung und Konditionierung des Rohsynthesegases

Eine andere Moglichkeit zur Abscheidung von Aerosolen und Stiduben ist ein Elektrofilter, der
den Gewebefilter entweder ersetzt oder erginzt. Wahrend Gewebefilter bei Temperaturen bis
maximal 350°C arbeiten, konnen Elektrofilter auch noch bei deutlich hoheren Temperaturen
eingesetzt werden. Allerdings ist aus Griinden der Sicherheit zu bedenken, dass mit dem Syn-
thesegas ein brennfdhiges Gemisch vorliegt und es bei Lufteinbruch durch die Korona-
Entladung zur Ziindung im E-Filter kommen kann.

Fiir die folgende Reinigungsstufe empfiehlt sich eine zweistufige Wasserwische wie bereits in
3.4.1 vorgestellt. Die Siedetemperatur des Wassers beschréinkt hierbei die Betriebstemperatur.
Als CO, und Schwefel-Wische im Anschluss kommt z.B. eine Rectisolwésche bei -10 bis -
70°C Betriebstemperatur in Frage. Diese physikalische Sauergaswdsche mit Methanol als
Losungsmittel ermdglicht eine Reduzierung des Schwefelgehalts auf unter 0,1 vppm und
CO,-Gehalte im ppm-Bereich. Die Abscheidung von CO, beim Rectisol-Verfahren ist bei
Driicken von 30 bis 80 bar mdglich, somit kann die Gasreinigung zwischen Flugstrom-
Druckvergasung und Synthese ohne Entspannung oder teure Zwischenkompression auskom-
men. Eine weitere physikalische Wésche ist das bereits erwéhnte Selexolverfahren (-10°C bis
40°C). Der Prozessdruck hierfiir liegt zwischen 20 und 70 bar. Bei beiden Verfahren wird am
Ende aus H,S reiner Schwefel mit einem Claus-Prozess zuriickgewonnen; auch das CO, wird
desorbiert und gegebenenfalls in Ammoniakanlagen, z.B. zur Harnstoftherstellung verwendet.

Der ,,Polizeifilter (350-450°C) zur Entfernung der letzten Reste von Spurenverunreinigungen
kann mit Aktivkohle betrieben werden.

Nach einer DME-Synthese (250°C) werden die beiden Hauptprodukte, DME und Methanol,
tiber eine Destillationskolonne separiert. Der Synthesegasstrom, der die Trennkolonne ver-
lasst, besteht dann zu groBen Teilen aus CO und CO, neben kleineren Fraktionen an H,O, H;
und N,. Unter Zugabe von H,O soll in einen WGS-Reaktor ein Hy—reiches Gas erzeugt und
iber die Prozessleitung zur CO,-Wische wieder in den Prozess eingebracht werden. Der Teil-
strom oder auch Splitstrom genannt, der nach der DME-Synthese und vor der Trennkolonne
abgezogen wird, sorgt dafiir, dass der Stickstoff nur in begrenztem Mal} akkumulieren kann.
Dieser abgezogene Teil des Rohsynthesegases kann z.B. verstromt werden.

Simulation der Stoffstrome

Zur genaueren Betrachtung wurde zunidchst eine Simulation der Stoffstrome fiir den aufge-
zeigten Prozess (Vgl. Abb. 3-2) durchgefiihrt. Hierbei betrachtete man nur den Kreislauf ab
der CO,-Wische, der dazwischen befindliche ,,Polizeifilter wurde vernachléssigt. Das ver-
einfachte FlieBbild ist in Abb. 3-3 zu sehen, ein weiteres Schema ist im Anhang A.l aufge-
zeigt.
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CO, Wascher
Synthesegas
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DME
Synthese
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H,O DME
WGS- Destillations-
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Splitstrom zur
Verstromung

Abb. 3-3: Schema des simulierten Prozess-Kreislaufes

Die Bilanzen wurden mit AspenTech® berechnet, ein Prozessdruck von p=50 bar war iiber den
gesamten Bereich konstant gehalten.

Der Eingangsparameter ist die Rohsynthesegaszusammensetzung nach Verlassen des Flug-
strom-Druckvergasers bei 1200°C (Vgl. Tab. 3-3). Zusitzlich wurde der Eingangsstickstoffan-
teil mit 2% abgeschétzt: Spurenverunreinigungen gingen auf Grund der kleinen Konzentratio-
nen nicht in die Berechnungen ein.

Tab. 3-4: Rohsynthesegaszusammensetzung der Simulation der Stoffstrome

(Input)
H; Cco CO;, H,O N,
27,5% 51,8% 7,5% 11,3% 2,0%

Fir die einzelnen verfahrenstechnische Einheiten wurden verschiedene vereinfachte Annah-
men getroffen:
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- Der Reinigungsgrad der CO,-Wische sollte fiir CO, und H,O jeweils 99% erreichen.
- Die Destillationskolonne entnimmt zu 100% das entstandene DME.

- Fiir die DME-Synthesen wurde ein CO-Umsatz von 70% angenommen, bei der WGS-
Synthese ein CO-Umsatz von ebenfalls 70%.

- Die geringen Anteile an Methanol bzw. Wasser, die bei der Synthese entstehen, sind
nicht beriicksichtigt.

- Die Zugabe an H,O in den WGS-Reaktor wurde mit rund 30 Vol.-% vom Gesamt-
strom vorgegeben.

Stickstoff kann technisch nicht aus dem Gasstrom entfernt werden. Indem ein Teil des Ge-
samtkreislaufstromes, Splitstrom genannt (,,Splitstrom zur Verstromung®™ in Abb. 3-3), ent-
nommen wird, erreicht man, dass Stickstoff nur zu einem feststehenden Teil akkumuliert, der
dann im Kreis gefiihrt wird. Rezyklieren bedeutet jedoch erhohte Kosten durch den erhohten
Gasstromvolumenstrom. Ebenso muss an den Warmetauschern zur Aufheizung mehr Energie
aufgebracht werden. Allerdings werden bei der Kreisgasfiihrung eines Inertgases im System
die Explosionsgefahr im Gesamtprozess und die Warmetonung in der Synthese vermindert.

Die Simulation wurde fiir unterschiedliche Splitstréme durchgefiihrt, hier in Prozent vom Ge-
samtstrom angegeben (Tab. 3-5 Fall 1-4). Hieraus ergaben sich verschiedene Zusammenset-
zungen flir den im Kreis gefiihrten Volumenstrom.

Als Riickfiihrungsstrom ist der Volumenstrom zwischen dem WGS-Reaktor und der CO,-
Wische definiert, hier ist die Menge des zuriickgefiihrten N, und CO in diesem Strom aufge-
fiihrt.

Tab. 3-5 zeigt fiir Fall 1 beim kleinsten Splitstrom, dass das Synthesegas, welches zuriickge-
fiihrt wird, durch Akkumulation zu einem Drittel aus N, besteht. Verdoppelt man den Split-
stromanteil (Fall 2), so erhdlt man rund 19% N,. Bei 20% Splitstrom-Entnahme (Fall 3) sind
nur noch rund 10% Stickstoff im Gaskreislauf akkumuliert. Fall 4 zeigt trotz einer weiteren
Erhohung des Splitstromes, nur noch eine geringe Verbesserung. Dieser 10% N,—Anteil liegt
im wirtschaftlich und technisch vertretbaren Rahmen. Der Anteil an CO im betrachteten Vo-
lumenstrom der Riickfiihrung &ndert sich nur geringfiigig, so dass sich diesbeziiglich eine
Rezirkulation lohnt. Eine vollstindige Ergebnisiibersicht der vier Félle ist im Anhang A.1 zu
sehen. Der Volumenstromanteil der Riickfiihrung, d.h. der Quotient aus Riickfiihrungsstrom
und Eingangsstrom ins System, ist bei allen Varianten relativ hoch. In Fall 3 werden nach der
Destillationskolonne und dem WGS-Reaktor ca. 70% zurilickgefiihrt.
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Tab. 3-5: Ergebnisse der Simulation bei verschiedenen Splitstromen

Fall 1 2 3 4
Vol.-% Vol.-% Vol.-% Vol.-%
Splitstromeanteil 5 10 20 30
N,-Gehalt im Ruckfihrungsstrom 33 19 10 7
CO-Gehalt im Ruckftuhrungsstrom 10 9,9 9,6 9
Volumenstromanteil in %
100 84 70 63

(Ruckfuhrungsstrom / Synthesegas )

Energiebilanz

Zu der Bilanz der Volumenstrome wurde eine Energiebilanz fiir den Fall 3 durchgefiihrt, um
zu zeigen, welche Wirmemengen bendtigt werden und welche Warmetauscher gekoppelt
werden konnen. Die Bilanz bezieht sich auf die Ergebnisse der Simulation der Stoffstrome,
allerdings wurde hier nun die Gesamtanlage betrachtet.

Zuerst wurde die Temperaturen in den einzelnen Reinigungseinheiten festgelegt, wie sie in
Tab. 3-6 dargestellt sind [18, 19]. Die Temperatur fiir die Destillationskolonne wurde iiber den
Dampfdruck des DME bestimmt. Hierzu wurde der Partialdruck des DME im Gasstrom be-
rechnet, der im Falle 3 (20% Split) bei 12 bar liegt. Fiir die DME-Synthese und fiir den WGS-
Reaktor wurden die Temperaturen abgeschitzt.

Tab. 3-6: Betriebstemperaturen der einzelnen Einheiten

Einheit Gewebe- | Wasser- CO;,- Polizei- DME- Trenn- WGS-
filter wische | Wische filter Synthese | kolonne | Reaktor
T/°C 350 100 40 450 250 50 210

Die spezifischen Gesamtwirmekapazititen der Strome berechneten sich unter Berticksichti-
gung der jeweiligen Temperaturen und Gaszusammensetzungen. Die hierfiir benotigten Wér-
mekapazititen der einzelnen beteiligten Stoffe wurden mit AspenTech® bestimmt, sie sind im
Anhang A.1 aufgefiihrt.
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mit

Cpj

wi

ci(T)

Cp,j = ZVV[C’I(T)

(3.2)

-Spezifischen Gesamtwirmekapazititen des Stromes ],

[kJ/kmol K]

-Prozentualer Anteil der Spezies 1; [%]

-Spezifischen Gesamtwirmekapazititen der Spezies 1,

[kJ/kmol K]

Die Gesamtwirmekapazititen der Stromes in den WT (Eingang) und aus dem WT heraus

(Ausgang) zeigt Tab. 3-7. Ergénzend wird in der rechten Spalte gezeigt, ob es sich um Ener-

gieabgabe (-) oder Energiezugabe (+) handelt.

Tab. 3-7: Spezifische Gesamtwarmekapazititen am Eingang bzw. Ausgang

der einzelnen Warmetauscher und die Temperaturdifferenz

¢p,i/ kJ/kmol K ¢pi/ kJ/kmol K Temperaturdifferenz

(WT Eingang) (WT Ausgang) AT /°C
WTI 32,5 30,9 250 -
WT2 30,9 30,5 60 -
WT3 29,1 40,0 410 +
WT4 40,0 29,7 200 -
WTS 43,8 37,6 200 -
WT6 31,1 33,2 220 +
WT7 35,6 32,6 230 -

Die notwendigen Warmetauscher (WT), wie in Abb. 3-2 dargestellt, sind im gesamten System

als verlustfrei angenommen. Bei der Gesamtbilanz vernachléssigt wurden die gewonnene

Energie bei der Teilverstromung und die Energie (Exothermie) der DME-Synthese.

Da noch nicht bekannt ist, welche genauen Rohsynthesegasmengen der Flugstrom-

Druckvergaser abgeben wird, wurde hier auf eine qualitative Angabe von Energiemengen

verzichtet. Die Ergebnisse der Berechnungen, wie sie im Anhang A.1 aufgefiihrt sind, wurden

mit einem angenommenen Eingangsstrom von 110,5 kmol/h gemacht, der sich aus den ange-

gebenen prozentualen Anteilen der einzelnen Spezies mit AspenTech® ergab.
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Aus der Simulation zeigt sich, dass ca. 65% der gewonnen Energie zum Ausgleich der beno-
tigten Energieanteile in den beriicksichtigten Anlageteilen ausreicht. Fiir ein verlustfrei ge-
rechnetes System bedeutet dies, dass rund 35% der gewonnenen Energie fiir andere Zwecke
verfligbar wire.

Betrachtet man eine mogliche Kopplung zwischen den Wiarmetauschern, so liee sich der
Energiebedarf, der fiir die Adsorptionsreinigung am W7 3 benétigt wird, durch den Zusam-
menschluss von WT I und WT 4 decken. Ebenso kann die Warme, die zwischen der DME-
Synthese und der Destillationskolonne gewonnen wird (WT 4) fiir die Erwdrmung des Gas-
stromes vor dem WGS-Reaktor (WT 6) verwendet werden. Auch der W77 im Riickfiihrungs-
strom konnte diesen Energiebedarf des WT6 decken.

Die Realisierung solcher Kopplungen wird industriell meist durch die Abstinde der Reaktoren
und Kolonnen verhindert. Bei industriellen Waschern und Destillationskolonnen werden {ibli-
cherweise die ein- und ausgehenden Gasstrome gekoppelt.

3.5 Schlussfolgerung und Ausblick

Vergleicht man das industrielle Verfahren aus 3.4.1 und das simulierte Verfahrensschema
(3.4.2), so liegt der wesentlichen Vorteile des hier vorgestellten Verfahrens in der Flexibilitét
und der reduzierten GroBBe des WGS-Reaktors.

Durch Platzieren des WGS-Reaktors nach der DME-Synthese ergeben sich geringere Stoff-
strome durch den Reaktor, als mit einer Position vor der DME-Synthese. Aus diesem Grund
kann der WGS-Reaktor kleiner und somit kostengiinstiger gebaut werden. Allerdings muss
geklart werden, welche Grofenordnungen an Volumenstromen fiir eine Riickfithrung rentabel
sind.

Befindet sich die Synthese nach der WGS-Reaktion, wie in 3.4.1, so wird an diese ein hoher
Anspruch gestellt, da die Rohsynthesegase aus Biomasse sehr stark in ihrer Zusammenset-
zung und somit im resultierenden Synthesegas variieren. Dies bedeutet, dass die WGS-
Reaktion permanent neu geregelt werden muss, d.h. die HO-Dampf Zugabe verdndert, um
das von der anschlieBenden Synthese vorgegeben Synthesegasverhiltnis einzuhalten. Das
vorgestellte Verfahren ist hierfiir flexibler, da der DME-Prozess auch bei schwankendem
H,:CO-Verhiltnissen und ohne vorgeschaltete WGS-Reaktion eine gute Ausbeute ohne Ande-
rung der ProzeBparameter erzielt (Vgl. 7). Das nicht umgesetzte Synthesegas wird im An-
schluss an den WGS-Reaktor wieder in den Hauptstrom zuriickgefiihrt und kann so erneut in
der DME-Synthese verwendet werden.

Optimierungen von Energie- und Massenbilanzen sowie der verwendeten Apparate konnen
abschlieBend erst nach der Dimensionierung der Flugstrom-Druckvergasung des BtL-
Verfahrens erfolgen. Ein detailliertes Engineering der Reinigungseinheiten kann auBerdem
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erst geschehen, wenn feststeht, welche Biomassen genutzt werden und welche Reinheitsan-
forderung an das Synthesegas gestellt wird. Ebenso muss betrachtet werden, welcher Anteil
an Stickstoff im Gasfluss aus Spiilgasen resultiert und welche Riickfiihrungsmenge tolerabel
ist. Eventuell konnen diese Spiilungen mit CO, als Inertgas durchgefiihrt werden. CO, wiirde
nicht akkumulieren, da es in der anschlieBenden Wische entfernt wird.

Das vorgestellte Verfahren bietet eine Alternative zu bisherigen Verfahren an. Hierbei kénnen
die Vorteile einer einstufigen Synthese genutzt und Kosten reduziert wer-
den.
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4 Zum Stand von Wissen und Technik von DME und
dessen Synthese

4.1 Allgemeines

Die DME-Synthese aus Synthesegas verlduft in zwei Schritten. Zunichst wird Methanol er-
zeugt (4.1), welches in einem zweiten Schritt dehydratisiert (4.2). Die Globalreaktion in Glei-
chung (4.3) ist die Summe von 2*(4.1) und 1*(4.2). Die Bildungsenthalpien und die Freie
Bildungsenthalpien sind bei Standardbedingungen (7=298,15 K; p= 1 atm) angegeben.

o_ kJ 0_ _sg gk/
2H2 +CO «—= CH3OH AH = 182,2 AOIM(,OH AG” = 58’0 mOlMeOH (41)

2CHOH  —= CH,OCH,+H,0 AH"= —23,5%01 AG" = =4, %01 (4.2)

DME

4H,+2CO0 = CH,OCH,+H,0 aH' :—205,8% L AG = —62,2% (4.3)

ol

DME

Bei einem stochiometrischen Verhéltnis von H,:CO=2:1 entstehen DME und als Koppelpro-
dukt H,O im Verhiltnis 1:1. Die Methanolsynthese ist thermodynamisch limitiert (41G’= -58,0
kJ/mol). Durch die Koppelung mit der Dehydratisierung wird dem Gleichgewicht permanent
Methanol entzogen und der mogliche Umsatz erhoht, allerdings ist die die Dehydratisierung
noch stirker limitiert.

Man erkennt am negativen Wert der Standart Reaktionsenthalpie 4H’, dass sich eine Erho-
hung der Temperatur ungiinstig auf das Gleichgewicht des gewiinschten Produktes auswirkt.
Eine Erhohung des Druckes hat hingegen einen positiven Effekt auf die DME-Bildung.

Wird zusitzlich die WGS-Reaktion (4.4) katalysiert, was durch den beteiligten Methanolkata-
lysator ermoglicht werden kann, so ergibt sich eine neue Globalreaktion (4.5). Die fiir Glei-
chung (4.1) und (4.2) erwédhnten Gleichgewichtslimitierungen werden nun gestért und man
erhélt einen verbesserten Umsatz an CO. Als Koppelprodukt entsteht nun CO, statt H,O.

CO+H,0 = CO,+H, M°:-4l,z%olw AGO:—28,6%OZCQ (4.4)

3H, +3CO &= CH,OCH,+CO,  AH’ :—247,0%01 AG" =—91,1%01 (4.5)
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Die WGS-Reaktion unterstiitzt die Dehydratisierung, in dem sie H,O entzieht. Zusitzlich én-
dert die WGS-Reaktion das ideale H,:CO Verhiltnis, d.h. es wird von einem Hj-reichem Syn-
thesegas in Richtung hoherem CO-Anteil verschoben. Ein CO-reicheres Synthesegas als im
Fall der Reaktion (4.3) ist somit von Vorteil. Peng [20] zeigte durch Simulationen, dass die
Synergie der drei Reaktionen bei einem CO-reicheren Synthesegas sehr stark ist. In diesem
Fall erhoht die WGS-Reaktion die H,—Konzentration und fordert die treibende Kraft der Ki-
netik und der Thermodynamik der Methanolsynthese. Gleichzeitig schadet jedoch H, —reiches
Synthesegas der Kinetik und der Thermodynamik der Methanolsynthese, da das CO ver-
braucht wird.

Stand der Technik bei der DME-Synthese ist der zweistufige Prozess. Industrielle GroBprojek-
te basieren nahezu ausschlieBlich auf dieser Verfahrensvariante. In einer ersten Stufe wird das
Synthesegas zu Methanol umgesetzt. Seit in den 50er Jahren Katalysatoren auf Kupfer-Basis
fiir die Niederdruck- und Niedertemperatur-Methanolsynthese gefunden wurden, werden die-
se fast ausschlieBlich verwendet, in der Regel in der Form Cu/ZnO/Al,0O3 mit ZnO als Promo-
tor und Al,O3 als stabilisierender Triger wie in Kapitel 4.2 detailliert gezeigt.

In einem zweiten Reaktor findet die sauer katalysierte Dehydratisierung zu DME und H,O
statt. Hierzu verwendet man hauptséichlich reines Gamma-Aluminiumoxid (y-Al,O3) oder
Zeolithe (z.B. HZSM-5) in verschiedenen Modifikationen und Zusammensetzungen.

Eine interessante Alternative zu dem zweistufigen Prozess ist die einstufige Variante. Hierbei
werden die chemischen Einzelschritte der Methanolsynthese und Dehydratisierung in einem
Reaktor mit einem bifunktionalen Katalysator durchgefiihrt. Technisch kann dies durch einfa-
ches Mischen der beiden genannten Katalysatoren realisiert werden. Zusétzlich wird durch die
Abreaktion des Methanols und dem starken Einfluss der katalysierte WGS-Reaktion das
Gleichgewicht auf die Seite des DME verschoben und somit ein hoherer Umsatz des Synthe-
segases erzielt.

Verdeutlicht ist dies ist in Abb. 4-1 zu erkennen, in der die CO-Gleichgewichtsumsétze bei der
einstufigen Synthese mit der reinen Methanolsynthese verglichen werden. Hierbei ist die
WGS-Reaktion bei der einstufigen Synthese berticksichtigt.

Die dargestellten Werte sind mit AspenTech® unter Verwendung der idealen Reaktionsglei-
chungen ((4.1) - (4.5)) berechnet.

Theoretische Untersuchungen zu den Gleichgewichten der einstufigen Synthese wurden von
Wang et al. [21] gemacht. Verschiedene Berechnungsmethoden zeigen den groflen Einfluss
der Synergie auf den CO-Umsatz und die DME-Ausbeute. Allerdings wirkt sich eine Tempe-
raturerhohung auf Grund der Exothermie aller Reaktionen nachteilig auf die Gesamtausbeute
aus. Eine Erhohung des Druckes wirkt sich durchweg positiv auf Umsatz und Ausbeute aus.
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Abb. 4-1: Darstellung der Gleichgewichtsumsitze von CO fiir die

Methanolsynthese und die einstufige DME-Synthese inklusive WGS-Reaktion fiir
variierte Temperaturen und Driicke

Von Bedeutung ist auch die Zusammensetzung des Feedgases. Die Methanolsynthese isoliert
verlangt ein Eduktverhédltnis von H,:CO=2:1. Wird zusitzlich dehydratisiert und die WGS-
Reaktion katalysiert (siche Globalreaktion (4.5)), verschiebt sich das ideale stochiometrische
H,:CO-Verhiltnis auf 1:1. Die WGS-Reaktion wird in diesem System durch den Methanolka-
talysator beschleunigt [10], und man erhélt somit fiir den einstufigen Prozess ein eigentlich
trifunktionales Katalysatorgemisch. Das Synthesegas aus Biomasse hat ein ungeféhres Ver-
héltnis von H,:CO=1:1 bis 1:2. Die Konditionierung (,,Einstellung®) auf ein zweckmiBiges
Verhiltnis erfolgt im Regelfall {iber einen umgekehrten vorgeschalteten WGS-Reaktor.

Die vorliegende Arbeit liefert einen Vergleich zwischen dem einstufigen und dem zweistufi-
gen Prozess und gibt Aufschliisse, ob auch ohne einen vorgeschalteten WGS-Reaktor gute
DME-Ausbeuten erzielt werden konnen.

4.2 Reaktionsparameter und Katalysatoren

4.2.1 Methanolsynthese

In den 60er Jahren wurde zum ersten Mal ein Niederdruckverfahren grofltechnisch realisiert,
das auf empfindlicheren Cu/ZnO Katalysatoren basiert und zum Einsatz kommen konnte, da
die Gasreinigung fortschrittlicher war. Dieser hochaktive und hochselektive Katalysator arbei-
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tet bei Temperaturen zwischen 200°C und 300°C und Driicken von 50 bis 100 bar. Heute
kommen fast ausschlieBlich Cu/ZnO/Al,O;-Katalysatoren zum Einsatz [22]. Die folgenden
Grundlagen beziehen sich nur auf diesen Katalysator.

Die Herstellung der Methanolkatalysatoren erfolgt iiber Fallung. Das filtrierte Produkt wird
gewaschen, getrocknet, kalziniert und in die gewiinschte Form gebracht. Einfliisse auf die
KenngroBen des Katalysators haben z.B. die Verhéltnisse der aktiven Komponenten und deren
Mischvorgang, sowie die Temperatur und der pH-Wert. [10, 22].

Die Kupferkristalle stellen die aktive Phase dar. Bis heute ist nicht genau bekannt, ob es sich
hierbei um den metallischen oder einen oxidischen Zustand handelt. Das ZnO ging aus Unter-
suchungen als bester Zusatz hervor, da es das Sintern der Kupferkristalle bei entsprechenden
Reaktionstemperaturen verhindert. Zusitzlich stirkt es in Verbindung mit dem Al,Os das Git-
ter und macht den Katalysator robuster. Des Weiteren erzeugt es eine groflere Kupferoberfla-
che, da sich das Kupfer beim ZnO-Kristall bevorzugt an der Oberflédche anlagert. Der Triger
Al,Os unterstiitzt die Bildung von Folgeprodukten wie DME und Olefinen. Im Zusammen-
spiel mit ZnO wird dieses reduziert und somit eine hohere Selektivitét erzielt [23].

Die Zusammensetzungen der Methanolkatalysatoren sind je nach Hersteller unterschiedlich,
in Tab. 4-1 sind diverse Zusammensetzungen aufgefiihrt.

Tab. 4-1: Zusammensetzungen industrieller Methanolkatalysatoren [11]

Fabrikant Cu-% Zn-% Al-% Sonstige Patent
IFP 45-70 15-35 4-20 Zr-2-18 1987
ICI 20-35 15-50 4-20 Mg 1965
BASF 39 49 13 - 1978
Shell 71 24 k.a. Erdalkali- 1973
metall

Siidchemie 65 22 12 - 1987
Dupont 50 19 31 - k.a.
United Catalysts 62 21 17 - k.a.
Haldor Topsoe >55 21-25 8-10 - k.a.

Vor Inbetriebnahme des Prozesses muss eine Katalysatoraktivierung durch Reduktion des
CuO durchgefiihrt werden. Dies geschieht meist schonend mit verdiinntem Wasserstoff bei
langsamer Steigerung der Reaktortemperatur um Uberhitzungen des Katalysators zu vermei-
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den. Der detaillierte Aktivierungsvorgang des hier verwendeten Katalysators wird in Kapitel
5.2 beschrieben.

Moderne Methanolkatalysatoren sind sehr aktiv und erreichen unter optimalen Bedingungen
bis zu 99,5% Selektivitét [23]. Die Umsétze sind in der Industrie recht klein gehalten und man
erhilt nur rund 5 Mol.-% Produkt in der Gasphase am Reaktorausgang. Hiernach wird das
Methanol auskondensiert und das Synthesegas riickgefiihrt.

Fiir einen Methanolkatalysator gibt es zwei Deaktivierungsursachen: Sinterung oder Vergif-
tung. Beim Sintern nimmt die katalytische Oberfldche durch Rekristallisation der Kupferkris-
talle ab. Diese thermische Form der Alterung ist ein irreversibler Prozess, der relativ schnell
auftritt und bereits in den ersten 1000 h Betriebsdauer einen Verlust an Aktivitit von rund ein
Drittel bedeutet. Die Deaktivierung wird durch Erh6hung der Temperatur beschleunigt.

Ferner wird berichtet, dass ein CO,-Anteil bzw. H,O-Anteil im Synthesegas die Sinterung
fordert. Eine Deaktivierung mittels Vergiftung wird durch Verschmutzungen im Synthesegas
erzeugt, die ihre Quelle meistens im Ausgangsstoff des Gases haben. Auf die verschiedenen
Arten der Verunreinigungen und ihrer Auswirkungen, speziell aus Biomasse generierten Syn-
thesegas, wurde in Kapitel 3 eingegangen [10, 22, 24].

Beiprodukte der Methanolsynthese sind z.B. hohere Alkohole, Ester, Ketone und Kohlenwas-
serstoffe. Die Bildung von hoheren Alkoholen wird durch hohe Temperatur und hohe Anteile
an CO und Methanol im Synthesegas gefordert. Die Esterbildung wird mit Erhéhung der Pro-
zesstemperatur geringer. Kohlenwasserstoffe entstehen nur bei hoheren Temperaturen ab ca.
300°C und hoheren CO-Anteilen im Synthesegas. Ketone kommen grundsétzlich nur in sehr
kleinen Konzentrationen vor. Niedertemperaturverfahren sind somit vorteilhaft, da die Akti-
vierungsenergien fiir die Bildung vieler Beiprodukte nicht erreicht werden. Auch Produktions-
fehler am Katalysator konnen Nebenreaktionen fordern. Alkalische Ablagerungen wirken sich
positiv auf die Bildung von hoheren Alkoholen aus, stark saure Zentren bringen vermehrt
langkettige Kohlenwasserstoffe hervor. Auch DME entsteht bei der Methanolsynthese,
schwicher saure Zentren fordern die Dehydratisierung [9, 10].

Die Synthese von Methanol beruht auf der Reaktion von Kohlenmonoxid mit Wasserstoff, wie
in Gleichung (4.1) dargestellt. Zusétzlich gibt es den Weg {iber die Reaktion von CO, mit
Wasserstoff (4.6). Beide Reaktionen sind iiber die WGS (4.4) Reaktion gekoppelt.

3H, + CO, = CH,OH + H,0 AH =-49,2k] AG® =-3,5K/, (4.6)
: : ’ : Mol Mol
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Die Reaktionen sind exotherm, und die Molzahl nimmt von den Edukten zu den Produkten
ab. Dies bedeutet nach dem Prinzip des kleinsten Zwangs, dass die besten Ergebnisse bei
niedrigen Temperaturen und hohen Driicken erreicht werden (siehe Kapitel 4.3).

Mechanismus

Der Mechanismus der Niedertemperaturmethanolsynthese an Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren
wird bis heute diskutiert. Zum einen besteht Diskussionsbedarf, welche der beiden Einzelre-
aktionen, (4.1) oder (4.6), den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt. Zum anderen
wird untersucht, welche Oberflachenspezies sich wahrend der Reaktion bilden und welches
die aktive Phase ist. Hierzu fiihrt Hansen [10] verschiedene Untersuchungen auf. Die am héu-
figsten gefundenen Oberflidchenspezies sind in Abb. 4-2 zusammengestellt.

- CH, 0=C-H
| | |
C=0 0 o
| I |
Formyl Methoxy Formiat

Abb. 4-2: Schemata der héufigsten Oberflichenspezies bei der
Methanolsynthese [10]

Das Formyl wird aus H, und CO gebildet, aber schnell zu einer Methoxygruppe hydriert. Es
wird vermutet, dass sich das Methanol aus Formiat und Methoxygruppen bildet. Das Formiat,
das am haufigsten auf der Katalysatoroberfliche gefunden wurde, bildet sich aus CO, und Ha.
Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt, der am wahrscheinlichsten ist, ist die Hydrierung
von adsorbierten H,COO zu Methoxygruppen. Sowohl CO als auch CO, leisten iiber ver-
schiedene Pfade via Methoxygruppe ihren Beitrag zur Methanolerzeugung. Als sicher gilt,
dass die Hauptreaktion vom CO; ausgeht und dass das CO durch eine WGS-Konvertierung
vorher zu CO; reagiert. Die Reaktionsgeschwindigkeit dieser Umwandlung ist jedoch deutlich
geringer, als die der eigentlichen Methanolsynthese [10, 25].

In der Literatur gehen die Theorien zu den aktiven Zentren beziiglich der Methanolsynthese
aus CO; in verschiedene Richtungen. Eine von Klier [26] erstellte Theorie besagt, dass Cu'-
Ionen das aktive Zentrum am Katalysator bilden. Zu der Bildung und Stabilisierung dieser
Zentren tragt das ZnO bei. Sheffer et al. [27] und Fujitani et al. [28] zeigten, dass ein linearer
Zusammenhang zwischen der Katalysatoraktivitit und der Konzentration an aktiven Cu'-
Ionen besteht. Diese Konzentration der Cu'-Ionen im Prozess héingt mit dem Oxidationsver-
mogen des Synthesegases beziiglich des Kupfers zusammen.
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Einen weiteren Mechanismus der Methanolsynthese beschreiben Chinchen et al. [29, 30, 31].
Hier bildet ausschlieBlich das metallische Kupfer die aktive Oberflache. Die Kupferatome
sind im Prozess teilweise mit Sauerstoffatomen bedeckt, die die Dissoziation von H, fordern
und das CO zu CO, umwandeln. Atomarer Sauerstoff, der am ZnO gebunden ist, diffundiert
zum Kupfer und ist somit eine weitere Quelle.

Eine andere Theorie von Forschern der Firma Haldor Topsoe beschreibt ebenfalls das metalli-
sche Kupfer als aktive Komponente, allerdings ohne die Belegung mit Sauerstoffatomen. Je
nach Synthesegaszusammensetzung dndert sich die Struktur von Cu/ZnO, was in diesem Fall
einer dynamischen Struktur entspricht. Liegt ein geringeres Oxidationsvermogen im Gas be-
ziiglich des Kupfers vor, so nimmt die Oberfldche des Cu zu. Diese dynamische Verdnderung
wird mit der Ausbildung von Sauerstofffehlstellen am ZnO erklart. Hierbei dndert sich die
freie Energie der Kontaktflichen zwischen Cu und ZnO. Unterstiitzt wird die Hypothese da-
durch, dass dieses Verhalten bei Katalysatoren mit SiO, Trégern nicht beobachtet wurde, da
die Si-O Bindungen deutlich stirker sind, als die des ZnO und somit die Sauerstofftehlstellen
schwieriger gebildet werden konnen [10, 32].

Eine Sonderstellung nimmt die WGS-Reaktion ein, die in Gleichung (4.4) aufgefiihrt ist. Sie
wird durch den Methanolkatalysator ebenfalls katalysiert.

Kinetik

Die Kinetik der Methanolsynthese ist sehr komplex, da verschiedene Mechanismen zu ver-
schiedenen kinetischen Ansétzen in der Literatur fithren. Es sollte jedoch klar sein, dass man
weder von der ermittelten empirischen Geschwindigkeitsgleichung auf den Mechanismus,
noch vom Mechanismus auf die Geschwindigkeitsgleichung Riickschliisse ziehen sollte.

Die Reaktionsgeschwindigkeit ist eine Funktion aus Konzentrationen der mitwirkenden Reak-
tanden, des Reaktionsdruckes und der Reaktionstemperatur. Eine weitere Einschriankung bei
Kinetiken ist, dass Messungen oftmals nur in einem eingeschrinkten Bereich fiir Druck und
Temperatur erfolgen.

Hansen [10] fasst einige kinetische Ansdtze zusammen. Es zeigte sich, dass Ansitze, die die
WGS-Reaktion nicht berticksichtigen, zu ungenau fiir industrielle Anwendungen sind. Ebenso
findet man, dass reaktionskinetische Ansitze, die die Methanolsynthese ausschlieBlich mit der
Konzentration an CO beschreiben, nicht sinnvoll sind. Neben den Geschwindigkeitsansitzen
der drei simultan laufenden Reaktionen sind Elementarreaktionen zur Beschreibung der Kine-
tik ebenfalls méglich, die auf Messungen und thermodynamischen Daten basieren.

In der Literatur findet man fur die vereinfachte Globalkinetik verschiedene Potenzansétze. Im
klassischen Ansatz wird sowohl das H; als auch das CO beriicksichtigt [33, 34].
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x oy Pueor
r==k 7 1=
Pco Pu, { K pey sz2 J

mit x=1-2und y=0,2 -1

(4.7)

Der Hemmterm beinhaltet die Reaktionspartner der Methanolsynthese, erginzt durch die
Gleichgewichtskonstante dieser Reaktion. Je ndher man also an das Gleichgewicht kommt,
desto stirker wird der Einfluss der Riickreaktion. Ebenso wird durch die Ordnungen erkenn-
bar, dass sich die Konzentration des H; stirker auf die Geschwindigkeit auswirkt als die des
CO. Sie werden fiir H, mit x=1-2 und fiir CO mit y=0,2-1 angegeben. Zu bemerken ist, dass
der Einfluss von CO; und die Inhibierung durch H,O Molekiile hier nicht beriicksichtigt wer-
den. Diese Ansidtze wurden u.a. bei Chinchen et al. [33] aufgefiihrt. Auch von Vanden Buss-
che et al. [35] wurden kinetische Modelle und Mechanismen veroffentlicht.

Abschlieflend sei zur Kinetik der Methanol-Bildung gesagt, dass in der Industrie hauptséch-
lich empirisch erstellte Berechnungsmethoden ihre Anwendung finden. Sie werden in der Re-
gel nicht verdffentlicht.

4.2.2 Methanol-Dehydratisierung

Der Reaktion von Methanol zu DME wurde schon friih entdeckt, da DME als Nebenprodukt
bei der Hochdruckmethanolsynthese entsteht. Die industriell kleinen benétigten Mengen an
DME wurden katalytisch durch Dehydratisierung hergestellt [22]. Auf die industriellen Ver-
fahren wird in 4.3 ndher eingegangen. Die Dehydratisierung wird durch die Gegenwart von
sauren Komponenten gefordert [36]. Hierbei sind Aluminiumoxid (y-Al,O3) und Aluminium-
silikate (Zeolithe) die industriell am hiufigsten angewandten Katalysatoren.

Das kubisch-flichenzentrierte kristalline Aluminiumoxid y-Al,O3 wird aus Aluminiumhydro-
xid durch Kalzinieren bei 400-800°C erzeugt. Bei Temperaturen iiber 800°C entsteht als wei-
tere Modifikation das a-Al,Os [37]. Einer direkten Aktivierung, vergleichbar mit der des Me-
thanolkatalysators, bedarf es in diesem Falle nicht. Allerdings ist y-Al,Os3 sehr hydrophil, so
dass ein Ausheizen in einer Inertgasatmosphére sinnvoll ist [36, 38].

Die Dehydratisierung ist eine sauer-katalysierte Reaktion, d.h. die katalytische Aktivitdt und
die sauren Eigenschaften stehen in direktem Zusammenhang. Es handelt sich hierbei um Le-
wis-Sduren oder Bronsted-Sduren [39, 40]. Joo et al. [41] zeigten, dass schwéicher saure Zent-
ren am vorteilhaftesten sind fiir die Ausbeute von DME. Durch Behandlung des y-Al,O3; mit
Na,CO; und Formaldehyd wurde die Anzahl der schwécheren sauren Zentren erhoht und star-
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ke Zentren geschwicht, wie mittels TPD? bereits nachgewiesen wurde. Dies fiihrte zu einer
deutlichen Erh6hung des Umsatzes an CO und der Selektivitét fiir DME.

Das Aluminiumoxid ist ein sehr aktiver und selektiver Katalysator. Er liefert im Vergleich
zum Zeolith weniger Nebenprodukte wie beispielsweise Kohlenwasserstoffe. Der Methanol-
umsatz ist stark temperaturabhingig, liegt er bei ca. 200°C noch unter 5%, so steigt er bis ca.
340°C steil an und erreicht hier ein Maximum bei 80% [39, 42]. Gemessen wurde dies bei
Normaldruck. Einen dhnlichen Verlauf hat die Ausbeute fiir Messungen bei 10 atm, wie Kim
et al. [43] zeigten. Zwischen 260°C und 350°C stieg die Ausbeute von 0% auf ca. 80% an.
Genauer wird darauf im spiteren Abschnitt {iber die Katalyse zur einstufigen Synthese einge-
gangen.

Langzeitversuche (100 h) zeigten einen stabilen Methanolumsatz [36]. Jedoch berichteten Xu
et al. [39] von einem konstantem Abfall der Aktivitdt in den ersten 10 h. Auch Armbruster
[75] zeigt in Tests iiber 750 h einen geringen Aktivititsabfall von 2-3%. Der grofite Aktivi-
titsverlust wird durch das H,O verursacht. Die bei der Dehydratisierung entstehenden H,O-
Molekiile blockieren, sofern sie nicht durch die WGS-Reaktion abreagieren, die aktiven Zent-
ren des y-Al,Os3 [36, 39]. Es wird ebenfalls argumentiert, dass speziell die Zahl der sauren
Lewis-Zentren durch das Wasser vermindert wird [42, 44]. Ein Einfluss des CO, auf die Kata-
lysatoraktivitit der Dehydratisierung wurde nicht gefunden [39].

Stirker saure Zentren fordern die Bildung von Nebenprodukten wie Olefinen [41], die sowohl
als Folgeprodukt aus DME entstehen als auch direkt in einem Reaktionsschritt aus dem Me-
thanol auftreten konnen [45].

Mechanismus der Methanol-Dehydratisierung

Beziiglich der Mechanismen zur Methanol-Dehydratisierung liefert Armbruster [75] einen
Uberblick. Hiufig wird ein Langmuir-Hinshelwood-Ansatz zur Modellierung angewandt. Fiir
diesen Ansatz findet man drei detaillierte Deyhdratisierungs-Mechanismen, fiir alle wird eine
Oberfldchereaktion als geschwindigkeitsbestimmende genannt.

Der erste Mechanismus ist die Reaktion eines adsorbierten Methanolmolekiils mit einem
adsorbierten und dissoziierten Methanolmolekiil. Nach Knozinger [45] und Kall6 [46] zerfallt
das dissoziierte Molekiil in eine Methoxygruppe und Wasserstoff. Nach Abspaltung des
Ethers bildet sich aus den Hydroxylgruppen das H,O. Die aktiven Zentren sind hierbei Al"
und O’. Bei Dabrowski et al. [47] adsorbiert das Methanolmolekiil an ein an der Oberfldche
gebundenes H-Atom und dissoziiert zu H,O und einer Methylgruppe. Nach Abspaltung des
H,O bildet sich Ether aus der Methylgruppe und dem adsorbierten Methanolmolekiil. Nach

? Mit der Temperatur-programmierten Desorption (TPD) kann die Bindungsenergie von Ad-
sorbaten auf der Oberfldache untersucht werden.
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Shi [48] dissoziiert das Methanolmolekiil in ein Wasserstoff und eine Methoxy-Gruppe. Diese
reagiert an der Oberfliche mit dem adsorbierten Methanolmolekiil zu DME und H,O. Die
aktiven Zentren sind hier A" und H.

Der zweite in der Literatur dargestellte Mechanismus lduft iiber zwei adsorbierte und dissozi-
ierte Methanolmolekiile. Nach Lowenthal et al. [49] adsorbieren zwei Methanolmolekiile an
der Oberfliche und dissoziieren zu einer Hydroxyl- und einer Methoxygruppe. Zwei Metho-
xygruppen bilden dann auf der Oberfliche DME, das sich abspaltet. Ebenso entsteht H,O aus
zwei an der Oberfliche adsorbierten Hydroxylgruppen. Figuras et al. [50] sagen aus, dass
sowohl die sauren als auch die basischen Zentren katalytisch auf die Dehydratisierung wirken.
Fiir die Dissoziation des Methanols gibt er zwei Moglichkeiten an. Zum einen die Bildung
einer Methoxy- und einer Hydroxygruppe, zum anderen die Bildung einer Alkoxy-Gruppe
und eines gebundenen Protons. Beide Fille fiihren iiber eine Oberflichenreaktion final zu
DME und H,O0.

Eine dritte Moglichkeit ist die Dehydratisierung iiber zwei parallele Mechanismen. Schiffino
et al. [51] zeigten durch Massenspektrometrie, dass sowohl eine als auch zwei Methoxy-
Gruppen mit einem adsorbierten Methanolmolekiil reagieren konnen. Bestétigt wurde dies
von Chen et al. [52].

Kinetik

Einfache Potenzansitze zur Beschreibung der Dehydratisierung, wie sie in dieser Arbeit un-
tersucht werden (siehe 6.1.4), sind in der Literatur nicht zu finden. Der am héufigsten ver-
wendete kinetische Ansatz ist der nach Bercic [53]. Dieser untersuchte die Dehydratisierung
von Methanol an reinem Al,O3; im Temperaturbereich 7=290 bis 360°C und einem Druck von
p=1,46 bar. Es wurde eine kinetische Gleichung aufgestellt, die dem Langmuir-Hinshelwood-

Ansatz folgt.
. sz\24@0H (P;@OH ~ Pu,0Ppue /K) 4.8)
(14 2(K \eon Prseors )"+ KH20pH20)4
mit k - Geschwindigkeitskonstante der Oberflichenreaktion

K; - Adsorptionskonstante der Komponente i

Di - Partialdruck der Komponente 1

K - Adsorptions-/ Desorptionsgleichgewichtskonstante

der Dehydratisierung
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Es wird ausgesagt, dass im experimentellen Rahmen der Riickreaktionsanteil proppye/K im
Potenzialterm im Vergleich zur Methanolpartialdruck p”y..x vernachlissigbar ist. Der Einfluss
ist deutlicher, wenn groflere DME/H,0O Konzentrationen auftreten. Im Adsorptionsterm ist die
DME-Konzentration nicht aufgefiihrt, da sie keinen Einfluss zeigte.

Bercic vergleicht in seiner Arbeit weitere Kinetik-Ansétze aus der Literatur, die allerdings nur
gering vereinfacht sind und im Vergleich zu seinem Ansatz schlechtere Ergebnisse liefern.

Fiir die hier durchgefiihrte Bewertung dieses Ansatzes wurden nicht die Parameterwerte aus
der Literatur iibernommen, sondern neu mit den durchgefiihrten Messungen modelliert.

4.2.3 Wassergas-Shift Reaktion

Die Wassergas-Shift (WGS) Reaktion kann genutzt werden um ein gegebenes Synthesegas,
bestehend aus H, und CO, zu konditionieren, d.h. durch Zugabe von Wasserdampf das ge-
winschte H,:CO-Verhiltnis einzustellen. Kinetisch betrachtet verlauft die Reaktion bei hohe-
ren Temperaturen schneller, so dass man oftmals eine Hochtemperatur (HTS)- und eine Nie-
dertemperatur (NTS)-Shiftstufe in Reihe betreibt. Die Temperaturbereiche liegen bei 7=360-
530°C fiir die HTS und bei 7=210-270°C fiir die NTS. Die Reaktion ist druckunabhingig.
Aus diesem Grund werden die Reaktoren bei Driicken betrieben, die fiir anschlielende Ver-
fahren von Vorteil sind [10, 54].

Fiir die HTS werden meist Fe-Cr, Co-Cr oder chromfreie Katalysatoren mit Co, Cu oder Fe,
verwendet. Fiir die NTS finden in der Industrie hdufig Cu-Zn-Al-Oxide Gebrauch [10]. Typi-
sche Zusammensetzungen der WGS-Katalysatoren sind in Tab. 4-2 sehen.

Tab. 4-2: Typische Zusammensetzung fiir Niedertemperatur-WGS
Katalysatoren

CuO /Wt-% | ZnO / Wt.-% | ALO;/ Wt.-% | Literatur
30 45 13 [10]
35 55 10 [54]

Die im Kapitel Methanolsynthese aufgefiihrten Merkmale beziiglich der Herstellung, der Ak-
tivierung sowie der Deaktivierung sind iibertragbar. Die WGS ist eine thermodynamisch kon-
trollierte Reaktion, die sehr schnell das Gleichgewicht erreicht [55].
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Kinetik

Die Kinetik der WGS wurde fiir die verschiedensten Katalysatoren ermittelt; hier wird nur auf
die Kinetik eingegangen, die speziell an Cu-Zn-Al-Katalysatoren erstellt wurden. In den meis-
ten Fillen lassen sich jedoch die Ansétze auf andere Katalysatoren iibertragen.

An einem industriellen Kupferkatalysator untersuchten Salmi et al. [56] die Kinetik im Tem-
peraturbereich von 200-250°C, d.h. im Bereich der in dieser Arbeit durchgefiihrten Messun-
gen. Das von ihnen betrachtete Reaktionsnetz beinhaltet sowohl die Oxidation/Reduktion als
auch die bimolekularen Oberflachenreaktion. Die CO- und die H,O-Adsorption verlaufen sehr
schnell, wihrend die Dissoziation von H»O, die Formierung des Zwischenprodukts und sein
Zerfall sowie die Hy-Desorption langsam sind. Es resultierte ein einfacher Potenzansatz.

m

r=k, (pco )n (szo) (4.9)

Die Reaktionsordnungen lagen bei n~0,5 und m=~0 im Bereich von 200°C. Erhohte man die
Temperatur, so wurde bei 250°C n=1 und m~0,5 bestimmt.

Weitere, deutlich komplizierter Ansétze, befinden sich in den Arbeiten von Van Herwijnen et
al. [57] und Vanden Bussche et al. [35]. Diese beinhalten neben der WGS-Reaktion auch die
Methanolsynthese.

4.2.4 Einstufige Synthese von DME

Wihrend die meisten industriellen Verfahren der DME-Herstellung zweistufig iiber das Zwi-
schenprodukt Methanol laufen, stellt die einstufige Synthese eine Alternative dar.

Grundlegend gilt es bei der einstufigen Synthese zwei Reaktortypen zu unterscheiden: den
Festbettreaktor mit einer katalytischen Schiittung und den Slurry-Reaktor, in dem der Kataly-
sator in einem inerten Ol suspendiert ist. Auf Grund der Exothermie muss vor allem groB3-
technisch gesehen fiir eine gute Warmeabfuhr gesorgt sein. Hier hat der Slurry-Reaktor durch
die hohe Wirmekapazitit und -leitfahigkeit des inerten Ols einen Vorteil. Dies fiihrt zu lang-
samerer Katalysatordeaktivierung. Allerdings erhoht sich die mechanische Beanspruchung des
Katalysators [3].

Die im Folgenden untersuchten Prozessvariablen beziehen sich auf gemischte trifunktionale
Katalysatorsysteme in Festbetten.

Bei der Temperaturabhidngigkeit in Festbettuntersuchungen zeigten Sofianos et al. [58] einen
Anstieg des CO-Umsatzes auf 50% bis ca. 300°C, gefolgt von einem leichten Abfall bei hohe-
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ren Verweilzeiten. Die zusammengefasste Selektivitit zu DME und Methanol blieb im be-
trachteten Temperaturbereich tiber 80% nahezu konstant. Die Bildung von CO; war auch bei
hoheren Temperaturen gering. Jung et al. [41] zeigten, allerdings fiir einen kleinen Tempera-
turbereich (250°C auf 260°C), einen leichten Abfall des CO-Umsatzes und der DME-
Selektivitiat. Hohere Temperaturen zeigten ein Ausbeutemaximum fiir DME von rund 60%,
die groBte Methanolausbeute erzielten sie hierbei bei 290°C. Bei diesen Messungen wurde der
Katalysator nach 6h erneuert, da bei den hohen Temperaturen sehr schnelle Deaktivierung
auftritt. Erwidhnenswert ist, dass auch kommerzielle Methanolkatalysatoren bei Temperaturen
tiber 300°C selten stabil sind [59].

Tab. 4-3: Verschiedene Untersuchungen zur einstufigen DME-Synthese im
Festbettreaktor mit Cu/ZnO/Al,03 + y-Al,O3 Mischkatalysatoren

I;{ngsiﬁgn:l(sé::vn_%z; H,:CO p / bar T /°C Literatur
1:1 2:1 40 200 - 300 [80]
1:1 1,2:1 53,3 250 - 260 [50]
1:1 1:1-10:1 20-60 275 [80]
2:1 4:1 30 340 [98]
1:0; 1:0,5; 1:1; 1:2 4.4:1 50 250 [53]

Mit steigenden Driicken ergab sich ein maximaler CO-Umsatz von 70%. Die Raum-Zeit-
Ausbeute fiir Methanol und DME stieg ebenfalls mit hoherem Druck an, allerdings in kleine-
rem Ausmale [58].

Untersuchungen beziiglich der Katalysatorenmischung, Cu/ZnO/Al,03; zu y-Al,O3, mit 1:0,
1:0,5, 1:1 und 1:2 zeigten eine schnell ansteigend maximale DME-Ausbeute beim Verhéltnis
0 bis 0,5 von 0% auf 15% an, danach jedoch nur bis ca. 20% [44].

Bei Einflussuntersuchungen des Synthesegasverhiltnisses zeigte sich eine ansteigende maxi-
male Methanolausbeute bei H,:CO=1:1 bis 5:1 von 0% auf rund 10%, die DME-Ausbeute
schwankte. Betrédgt sie H,:CO=1:1 noch knapp 30%, so senkte sie sich bei H,:CO=2:1-3:1 auf
ungefahr 20%, um dann wieder bei H,:CO=4:1 auf 30% anzusteigen. Hiernach war die Aus-
beute nahezu konstant. Ein Vergleich der Ausbeuten an DME und CO, zeigte, dass erst ab
einem Verhéltnis von H»:CO=3:1 die DME-Ausbeute iiber der des CO; liegt. Der Umsatz an
CO fiel fiir Hy:CO=1:1 auf 2:1 leicht um ca. 10% ab, um dann wieder um 10% fiir H,:CO=7:1
anzusteigen. Darauf folgend schloss sich wieder ein leichter Abfall an. In weiteren Versuchen
bei gleichen Reaktionsbedingungen wurde der Anteil an CO konstant gehalten, die Wasser-
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stoffmenge und somit auch die GHSV von H,:CO=1:1 auf 5:1 erhéht. Der CO-Umsatz und
der DME-Umsatz stiegen an bei Erhohung von H,:CO, durchliefen ein Maximum bei 4:1, und
fielen dann wieder leicht ab [58]. Ausgehend von H,:CO=4:1 wurde in anderen Untersuchun-
gen der Wasserstoff stufenweise durch Helium ersetzt. Sowohl fiir die Methanol- als auch fiir
die DME-Ausbeute zeigte sich ein konstanter Anstieg [44].

Bei der Variation der Verweilzeit zeigte sich ein Abfall der DME-Ausbeute bei steigender
Durchflussgeschwindigkeit bei einem Verhiltnis von H;:CO=4:1, 7=250°C und p=50 bar.
Hierbei wurde der GHSV von 30000 1/h bis 200000 1/h auf das Siebenfache erhoht, was die
Ausbeute von 60% auf knapp 20% senkte. Die Werte der Ausbeute der reinen Methanolsyn-
these fielen hingegen von ca. 30% auf 10% ab. Der Unterschied in den DME-Ausbeuten liegt
in der Kopplung. Zu Beginn hat sie noch eine Differenz von 30%, die, je schneller der Durch-
fluss ist, auf knapp unter 10% féllt. Die geringere Differenz lésst sich dadurch erklédren, dass
Methanol weniger Zeit hat abzureagieren, wenn das Gas schneller durch den Reaktor flief3t
[44].Bei anderen Betrachtungen zum GHSV bei 7=275°C, p=40 bar und H,:CO=2:1 fiel die
DME-Ausbeute fiir Werte von 3000 1/h bis ca. 13000 1/h von 50% auf 30% ab. Dagegen
blieb die Selektivitdt {iber den gesamten Bereich bei etwa 80%, der CO-Umsatz fiel jedoch
von 80% auf rund 50% [58].

Kinetik

Die Kinetik der einstufigen Synthese ist in der Literatur kaum beschrieben. Dies hidngt damit
zusammen, dass es in der Industrie iiblich ist, die Kinetiken, die der Entwicklung der GroB3-
prozesse dienen, nicht zu verdffentlichen. Zusétzlich ist der zweistufige Prozess immer noch
Stand der Technik. Eine aktuelle Verdffentlichung von Mier et al. [59] beinhaltet als einzige
eine Kinetik fiir die einstufige Synthese in einem Festbettreaktor. Der Parameterbereich sind
Temperaturen von 225°C bis 325°C, Driicke von p=10 bar bis 40 bar, Katalysatormassen von
1,6g bis 57g und eine Katalysatormischung von 2:1, Methanolkatalysator zu Dehydratisie-
rungskatalysator. Das Synthesegasverhiltnis lag bei den Untersuchungen konstant bei
H,:CO=4:1. Sie erstellten vier Reaktionsgleichungen fiir ein Modell 1:

S
Feon = ki {fcof;i - = (4.10)
K,
Toue = [féw - JenoonIuo “’301‘?’{ HZO} (4.11)
2
Jeo /i
Tco, = ks |:fCOfH20_ C?{ = (4.12)
3
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fHCfH20j| (4.13)

T :ké{fcosz_ %
4

Hierbei ist f; die Fugazitit der Komponente i und 4; und Kj die kinetische Konstante bzw. die
Gleichgewichtskonstante der Reaktion j. Man erkennt, dass die Reaktion zu Kohlenwasser-
stoffen (r,.) beriicksichtigt wird. Dies begriindet sich damit, dass im Versuch bei hoheren
Temperaturen die Bildung von Alkenen gefordert wird, was nicht zu vernachléssigen ist.

Fiir ein Modell 2 ergidnzten sie einen H,O-Hemmterm O fiir die Reaktionen (4.10) und (4.13).

1

@=— — (4.14)
1+ KHZOfHZO

Auf die Dehydratisierungsfunktion (4.15) wurde © nicht angewendet, da, so argumentieren
Mier et al., die Methanolsynthese der limitierende Schritt und die Dehydratisierung im Ver-
gleich schneller ist. Somit ist © zu vernachlédssigen

Fiir ein drittes Modell (Modell 3) wurde das erlduterte Modell 2 durch die Funktion der Me-
thanolbildung aus CO, ergénzt (4.16).

Feoney, = Ks| Jeo S, = % (4.16)

Schlussfolgernd zeigten Mier et al. mit der Modellierung, dass das Modell 2 einen geringeren
Fehler im Vergleich zu Modell 1 zeigt. Das Modell 3 wiederum erhdhten den Fehler um einen
kleinen Anteil im Vergleich zu Modell 2. Dies wird damit erklért, dass die Methanolsynthese
aus CO; hier keine Rolle spielt.

Fiir eine industrielle Anwendung sind diese Untersuchungen allerdings nicht zu gebrauchen,
da, wie in 4.2.1 erwidhnt, die Geschwindigkeit der Deaktivierung, d.h. Sinterung, bei einem
Kupferkatalysator ab ca. 280°C sehr schnell ist.

Allgemein fiir die Kinetik der Reaktion fand Peng [20] heraus, dass bei CO-reichem Gas die
Reaktionsgeschwindigkeit der Dehydratisierung groBer ist als die der Methanolsynthese. Die-
se gleichen sich an, je ndher die H,-Konzentration der des CO kommt. Han et al. [55] vergli-
chen in Simulationen fiir Gleichgewichtsberechnungen das System Methanol- und Dehydrati-
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sierungsreaktion ((4.1), (4.2)) mit dem System Methanol- und Dehydratisierungsreaktion plus
WGS-Reaktion ((4.1), (4.2), (4.4)). Die DME-Ausbeute war ab 35% CO in der Synthesegas-
mischung (260°C, 50 bar) am besten.

4.3 Industrielle Herstellungsprozesse von DME

Die zwei wichtigen Verfahrensvarianten der industriellen DME-Herstellung sind bereits ge-
nannt worden, der zweistufige und der einstufige Prozess [22].

Anhand des Lurgi-DME-Verfahrens soll das zweistufige Verfahren erldutert werden (Vgl.
Abb. 4-3). Hierbei ist der DME-Reaktor einer Methanolanlage nachgeschaltet. In diesem Pro-
zess wird in der Trennkolonne das DME {iber Kopf abgezogen; das im Abgas verbliebene
DME wird mit Methanol ausgewaschen. Aus dem Sumpf der Kolonne zieht man das restliche
Methanol und Wasser ab, welches zu groflen Teilen in der Synthesegasherstellung wieder
verwendet wird.

Heizgase
Abgas ?
b
‘ ; ~ Kihlbox
DME
Reaktor :
DME Produkt

Abgas- DME

wascher EAlonna

£
I Warme-
gnanol austauscher '/
o = s )
= Methanol/
Wasser
E Kolonne
Warmeaus- Methanolr{ickflihrung >
tauscher RN
/?l'\ wasser
'r'\‘l'-;‘/, >

Abb. 4-3: Schema des zweistufiges DME-Verfahren von Lurgi nach
Winnacker, Kiichler [22]

Die Kosten einer DME-Anlage als “Add-On‘ an eine grofle Methanolanlage sind relativ ge-
ring. Fiir eine 5000 t/d bzw. 1,7 Gt/a Produktion ldgen die Kosten unter 10% (= 50 Mio €) der
Gesamtinvestition [22, 60].
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Bei der einstufigen Direktsynthese (Vgl. Abb. 4-4) wird das Synthesegas direkt in einem Re-
aktor zu DME umgesetzt.

Der bisher einzige industrielle Prozess in dieser Art ist der Slurry-Prozess der JFE Holdings
(Japan), die eine Anlage mit 5t/d betreibt. Eine Kapazitidtserhohung ist in naher Zukunft ge-
plant.

Nachteilig bei diesem einstufigen Verfahren ist die groe Wérmetdonung bei der DME-
Synthese, die dem Kupferkatalysator schaden kann, falls die Wéarme nicht ausreichend abge-
fiihrt wird. Zusitzlich bildet sich H,O, das den Dehydratisierungskatalysator blockiert und das
CO wird zu CO; umgesetzt. Von Vorteil ist, dass die Synthese mit CO-reichem Synthesegas
betrieben werden kann.

Anbieter der DME-Herstellungstechnologie sind derzeit Haldor Topsoe, Lurgi, Toyo, Mitsu-
bishi Gas Chemicals und JFE Holdings (Japan), ein weltweit titiger japanischer Stahlerzeu-
gungskonzern. Die Weltjahresproduktion an DME lag im Jahre 1999 bei rund 150 kt/a [61];
bis zum Jahr 2010 wird sich diese deutlich erhdhen.

co,

» CO,-Abgas

H,/CO Kreislaufgas } DME
» Spllgas

Y

—y ¥ .| DME co
@ﬂeu A | Synthese Entfernung
A

Sauer-
stoff

Wasser
Luft Luftzerlegung Methanol

N,

Erdgas

Abb. 4-4: Fliessbild der einstufigen Direktsynthese von Synthesegas zu
DME nach Winnacker, Kiichler (gedndert) [22]. (H,:CO=3:1 bei
Erdgasreformierung, H,:CO=1:1 bei partieller Oxidation von Erdgas.)

Speziell die vielen Entwicklungen in China, wie im Folgenden auch aufgezeigt, sind so zahl-
reich, dass sich eine genaue Produktionsmenge nicht abschétzen ldsst. Die Nachfrage an DME
im asiatischen Raum wird bis zum Jahre 2020 auf 200 Mt/a geschitzt [62].

In Japan wurde von JFE Holdings zu Forschungszwecken ein einstufiger Slurry-Reaktor mit
100 t/d untersucht. Hierbei wurden Umsédtze beim Synthesegas von 95% und eine DME-
Produktselektivitdt von 90% erreicht. Als Edukte fiir die Synthesegasproduktion sollen in Zu-
kunft Erdgas, Kohle und Biomasse genutzt werden [3, 63]. Fiir Kohle und Biomasse, die be-
kanntlich einen hohen CO-Anteil im Synthesegas liefern, sollen WGS-Reaktoren vorgeschal-
tet sein. Die Projekte wurden mit der europdischen Firma Total (Frankreich) durchgefiihrt
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[64]. GroBere Anlagen sind von der JFE mit anderen Partnern in Katar, Indonesien und Aust-
ralien geplant, die eine Kapazitdt von 2500 bis 4000 t/d haben sollen. Die Produktion soll ab
2010 laufen [65]. Ebenso plant die ein japanisches DME-Konsortium, Japan DME Ltd., in
West-Australien Kapazitdten von 5000 t/d, Mitsubishi & Co. 7000 t/d im Iran und in Indone-
sien [65].

Die grofiten Projekte sind derzeit in China im Bau bzw. geplant, die in den néichsten fiinf Jah-
ren zu einer Gruppe von groflen DME-Anlagen fiihren werden (Tab. 4-4). Ursdchlich hierfiir
ist die groBe Energienachfrage (Ol und LPG) in diesem Land. Produziert werden soll haupt-
sdchlich mit dem Edukt Kohle, wovon China sehr grof3e Ressourcen besitzt; aber auch Erdgas
kommt zum Einsatz.

Momentan gibt es in China ca. 50000 Kleinkunden fiir DME, meist in ldndlichen Gebieten
[62]. Ab 2008 soll eine kommerzielle DME-betriebene Busflotte in Dienst gestellt werden
[67].

Tab. 4-4: Industrielle Projekte von DME-Anlagen in China [66]

Land Edukt Grofle Fertigstellung
Lutianhua Group

Erdgas 110 kt/a voraus. 2008
(Sichuan Province)
Shangdong Jiutai Chemical Industry

Kohle 1000 kt/a 2009
(Inner Mongolia)
Shenhua Ningxia Coal Industry

Kohle 830 kt/a 2008
(Ningxia Province)
Guizhou Tianfu Chemical

Kohle 180 kt/a 2009
(Guizhou Province)
Yunannan Riches Chemical Industry

Kohle 170 kt/a 2009
(Yunannan Province)

Auch in Korea [68] laufen Planungen fiir DME-Anlagen. Hier sollen in den Jahren 2009 bis
2012 rund 3000 t/d bzw. 1 Mt/a mit dem Edukt Erdgas produziert werden. Der Prozess wird
laut Angaben ein einstufiger Festbettprozess sein. Hierzu laufen momentan verschiedene
Tests.
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Im Iran sollen ab dem Jahre 2008 rund 0,8 Mt/a an DME hergestellt werden. Den Katalysator
liefert die Firma Haldor Topsoe, die zu den Marktfithrern der Dehydratisierungskatalysatoren
gehort. Als Edukt wird Erdgas eingesetzt [69].

Im europdischen Raum ist Schweden Vorreiter fiir Nutzung und Herstellung von Biokraft-
stoffen sowie DME. Ende 2005 wurde eine ,,Commission on Oil Independency gegriindet, die
bis zum Jahr 2020 eine Olunabhingigkeit ansteuert. Die Firma Chemrec will ein Abfallpro-
dukt der Zellstoffindustrie nutzen. Der so genannte ,,Black Liquor* (Schwarzlauge) soll zur
Riickgewinnung der HolzaufschluBchemikalien nicht mehr wie bisher verbrannt sondern ver-
gast und das gereinigte Synthesegas zu DME/Methanol umgesetzt werden. DME-
Demoanlagen sind ab 2008 geplant. Langerfristig soll sich DME in Schweden als Biokraft-
stoff der zweiten Generation durchsetzen. Spezielle Motoren dazu werden von Volvo entwi-
ckelt. Die Synthese wird hierfiir von Haldor Topsoe geplant; zusétzlich sind Linde AG fiir die
Synthesegasreinigung in Form einer Rectisol-Wiasche und Uhde GmbH fiir die Claus-Anlage
integriert [66, 70]. Die schwedische Stadt Vaxjo verfolgt ebenfalls das Ziel ohne fossile
Brennstoffe auszukommen. Beim so genannten Chrisgas-Projekt werden Holz- und Waldab-
falle iiber eine druckaufgeladene zirkulierende Wirbelschicht-Vergasung in Synthesegas um-
gewandelt. Zwischen 2010 und 2012 soll die GroBanlage eine zweistufige DME-Synthese
enthalten, die rund 170 kt/a DME produzieren kann. Fiir die Nutzung als Treibstoff sind eben-
falls Volvo Fahrzeuge integriert [66, 71].

4.4 Eigenschaften und Anwendungen von DME
Eigenschaften

Dimethylether (DME) ist der einfachste Ether und unter Standartbedingungen (1 atm, 20°C)
ein ungiftiges, schwach narkotisches und farbloses Gas. Die wichtigsten Eigenschaften sind in
Tab. 4-5 aufgefiihrt und mit anderen Kraftstoffen/Energietrdgern verglichen. DME besitzt
stofflich, wie zu sehen ist, groBe Ahnlichkeit mit den Fliissiggasen Propan und Butan. Eben-
falls in der Tabelle aufgefiihrt ist Diesel, da es durch DME ersetzt werden kann. Methanol ist
als Zwischenprodukt der DME-Herstellung ebenfalls gezeigt.

Anwendungen

Die Anwendungen von DME lassen sich grundsitzlich in zwei Bereiche klassifizieren, zum
einen direkt als Treibstoff durch Verbrennung in Dieselmotoren oder Turbinen etc. oder nach
Reformierung als Methan bzw. Wasserstoff. Zum anderen kann DME als Basischemikalie fiir
weitere Umsetzungen genutzt werden.

Das Interesse an DME als Dieselersatz steigt weltweit, so sind Japan [72] und China [66, 67]
sehr interessiert an dessen Nutzung. Auch Brasilien zeigt Interesse an DME als Treibstoff fiir
abgelegene Gegenden [73]. Ebenso schenkt man dem DME im Iran sehr gro3e Beachtung,
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was nicht zuletzt an den grof8en Produktionen zu sehen ist [66, 69]. Im europdischen Raum ist
in Schweden das Interesse am groBten. Hiermit will man die Abhingigkeit von Ol-
exportierenden Landern mindern, da DME als Treibstoffalternative der Zukunft und Biokraft-
stoff der 2. Generation gilt. Eine Treibstoff-Analyse liefern Semelsberger et al. [74]. Diese
Analyse bezieht sich auf die USA, kann aber allgemein {libertragen werden. Sieben Kriterien
wurden untersucht: Verfiigbarkeit, Wirtschaftlichkeit, Akzeptanz, Umweltvertraglichkeit, Si-
cherheit, Technologie und Vielseitigkeit. Diese miissen im Hinblick auf den Ersatz der aus Ol
erzeugten Treibstoffe sinnvoll erfiillt sein:

Mit Verfiigbarkeit wird erfragt, ob Produktionsstitten existieren und welche Kapazititen
diese liefern. Die bereits erwdhnte Weltjahresproduktion an DME (Kap.4.3, S.42) und die im
Bau befindlichen Anlagen weisen auf eine steigende Verfiigbarkeit hin, welche sich fast aus-
schlieBlich auf die asiatischen Rdume und den Nahen Osten konzentriert. DME hat auch den
Vorteil, dass es einfach zu transportieren ist, da es bei Umgebungstemperatur schon bei rund 5
bar fliissig ist.

Tab. 4-5: Kraftstoffrelevante Eigenschaften von DME, Fliissiggasen, Methanol und Diesel
[22, 66, 75, 76]

Eigenschaft Einheit DME M;:)l;a- Propan | Butan Diesel
Chemische Formel CH;OCH; | CH;0OH C;Hg C4Hyo CuHi gn
Molmassen g/mol 46 32 44 58 ca. 200
Dichte (fliissig) (STP) kg/m’ 668 796 501 610 830
Siedepunkt °C -24,9 65 -42,1 -0,5 200-360
Flammpunkt °C -42 22 -104 -40- 75
Ziindtemperatur °C 235 470 470 365 200
Ziindgrenzen (Luft) % 34-17 121-94|21-94|19-84| 4,3-19
Unterer Heizwert MlJ/kg 28,4 19,7 46,4 45,7 ~44
Oktanzahl ROZ - 106-108 96 96 30
Cetanzahl 074 >56 3 5 n.g. 50

Zur Verteilung des DME kann nach Ausbau und Modifizierung die Infrastruktur des LPG ge-
nutzt werden. In die Betrachtung der Verfiigbarkeit gehen ebenfalls die Ressourcen ein, die
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ndtig sind um DME zu erzeugen. Ein Vorteil ist, dass fiir DME als Rohmaterial sowohl fossile
(Erdgas, Kohle) als auch erneuerbare Ausgangsstoffe (Holz, Stroh etc.) dienen konnen [66].

Die Wirtschaftlichkeit spielt die grofite Rolle bei der Beurteilung eines neuen Kraftstoffs.
Die Kosten stehen in direktem Zusammenhang mit dem Feedstock, derzeit hauptsédchlich
Erdgas. Der Preisanstieg konnte durch sinnvolle Nutzung von Kohle und Biomasse als Aus-
gangsmaterial moglicherweise geddmpft werden. Eine Berechnung von JFE Holdings [3] an-
hand eines DME Slurry Prozesses mit einer Anlagegrofe von 2500 t/d und eines DME-
Transports tiber 3700 km, kam auf einen Preis von 5-14 US$/GJ bei Erdgaspreisen von rund
4-7 US$ pro MMBtu (1 MMBtu = 1055 MJ = 293,06 kWh). Im Vergleich hierzu wurden
Benzin und Diesel mit je 6-12 US$/GJ angegeben. De Mestier du Bourg [64] betont, dass die
beiden grofiten Herausforderungen auf dem Weg zum kommerziellen Treibstoff die Produkti-
onsmenge und die Prozesse sind, die weiter verbessert werden miissen. Es wird sich aller-
dings zeigen, wie der Markt den Preis bestimmt, wenn DME als Treibstoff in groBeren Men-
gen verwendet wird. Man vermutet, dass der Preis von DME zunichst weiter sinken wird, da
die Kapazititen in den nichsten Jahren deutlich steigen werden. Betrachtungen von Eu-
car:COncawe/JRC’ [77] bescheinigen dem DME ebenfalls eine hohe Energieeffizienz. Ergén-
zend ist allerdings noch die Effizienz des DME als Kraftstoff- bzw. Dieselersatz zu erwéhnen.
Um eine dquivalente Betriebsweise, wie bei z.B. einem herkdmmlichen Dieselmotor zu errei-
chen, miisste durch die geringe Energiedichte der Tank die doppelte GroB3e haben. Auch das
Einspritzsystem sollte modifiziert werden. Eine Herausforderung liegt in der geringeren Vis-
kositit des DME, was zu Leckagen fiihrt und eine starke Fliichtigkeit bedeutet. Auch die
Schmierfahigkeit ist schlechter als die von Diesel, wodurch Additive nétig werden [61].

Auch die Akzeptanz ist eine wichtige Grofe. Es muss zum einen geklirt sein, in wie weit
eine sichere Handhabung gewihrleistet ist. Zum anderen muss eine Infrastruktur vorhanden
sein, die das Betanken flaichendeckend ermoglicht. Hier ldsst sich ein Vergleich zum Fliissig-
gas-Treibstoff ziehen; zwar ist die Infrastruktur noch nicht vollstindig und groB3flichig ausge-
baut, kann aber sowohl fiir LPG als auch fiir DME genutzt werden. Auch der Transport des
DME ist mit kleinen Modifikationen dhnlich dem der Fliissiggase durchfiihrbar.

Good et al. untersuchten die Umweltvertriglichkeit. Danach ist DME ein umweltfreundli-
cher Stoff mit geringem Erderwdrmungspotenzial und einer kurzen Halbwertszeit in der Tro-
posphire [78, 79]. Im Vergleich zu Kraftstoffen aus Erddl treten bei der Nutzung von DME in
Motoren oder Turbinen deutlich verminderte NOy-, Kohlenwasserstoff- und CO-
Konzentrationen auf. Auch die Partikelemission ist gering, denn die Verbrennung ist wegen
der Sauerstoftbindung ruBfrei [80, 81]. Auf Grund der Reinheit des Synthesegases enthalten

3 Bucar (Européische Verband fiir Fahrzeugforschung und —entwicklung); Concawe (Européi-
sche Umweltverband der Mineraldlwirtschaft); JRC (Generaldirektion Joint Research Center
der EU)
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die Abgase kein SOy. Untersuchungen von Eucar:COncawe/JRC zu Well-to-Wheel* Emissio-
nen zeigten, dass DME am wenigsten Treibhausgas ausstoflt - gleichgiiltig, ob mit fossilen
oder mit erneuerbaren Edukten erzeugt [77, 78]. Hinzu kommt, dass mit DME betriebene Mo-
toren deutlich leiser sind.

Des Weiteren spielt die Sicherheit eine Rolle bei der Akzeptanz in der Bevolkerung. Auf den
menschlichen Korper hat, auller einem narkotischen Effekt, keinen Einfluss, da er nicht kan-
zerogen, nicht mutagen und nicht teratogen wirkt [58, 78, 82]. Allerdings muss bei der Nut-
zung von DME beachtet werden, dass es sehr fliichtig und hochexplosiv ist.

Die DME-Technologie ist prinzipiell verfiigbar, sowohl im zweitstufigen als auch im einstu-
figen Verfahren (Siehe Kap. 4.3). Entwicklungsbedarf besteht sicherlich noch in der einstufi-
gen Variante. Ein direkter Vergleich der beiden mdglichen Verfahren steht noch aus, die vor-
liegende Arbeit soll einen Beitrag dazu liefern.

Der letzte zu betrachtende Aspekt ist die Vielseitigkeit von DME, d.h. die Anzahl der Aus-
gangsmaterialien und die Mdoglichkeiten seiner Anwendung. Die Eduktpalette wurde bereits
bei der Verfiigbarkeit aufgezihlt; die Anwendungsmoglichkeiten sind weit gefachert.

Genauere Tests zum Verhalten von DME in als Kraftstoff in Dieselmotoren wurden bei-
spielsweise in Japan durchgefiihrt. Die NKK Corporation bestitigt mit Untersuchungen an
einem gewohnlichen Dieselmotor die gute Performance beziiglich Leistung und Umweltscho-
nung. Es mussten ausschlieBlich am Einspritzsystem kleine Verdnderungen vorgenommen
werden. Der Motor selbst benétigte keine Modifizierung [83]. Ebenfalls positive Ergebnisse
zur Verbrennung im Motor, speziell zur Einspritzung verdffentlichten Lee et al. [81, 84]. Der
kooperative Zusammenschluss CO-OP Eco Vehicle Development Co., dem u.a. Toyota, Mi-
tsubishi und JFE Holdings angehoren, verfolgen das Ziel, Fahrzeuge mit geringen Emissi-
onswerten zu entwickeln. Hierzu sollen Feldversuche mit LKWs {iber weite Strecken stattfin-
den [85]. Auch in China werden Alternativen zu Treibstoffen aus Erdol gesucht, hierzu fanden
ebenfalls Studien zu DME-Motoren statt [86, 87]. Der Hauptgrund fiir Chinas Interesse ist die
hohe Energienachfrage. Mit Kohle, aber auch Biomasse, als Edukt will China die Herstellung
von DME angehen [88]. Seit 2001 gibt es Untersuchungen zur Treibstoffnutzung aus Polen
[89], Danemark [90, 91] und Russland [92].

Neben der Anwendung als Kraftstoff fiir Fahrzeuge, wird DME auch in Turbinen zur Energie-
erzeugung ein hohes Potenzial auf Grund niedriger Emissionswerte und guter Leistungen

* Der Begriff Well-to-Wheel beschreibt die systematische Erfassung aller Effekte der Kraft-
stoffbereitstellung vom Ausgangsstoff bis zur Bewegung der Reifen.
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nachgesagt, speziell im Vergleich zu Erdgas. Neben verbesserten Emissionswerten erhdhte
sich der Wirkungsgrad von 54,4% bei Erdgas auf 55,9% bei DME [93, 94]. In Japan testet
JFE Holdings eine 4 MW Gasturbine und DME-betriebene Boiler [95, 96]. Ahnliche Tests
laufen derzeit in Korea [96].

Viel versprechend ist auch die Nutzung von DME als Fliissiggas (LPG) -Blender oder -Ersatz.
Die Vorteile bei Verbrennung, Lagerung und der Sicherheit sind &hnlich der der Fliissiggase.
Beide sind vollstindig mischbar [61, 65]. Es zeigte sich auch, dass mit DME-Beimischungen
unter 25 Vol.-% die LPG-Infrastruktur ohne Umbauten verwendet werden kann [64]. Der
Heizwert von DME ist im Vergleich zu Propan/Butan (Vgl. Tab. 4-1) geringer, jedoch hoher
als z.B. von Methan (36 MJ/ Nm®). Eine Anwendung von reinem DME als Fliissiggasersatz
wiirde allerdings grof8ere Modifikationen beziiglich Pumpen und Dichtungen bedeuten. Preis-
lich gesehen kann DME derzeit billiger als Fliissiggas angeboten werden, da die Nachfrage
noch nicht sehr grof} ist, allerdings muss der Markt vor dem Start grof8erer Projekte sondiert
werden [61].

DME kann aber auch als Edukt zur LPG-Herstellung dienen. Fujimoto et al. untersuchten
sowohl die Umsetzung von Methanol/DME-Gemischen [97] als auch von reinem DME [98]
zu LPG. Hierzu verwendeten sie Katalysatorgemische aus Zeolithen (ZSM-5, USY) und ei-
nem Hydrierungskatalysator (Pd/Si02, Pt/C). Sie erzielten DME-Umsétze von 100% und
LPG-Selektivitdten von rund 65% mit dem Gemisch (Pd/Si02)/USY, verbrauchten aber wert-
volles H.

DME besitzt auch bei der Nutzung als Chemikalie ein grof3es Potenzial.

Die Nachfrage an Propylen und Ethylen steigt stindig, wodurch hohen Preisen auf dem Markt
entstehen [99]. Die Produktion von Olefinen aus Methanol (MTO) ist ein bekannter Prozess,
der schon grofitechnisch in Betrieb ist [100, 101]. Die Reaktion hierzu lduft iiber DME als
Zwischenprodukt, so dass es auch als Ausgangsprodukt fiir die Olefinherstellung (D70) ein-
gesetzt werden konnte. Durch eine geeignete Auswahl an Katalysatoren lassen sich hohe Aus-
beuten erzielen. Zur sauer katalysierten Umsetzung werden Zeolithe benutzt, z.B. H-ZSM-5
[99, 102] oder SAPO-34 (Silicium-Aluminiumphosphat) [103]. Die Lurgi AG verfolgt haupt-
sachlich die Umsetzung von Methanol zu Propylen. Die grofiten im Bau befindlichen Anlage-
projekte in China, Lateinamerika und im Nahen Osten sind alle zweistufig [2, 104]. Auch in
Japan gibt es Projekte zur Herstellung von Olefinen [65, 105].

Ferner von Bedeutung ist die Anwendung als Wasserstoffspeicher. In verschiedenen Untersu-
chungen geht es um die Reformierung von DME zu H, mit verschiedenen Katalysatoren [98,
106, 107]. Zusétzlich entstand die Idee, DME direkt vor einer Brennstoffzelle in Wasserstoff
umzuwandeln. Zur Verwendung sollen hauptsidchlich Niedertemperatur-Brennstoffzellen
kommen [78, 108]. Untersuchungen zu direkt betriebenen Brennstoffzellen werden auch im
Rahmen verschiedener Forschungsprojekte durchgefiihrt [66, 109, 110], jedoch ist fiir eine

- 49 -



Kapitel 4

verbesserte Performance noch weitere Forschungsarbeit notwendig, da im Vergleich zur Me-
thanol- oder Wasserstoff-Zelle noch ein Leistungsgefille vorhanden ist.

Ebenso wird DME als Edukt fiir weitere Chemikalien [66] eingesetzt, z.B. zur Herstellung
von Methylacetat, einem Losungsmittel in Lacken, Klebstoffen und Farben [111], ebenso fiir
Dimethylsulfat [85], das in Labor und Technik zur Methylierung von Carbonsduren, Aminen,
Phenolen und zur Herstellung von Kosmetika, Farben, Agroprodukten und Medikamenten
[66] verwendet wird. Auch die Oxidation von DME zu Formaldehyd ist moglich [112].

Als Reinstoff findet DME als Kiihlmittel Anwendung [66, 92, 113] und soll Fluorchlorkoh-
lenwasserstoffe (FCKW engl. CFC), z.B. R134, und teilhalogenierte Fluorchlorkohlenwasser-
stoffe (HFCKW engl. HCFC), z.B. R12, ersetzen, da diese ein sehr hohes Treibhauspotenzial
besitzen. Jung et al. [114] untersuchten die Performance von DME in einem DME/R134a-
Gemisch als R12-Ersatz. Hier zeigte sich, dass die Performance bei jeder Erh6hung des DME-
Anteils im Gemisch immer besser wurde. Ebenso ergaben Experimente von Zhong et al.
[115], dass die Kiihlleistung von DME in einem handelsiiblichen Kiihlschrank deutlich besser
war als die des ersetzten R12. Diese Ergebnisse wurden von Liu et al. [113] aufgegriffen und
thermodynamisch sowie experimentell in einem Kiihlkreislauf weiter untersucht. Berechnun-
gen ergaben, dass die Performance von DME besser sei als die von R134A, was sich experi-
mentell aber nicht bestitigen lieB. Zusidtzlich wurde gezeigt, dass Anlagen, die mit R134a
gefahren werden, ohne Probleme auf DME umgestellt werden konnten. AbschlieBend wird
auf die niedrigeren Kosten von DME im Vergleich zu den genannten Kiihlmitteln hingewie-
sen. Nachteilig erscheint die leichte Entziindlichkeit, die eine Verkleinerung der Fiillkapazitat
sowie zuséitzliche Sicherheitsmessungen notwendig machen.

Ebenso kommt DME als Treibgas in Deo- oder Haarspraydosen zum Einsatz, um FCKW oder
Fliissiggase zu ersetzen [58, 78, 82].

Ausblickend wurde auf der Konferenz der International DME Association 2006 (DME2)
prognostiziert, dass der grote Markt der Zukunft der DME-Markt als LPG-Beimischung sein
wird, gefolgt von der Energieerzeugung. Als drittstirkster Markt wurde die Verwendung als
Kraftstoff genannt.
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5 Experimentelle Vorgehensweise

5.1 Beschreibung der Versuchsapparatur

Zur Bestimmung der Reaktionskinetik wurde die in Abb. 5-1 dargestellte Laboranlage ver-
wendet. Fotografien der Anlage und des Reaktors befinden sich im Anhang A.2.

Die Beschreibung der Mitteldruckapparatur Kati II (Katalyst — Investigation) als Blockflie$3-
bild ist in fiinf Teile gegliedert:

1. Dosierung der gasformigen Edukte

2. Dosierung von verdampften Fliissigkeiten
3. Festbett-Rohrreaktor

4. Druckmessung und- regelung

5. Analytik

Dosierung der Edukte

Fiir die Regelung der Gasmassenstrome (Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Argon) beim stationé-
ren Betrieb der Anlage wurden thermische Massendurchflussregler (MFC, Mass flow control-
ler, Bronkhorst High-Tech B.V.) eingesetzt. Diese besitzen einen maximalen Durchfluss von
100 mly/h. In den MFCs wird ein kleiner Teil des Gases iiber eine Bypass-Kapillare gefiihrt.
Zwischen zwei Temperatursensoren wird durch eine Heizwicklung Wirme eingebracht. Der
Massenstrom errechnet sich aus der gemessenen Temperaturdifferenz und der bekannten spe-
zifischen Warmekapazitit. Die MFCs wurden mit Stickstoff kalibriert, beim Einsatz anderer
Gase muss ein Umrechnungsfaktor fiir die Volumenstrome beachtet werden.

Als Gase wurden Ar 6.0, H, 6.0 und CO 2.0 verwendet.

Dosierung von verdampften Fliissigkeiten

Um dem Reaktor auch Wasser- bzw. Methanoldampf zufiihren zu kdnnen, wurde ein Fliissig-
keits-Massenflussregler (LFC, LiquiFlow® Bronkhorst High-Tech B.V.) integriert. Dieser
wurde mit Wasser kalibriert und kann bis zu maximal 5 g/h liefern. Fiir Methanol muss ent-
sprechend den MFCs fiir Gas ein Umrechnungsfaktor berticksichtigt werden. Der nétige Vor-
druck fiir den LFC wird mit einem Anschluss an eine Gasleitung gewahrleistet.
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Das fliissige Medium wird dem Direktverdampfer (DV 2 Adrop) durch den LFC dosiert zuge-
fiihrt und auf die Verdampferfliche gespriiht. Die erzeugte Dampfmenge richtet sich allein
nach der zugefiihrten Fliissigkeitsmenge, eine Dampfstrom-Durchsatzmessung ist nicht not-
wendig. Der Verdampfer hat eine maximale Betriebstemperatur von 7' = 400°C und kann bei
einem Druck bis p,,.c = 100 bar betrieben werden.

Festbett-Rohrreaktor

Der verwendete Rohrreaktor ist flir Driicke bis 100 bar ausgelegt und besteht aus einem fiir
die untersuchten Reaktionen katalytisch nicht-aktiven Edelstahlrohr (Estaro Werkstoff 1.4841;
21,3 * 2,6; Innendurchmesser 16,1; 300 mm Liange). Er wird an beiden Enden iiber Metall-
flansche mit Verbundstoffdichtungen abgedichtet. Drei unabhédngige Heizzonen in gleichen
axialen Abstinden entlang des Reaktors ermdglichen isothermen Betrieb des Reaktors. Die
Wirmezufuhr geschieht iiber Heizschniire (Horst, 230V-250W-450°C). Um die Innentempera-
tur zu messen, sind entlang des Rohres im Abstands von 100 mm drei Swaglok-Zuginge fiir
jeweils ein Mantel-Thermoelement (Rdssel, NICr-Ni, 1/16%) eingebracht. Zusitzlich befinden
sich im gleichen Abstand drei Thermoelemente am dufleren Mantel des Reaktors. Die Tempe-
ratur des mittleren Thermoelements, d.h. im Bereich der Katalysatorposition, wird liber die
Innentemperatur des Reaktors geregelt. Das obere und untere Heizband regelt man {iber die
AulBenreaktortemperatur am Reaktor. Die Reaktionstemperatur wird {iber einen Softwarereg-
ler auf +0,2°C konstant gehalten. Der Reaktor ist bis maximal 450°C ausgelegt. Ober und
unter dem Katalysator befand sich SiC (rund 193g), die Partikelgrossenverteilung ist in An-
hang A.3 zu sehen.

Die genaue Eduktzusammensetzung wird iiber einen Bypass bestimmt, der mittels Hochtem-
peraturventile um den Reaktor herumgefiihrt wird. Diese Leitung ist ebenfalls beheizt, um
Kondensation zu unterbinden. Nach dem Reaktorausgang wird der Gasstrom zweigeteilt. Der
kleinere Splitstrom wird {liber ein Nadelventil der Analyse zugefiihrt, der groBlere wird zur
Druckregelung verwendet. Beide Leitungen sind ebenfalls geheizt.

Druckmessung und- regelung

Die Druckmessung bzw. -regelung funktioniert mit einer Einheit der Firma Bourdon Haenni.
Der Gasstrom wird der Druckregelung iiber eine Kiihlfalle zugefiihrt. Durch Kiihlung mittels
eines Peltier—Elements werden Wasser, Methanol und Dimethylether auskondensiert und in
einem Sammelbehilter aufgefangen um Fliissigkeiten von dem empfindlichen Druckregelven-
til fernzuhalten. Ausschlieflich die Gase, die die Kiihlfalle passieren, erreichen das Druckre-
gelventil. Durch die differentielle Regelung dieses Ventils ist gewédhrleistet, dass es zu keinen
groBen Druck- und Volumenstromschwankungen im Reaktor kommt.
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Analytik

Zur Online-Analyse der Gaszusammensetzung wurde ein Quadrupol Massenspektrometer
(Thermo Star 200 Pfeiffer) mit Sekundérelektronenvervielfacher Detektor (CH-TRON) einge-
setzt. Uber die Anzeige der Verldufe der jeweiligen Gasmassen gegen die Zeit wurde die Sta-
tionaritidt gepriift. Ein Teil dieses Stromes zum Massenspektrometer kann mit Hilfe eines
Loop Filling Managers (LFM) (Teuner — Analysetechnik GmbH) entzogen werden. Hierbei
werden mit Hilfe einer Vakuumpumpe die Probeschleife und ein externes Volumen evakuiert.
Im Anschluss fiillt der LFM beide mit dem zu analysierenden Gas. Dies geschieht mit einem
vorgegebenen Druck von 900 mbar. Ist dieser Druck erreicht, wird das Signal an den GC ge-
geben und der Inhalt der Probeschleife wird mit Hilfe eines Trdgergases zu den Sdulen ge-
spiilt. Durch den konstanten Fiilldruck wird eine sehr hohe Wiederholbarkeit gewéhrleistet.

Der zur quantitativen Analyse eingesetzte Gaschromatograph (Hewlett Packard, HP 6890 Se-
ries) hat zwei in Reihe geschaltete Sdulen, eine Molekularsiebsiule (HP 5A/25m x 0.32mm)
und eine HP-Plot U Saule (HP 10pm/30m x 0,32mm). Detektiert wurde im Anschluss mit
einem Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD), gefolgt von einem Flammenionisationsdetektor
(FID).

Der GC enthilt zwei Schaltventile. Ventil 1 regelt die Schaltung der Probenschleife. In der
Oft-Position ist die Probeschleife mit dem LFM verbunden und nur Tragergas durchstromt die
Saulen. Ist die Probe eingebracht, schaltet das Ventil auf die ON-Position, in der das Tréiger-
gas die Probe zur Saule spiilt. Nach Ventil 1 ist die Molekularsiebsdule geschaltet, {iber die
alle Proben laufen. Im Anschluss ist das Ventil 2 installiert, welches die zweite Saule isoliert
oder dazuschaltet. In der ON-Position ist die HP-Plot U Siule isoliert, in der Oft-Stellung ist
sie in Reihe geschaltet. Die Applikation und die Produkte, die mit dieser Sdule detektiert wer-
den, sind im Anhang A.4 zu finden.

Tab. 5-1: Retentionszeiten der einzelnen gemessenen Komponenten bei der
verwendeten Applikation am jeweils verwendeten Detektor.

WLD FID
2,4s CO, 4. 1s Propen
5,4s DME+H,0 5,3s DME
6,3s MeOH 6,3s MeOH
8,3s H, 6,4s Buten
9,6s CO 9,6s CH4
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Zur Anschauung werden fiir eine Messung bei 7=250°C, p=51 bar, H,:CO=2:1 und einem
Volumenstrom von 100mly/min zwei GC-Spektren der beiden Detektoren (¥1D (1) und WLD
(2)) in Abb. 5-2 aufgefiihrt mit der Zuordnung der Peaks zu den Stoffen. Die nicht bezeichne-
ten Peaks bei 2,5 und 7,0 sind Schaltpeaks. Die Retentionszeiten, d.h. die Zeitpunkte an denen
die verschiedenen Stoffe detektiert werden, zeigt Tab. 5-1.

Die gesamte Anlage wird tiber eine PC-interne SPS (Speicherprogrammierbare Steuerung) der
Fa. Phoenix Contact und unterlagerten Interbus” -Stationen gesteuert.
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Abb. 5-2: GC-Spektren der zwei Detektoren fiir eine Messung mit 7=250°C,
p=51 bar, H,:CO=2:1 und einem Volumenstrom von 100mly/min.

Hierdurch wird eine Dezentralisierung der verschiedenen Ein/Ausgabe-Kanile erreicht. Uber
diese E/A-Stationen werden verschiedenste ProzessgroBen wie Temperaturen, Driicke,
Massflows gemessen, sowie iiber SPS-interne Softwareregler Heizungen geregelt. Weiterhin
ist ein digitales System zur Regelung von Massflows und Druck der Fa. Bronkhorst an den
PC tiiber eine RS232-Schnittstelle angeschlossen. Diese Daten werden von einem DDE-Server
dem Rechner zur Verfiigung gestellt. Um eine durchgéngige Kommunikation iiber eine OPC-
Server/Client Architektur zu erreichen, wurde ein DDE/OPC-Konverter der Fa. Matrikon ein-
gesetzt. Als letztes Glied wird als HMI (HumanMachinelnterface) die Software iFix aus dem
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Hause Intellution eingesetzt, welche auch zur Speicherung der anfallenden Messdaten heran-
gezogen wird.

5.2 Verwendete Katalysatoren

In der vorliegenden Arbeit wurde flir den ersten Syntheseschritt (4.1) ein Methanolkatalysator
Cu/ZnO/Al,O3 (Siidchemie, T-4611) verwendet. Der Katalysator liegt inaktiv als Pellets
(6x3,5) vor, die zerkleinert wurden. Zum Einsatz kam nur eine gesiebte Splitfraktion von 0,36
mm bis 0,5 mm. Die Aktivierung des Methanolkatalysators ist im Anhang A.6 beschrieben.
Die maximale Betriebstemperatur wurde von der Firma Siidchemie mit 280°C angegeben.

Fiir den zweiten Syntheseschritt der einstufigen Synthese, der Dehydratisierung, (4.2) wurde
v-Al,O3 (Alfa Aesar, 43855) zur Katalyse benutzt. Seine spezifische Oberfldche liegt bei ca.
150 m*/g. Die Granulate des Aluminiumoxids wurden in der gleichen SplitgroBe wie der Me-
thanolkatalysator angewendet. Fiir die Messungen wurden grundsétzlich 2 g Katalysatorge-
misch eingesetzt. Der Grofteil der Messungen fand mit einem Verhéltnis von Methanol- zu
Dehydratsierungskatalysator von 1:1 Gew.-% statt. Weitere Messungen wurden mit einem
Massenmischungsverhéltnis von 3:1 durchgefiihrt (Vgl. Kapitel 5.3).

Vorab wurden Messungen der reinen Dehydratisierung von Methanol mit 300,7 mg des y-
ALO; (Merck, Art.No.101095, wasserfrei) durchgefiihrt. Das Pulver liegt mit einer Kérnung
von ca. 0,063 mm und einer spezifischen Oberfliche von rund 130 m?/g vor.

5.3 Versuchsbedingungen und Versuchsdurchfiuhrungen

In Tab. 5-2 sind die Temperaturen und Driicke der Dehydratisierungsmessungen zusammen-
gestellt. Einen Uberblick iiber die Versuchsparameter der reaktionskinetischen Messungen der
einstufigen DME-Synthese geben die Tab. 5-3 und Tab. 5-4, zum einen fiir die Katalysatormi-
schungen im Verhéltnis 1:1, zum anderen fiir die im Verhiltnis 3:1. Alle Prozentangaben sind
Volumenprozente.

Dehydratisierung

Das y-Al,Oj3 bendtigte eine Aktivierung. Auf Grund seiner hydrophilen Eigenschaft musste es
vor Beginn der Messungen ausgeheizt werden, um absorbiertes Wasser zu entfernen. Dazu
wurde der Katalysator in situ in einem Stickstoffstrom auf 250°C geheizt und diese Tempera-
tur tiber eine Stunde gehalten. Im Anschluss brachte man den Reaktor auf Betriebsdruck und -
temperatur.
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Es wurden bei einer Temperatur und einem Druck jeweils zwei verschiedene Volumenstrome
eingestellt, diese waren 54,2 mly/min und 108,4 mlx/min, wobei der erstgenannte Volumen-
strom dem kleinstmoglichen regelbaren entsprach.

Tab. 5-2: Versuchsbedingungen der Dehydratisierung

Driicke p / bar Temperaturen T / °C Volumenstrome / mlx/min

21;31; 41; 51 2505 275; 300; 325; 350 54,2;108,4

Die Strome setzten sich aus den Edelgasen Ar und He, aus Stickstoff und dampfformigem
Methanol zusammen. Der Anteil an Verdiinnung mit Ar betrug 37%; zusétzlich wurde N, mit
18,4% und He mit 26% eingespeist. Der Methanolanteil betrug 18,6% (Merck 1.06005.2500,
99,9%, zur Analyse), welcher dem kleinstmdgliche einregelbare Prozentsatz entsprach, die
Prozentanteile der Edelgase resultierten hieraus. Es wurden drei Inertgase eingesetzt, um mit
dem Verhéltnissen N,/He oder N,/Ar die Konstanz des Prozesses zu iiberpriifen, d.h. auftre-
tende Schwankungen, wie sie besonders bei Dampfeinspeisungen auftritt, festzustellen und
sie zu korrigieren. Hierbei wurden die tiber den Reaktor konstanten Verhiltnisse zur Kontrolle
verwendet.

Ein Messpunkt ergab sich aus drei gemittelten Einzelmessungen. Die benétigte Zeit zur Erfas-
sung eines Messpunktes ist durch die Dauer der GC Messzeit festgelegt. Die Reproduzierbar-
keit der Ergebnisse wurde gepriift, indem in gewissen Abstinden eine Referenzmessung
durchfiihrt wurde. Die Unterschiede lagen im Rahmen der Messgenauigkeit, d.h. unter +5%.

Einstufige DME-Synthese

Die frische Katalysatormischung benétigte fiir den Methanolkatalysatoranteil eine Aktivie-
rung, die im Anhang A.6 aufgezeigt ist. Der Reaktor befand sich nach der Aktivierung auf
250°C und wurde in einer Argonatmosphére auf seinen Reaktionsdruck von 50 bar gebracht.
Nachdem sowohl der Druck als auch die Temperatur konstant waren, regelte man den Volu-
menstrom auf 100 mIx/min Argon/Synthesegas ein, bestehend aus 20% Wasserstoft und 10%
Kohlenmonoxid. Diese Einfahrmessung galt auch als Referenz fiir Aktivitdtsmessungen, die
in gewissen Abstdnden durchgefiihrt wurden.

Die Verdiinnung wurde gewdhlt, um eine isotherme Reaktion zu gewéhrleisten. Zusétzlich
konnte dadurch ein Auskondensieren von z.B. H,O oder Methanol verhindert werden.

Eine Einfahrzeit von 6 h wurde nach einer Reihe von Testmessungen festgelegt, da diese zeig-
ten, dass der Katalysator sehr schnell seine Stationaritit erreichte. Im Anschluss spiilte man
den Reaktor mit Argon und begann mit den jeweiligen Messungen. Bei den Temperaturab-
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hiangigkeiten wurden zu Beginn Bypassmessungen durchgefiihrt und darauf folgend das Re-
aktionsgemisch iliber den Reaktor geleitet. Ausgehend von 200°C wurde die Temperatur zum
jeweiligen Messpunkt erhoht. Bei Einzelmessungen wurde grundsétzlich vorher die Bypass-
zusammensetzung bestimmt.

Die Messparameter der einstufigen DME-Synthese mit einem 1:1 Massenmischungsverhiltnis
der beiden Katalysatoren sind in Tab. 5-3 aufgefiihrt.

Bei Temperaturen von 200°C-275°C und Volumenstromen von 50 mlx/min — 350 mly/min des
(HzZCO-
Volumenverhiltnis: 2:1; 1:1; 1:1,5) eingespeist. Zusétzlich wurden Driicke bei den Messun-

Synthesegases  wurden  unterschiedliche  Synthesegaszusammensetzungen

gen von 26 bar und 51 bar gefahren.

Tab. 5-3: Versuchsbedingungen der einstufigen DME-Synthese mit
massendquivalentem Katalysatorgemisch.

Druck/ | Synthesegasverhiiltnis Temperaturen / Volumenstrome /
bar H,:CO °C mlx/min
26 2:1; 1:1; 1:1,5 250 50; 100; 150; 190; 350
26 2:1; 1:1; 1:1,5 200; 225; 250; 260 100
51 2:1; 1:1; 1:1,5 200; 225; 250; 260; 275 | 50; 100; 150; 190; 350

Weitere Messreihen wurden fiir eine Katalysatorzusammensetzung von bei den Betriebbedin-
gungen 1,5 g Methanolkatalysator und 0,5 g Dehydratisierungskatalysator durchgefiihrt, weil
das y-Al,Os die Dehydratisierung wesentliche effektiver katalysiert als der Methanolkatalysa-
tor, d.h. dass die Methanolsynthese langsamer im Vergleich zum Dehydratisierungsschritt ist.

Tab. 5-4: Versuchsbedingungen der einstufigen DME-Synthese mit einem
Katalysatorgemisch mit Methanolkatalysatoriiberschuss (1,5:0,5).

Druck/ | Synthesegasverhiiltnis Temperaturen / Volumenstrome /
bar H,:CO °C mlx/min
51 2:1; 1:1; 1:1,5 250 50; 100; 150; 190; 350
51 2:1; 1:1; 1:1,5 200; 225; 250; 260 100
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Es wurde bei einem konstanten Druck von 51 bar gemessen; dabei variierte man Synthesegas-
zusammensetzungen von H,:CO=2:1, 1:1 bis 1:1,5, die Volumenstrome von 50 mlx/min bis
350 mly/min und Temperaturen von 200°C bis einschliefSlich 260°C.

Wihrend aller Messungen wurden die Temperaturen im Reaktor, der Druck und die Strome
der Massendurchflussregler kontinuierlich erfasst und registriert. Waren diese Werte iiber eine
gewisse Zeit stabil und zeigte sich am Massenspektrometer keine Abweichungen der Edukt-
bzw. Produktkonzentrationen, so wurde eine Messung am LFM gestartet. Die GC-Applikation
bendtigte 10 min, hinzu kamen weitere 5 min Abkiihlzeit des GC. Fiir jeden Messpunkt wur-
den mindestens drei Messreihen durchgefiihrt und dann der Mittelwert gebildet. Der ermittelte
Bilanzfehler beziiglich des Gesamtkohlenstoffes war kleiner £5%.

Die Reproduzierbarkeit wurde anhand verschiedener Schiittungen des gleichen Katalysators
tiberpriift. Die ermittelten Unterschiede lagen im Rahmen der Messgenauigkeit.

5.4 Auswertung und Modellierung

5.4.1 Versuchsauswertung

Das betrachtete offene Reaktorsystem wird durch integrale GréBen beschrieben. Dabei wur-
den Isothermie und ein zu vernachldssigender Druckverlust gewéhrleistet. Die Berechnung
der Bodenstein-Zahl zeigte, dass die Annahme eines idealen Stromungsrohrs gerechtfertigt ist
(sieche Anhang A.5).

Die fiir die Auswertung der Ergebnisse der Dehydratisierung und der einstufigen DME-
Synthese verwendeten Gréflen werden im Folgenden beschrieben.

Die modifizierte Verweilzeit 7 ist der Quotient aus Katalysatormasse und Volumenstrom unter

Reaktionsbedingungen.
ny,
T = —% 60s 5.1
7 (5.1)
mit Myat - Gesamtmasse an Katalysator ohne SiC; [g]
14 - Volumenstrom unter Reaktionsbedingungen; [ml/min]

Die normierte Konzentration C,; bezieht sich auf die Anzahl der Kohlenstoffatome in CO und
in den Produkten. Die H;O-Konzentration wurde vernachlissigt:
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c,-—4% _ &G (5.2)
gEdukt CEdukt gCO CCO
mit € - Anzahl der Kohlenstoffatome im Produkt
G - Gemessene Konzentration der Spezies i; [-]

Der Umsatz des Eduktes wurde wie folgt definiert:

_ CEdukt,ein _CEdukt,aus _ 1 _ C (5 3)
Edukt — C - co .
Edukt ein

Er ldsst sich somit einfach aus den Konzentration/Verweilzeit-Diagrammen ablesen. Hierbei
steht das Edukt fiir Methanol bei der Dehydratisierung bzw. fiir Kohlenmonoxid bei der ein-
stufigen DME-Synthese.

Die Ausbeute ist fiir die Produkte gleich der normierten Konzentration:

Y=C, (5.4)

n,i

Die Reaktorselektivitit *S; fiir das Produkt i errechnet sich nach der folgenden Gleichung. Sie
wird nur fiir die einstufige DME-Synthese definiert, da sie bei der Dehydratisierung nicht
bendtigt wurde:

= Znd (5.5)

Durch die hohe Verdiinnung mit Argon kénnen Anderungen des Volumenstroms auf Grund
von Molzahldnderungen vernachléssigt werden (siche Anhang A.8).

Mit den Ergebnissen der Gaschromatographie (siche Anhang A.4) konnen die definierten
Grofen berechnet werden.
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5.4.2 Mathematische Modellierung
5.4.2.1 Reaktionskinetische Ansatze

Zur mathematischen Beschreibung der experimentellen Ergebnisse muss fiir jede Reaktion ein
reaktionskinetischer Ansatz formuliert werden. In dieser Arbeit wird die auf die Katalysator-
masse bezogene Reaktionsgeschwindigkeit 7, ; angewendet, die definiert ist als:

- = 1 g (5.6)
ﬂ mkat dt
mit ¢ - Reaktionslaufzahl der Reaktion i—j; [mol]

Die verwendeten formalkinetischen Ansétze fiir die Dehydratisierung und die einstufige
DME-Synthese sind im Ergebniskapitel 6 aufgefiihrt.

5.4.2.2 Anpassung der kinetischen Parameter

Fiir die genaue Angleichung der kinetischen Parameter der beiden Synthesen wurden Diffe-
rentialgleichungssysteme aufgestellt. Um diese zu erstellen wurde zundchst eine Bilanz um
ein differentielles Volumenelement dV (eine Scheibe mit der Dicke dx) des Rohrreaktors auf-

gestellt.

oC. dm
—L = —div(C.-u, )+ div|D. ., grad C.) + V. oer ) |—Ka
() (D, grad ) | S ) o
Konvektionster Diffusionsterm Reaktionsterm
mit U, - Geschwindigkeitsvektor fiir das Leerrohr; [cm's™]
Vijj - Stochiometrischer Koeffizient der Komponente i in der Reaktion ij
Diesr - Effektiver Diffussionskoeffizient der Komponente i in der
Gasmischung

(beriicksichtigt molekulare Diffusion in den Katalysatorporen); [cm®s™]

In einem idealen Stromungsrohr mit vorliegender Propfstromung (siche Anhang A.5) haben
der Geschwindigkeitsvektor fiir das Leerrohr und der Vektor (grad C;) nur in axialer Richtung
einen Wert groBer Null. Zusitzlich ist die Dispersion zu vernachldssigen.
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Bei stationdrem Betrieb eines idealen Rohreaktors spielt der Transportterm nur in Strémungs-
richtung, d.h. in axialer Richtung, eine Rolle. Damit ergibt sich aus (5.7) folgender Ausdruck:

0= _M n (Z(Vi,ij r’)J% (5.8)

dx 7 dv
Es gelten nachfolgende Beziehungen, die auf Gleichung (5.8) angewandt werden.

V =u,A

Re aktor ( 5 ) 9)
dV = AReaktor dx
mit Uy - Leerrohrgeschwindigkeit; [cm's™]

ARreaktor - Reaktorquerschnittsflache; [sz]

Somit ergibt sich:

S, (5.10)

Betrachtungen zur Transporthemmung werden im Anhang A.7 aufgezeigt. Sowohl innere als
auch duBerer Stofftransporthemmung kann ausgeschlossen werden.

Hierbei wird neben der normierten Konzentration die definierte modifizierte Verweilzeit 7
angewandt. Geldst werden die DGL mit Hilfe eines steifen ,,ODE (Ordinary Differential E-
quation)-Solvers* (Matlab®5). Eine DGL wird als ,,steif** bezeichnet, wenn ein Losungsverfah-
ren kleine Schrittweiten beansprucht und es sich hieraus grof3e lokale Fehler bei gleichzeitig
nur kleiner Anderung der Losungsfunktion ergeben.

Die Optimierung der Parameter wurde mit Hilfe des Simplex-Verfahrens durchgefiihrt. Dieses
ist ein Optimierungsverfahren der Numerik zur Losung nicht-linearer Probleme. Der Simplex-
Algorithmus ein zuverlédssiger Solver mit allerdings langen Optimierungszeiten.

> Matlab ist eine Software zur Lésung mathematischer Probleme und zur grafischen Darstel-
lung der Ergebnisse
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Experimentelle Vorgehensweise

Fiir die Berechnung wurde eine Zielfunktion sos’ definiert, was der Fehlerquadratsumme ent-
spricht. Sie berechnet sich iiber der Quadratsumme der absoluten Differenz aus gemessenen
und berechneten Konzentrationen. Die Summe addiert sich iiber alle Versuche und alle darin
gemessenen Konzentrationen.

sos” = ZZ(Cgem’i’/ N Cger,i,jy (5.11)
J i

Das Simplex-Verfahren 16st durch Optimierung, in dem es die Parameter (k;, £4 n, K;) so lan-
ge iterativ variiert, bis die Zielfunktion ein Minimum erreicht. Zur Berechnung der Zielfunk-
tion miissen jedes Mal die DGL mit den neu errechneten Parametern gelost werden. Als
Randbedingungen wurden Startwerte fiir die Geschwindigkeitskonstante und die Aktivie-
rungsenergien vorgegeben.

Die spéter verwendeten ,,durchschnittlichen Abweichungen® ist der Quotient aus dem Mittel-
wert aller Messwerte und sos

ZC/
_/n (5.12)

SOS

Durchschnittlichen Abweichungen =

mit C; - normierte Konzentration des Stoffes 1; [-]

n - Anzahl der Messwerte; [-]
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6 Ergebnisse und Diskussion der kinetischen
Messungen und Modellierung

Die technische Auslegung eines chemischen Prozesses verlangt u.a. die Kenntnis iiber Kinetik
und Thermodynamik. Aus Ergebnissen von kinetischen Messungen erhélt man moglichst mit
einfachen kinetischen Ansitzen die Geschwindigkeit der betrachteten Reaktion. Dabei sollten
alle auftretenden Produkte im gemessenen Parameterbereich qualitativ und quantitativ mit
moglichst geringen Abweichungen beschrieben werden. Ein geeignetes kinetisches Modell
kann dann die Prozesssimulation ermdglichen.

In diesem Kapitel werden zunéchst die experimentellen Ergebnisse der Dehydratisierung von
Methanol und anschlieend die der einstufigen DME-Synthese vorgestellt. Die kinetische
Modellierung wird am Ende des jeweiligen Kapitels betrachtet.

6.1 Dehydratisierung

Die Reaktionsgleichung der Dehydratisierung von Methanol zeigt Gleichung (4.2). Aus der
Literatur ist bekannt, dass mit einem y-Al,O3 als Katalysator die Dehydratisierung nur geringe
Anteile an Folge- oder Nebenprodukten bildet und mit sehr guten Ausbeuten verlduft. Dies
wurde mit den hier durchgefiihrten Messungen bestdtigt. Es entstand nahezu ausschlieflich
DME und H,O0, die Beiprodukte CO, H, und CO, waren nur in Spuren zu erkennen. Aus die-
sem Grund wird auf eine Darstellung der Reaktorselektivitit verzichtet. Die H,O-
Konzentration hatte wahrend der Versuche den gleichen Verlauf wie die des DME. Daher wird
im Folgenden die Darstellung des H,O eingespart und nur die auf Kohlenstoff bezogenen
normierten Konzentrationen fiir Methanol und DME aufgezeigt.

6.1.1 Einfluss der Verweilzeit

Die Reaktionstemperatur fiir die Dehydratisierung von Methanol zu DME wurde von 250°C
bis 350°C bei Driicken von 21 bar bis 51 bar und fiir zwei unterschiedliche Eingangsvolu-
menstrome variierte. Somit ergaben sich bei einer konstanten Temperatur und einem konstan-
ten Druck zwei Verweilzeiten. Die resultierenden normierten Konzentrationen von Methanol
und DME fiir 250°C bzw. 350°C und p=51 bar sind in Abb. 6-1 iiber den Verweilzeiten aufge-
tragen.

Wie erwartet erhdlt man bei Verdopplung der Verweilzeit einen hoheren prozentualen Metha-
nolumsatz. Die Umsitze sind bei der niedrigsten Temperatur von 250°C mit 2,2% bzw. 4,3%
noch relativ gering. Die Reaktion ist in diesem Falle noch nicht schnell genug, um mehr Me-
thanol umzusetzen. Allerdings erkennt man, dass durch Verdopplung der Verweilzeit der Um-
satz nahezu verdoppelt wurde.
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Bei 350°C liegt der Methanolumsatz mit 1,2 gs/ml bei 50% wéhrend er fiir 0,4 gs/m bei ca.
40% liegt. Eine ldngere Verweilzeit 1dsst den Umsatz also unterproportional wachsen.

1,0 5 -
0,8- MeOH i
0.6+ ? ]
._. @
O 04- N ™ -
EAZ
0,2+ i
DNVE
A
0,0 . . — . : '
0,0 0,5 1,0 15 2,0
t/ gs/ml
Methanol: @ 250°C o 350°C
DVE: A 250°C o 350°C

Abb. 6-1: Darstellung der normierten Konzentrationen von Methanol und
DME {iber der Verweilzeit mit bei 250°C bzw. 350°C und einem Druck von
p=51 bar

Die hohen Temperaturen fithren zu schnellen Reaktionsgeschwindigkeiten, moglicherweise
auch zu einer verbesserten Adsorption/Desorption. Dies fiihrt dazu, dass trotz geringerer Ver-
weilzeit mehr Methanol abreagieren kann.

Zusammenfassend kann man sagen, dass sich der Umsatz mit dem Herabsetzen des Volumen-
stromes, d.h. mit Erh6hung der Verweilzeit, steigert. Der Einfluss wird mit steigender Tempe-
ratur geringer, was in Kapitel 6.1.3 detailliert besprochen wird.

6.1.2 Einfluss des Reaktionsdruckes

Den Einfluss des Reaktionsdruckes untersuchte man fiir Werte von 21 bis 51 bar. Dafiir wur-
den verschiedene isobare Messungen bei unterschiedlichen Temperaturen und Verweilzeiten
durchgefiihrt. Mit unterschiedlichen Driicken fiihrt man dem Katalysator unterschiedliche
Partialdriicke, d.h. unterschiedliche Eingangskonzentrationen zu.

Abb. 6-2 zeigt die Ergebnisse der normierten Konzentrationen von Methanol und DME als
Funktion des Druckes bei 275°C und zwei verschiedenen Verweilzeiten.
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L0
] 5 o X 275°C
0,9- Q . X -
0.!8' -
0,74 ]
0,64 J
- 0,54 4
O 04 4
0,34 e
0,24 e
0,1 1 A N . A K -
090 v T Y T v T .
0,0 0,5 1,0 1.5 2,0
t/gs/ml

Methanol: x 51bar e 41bar 3lbar © 21bar
DME: ¥ Slbar 4 41bar 31bar & 21bar

Abb. 6-2: Druckabhéngigkeit der normierten Konzentrationen von Methanol
und DME bei 275°C und verschiedenen Verweilzeiten

Wie zu erkennen ist, beeinflusst der Druck im gemessenen Bereich den Methanolumsatz. Es
ist eine leichte Tendenz zu erkennen, die einen abnehmenden Methanol-Umsatz bei steigen-
dem Druck und konstanter Verweilzeit zeigt. Man sieht im Bereich von 1,0 gs/ml zwischen 31
bar und 51 bar eine relative Umsatzerh6hung von 50%.

Betrachtet man die gesamten Verldufe, so erreicht man bei allen gemessenen Driicken einen
maximalen Umsatz von rund 10%, bei 21 bar bereits fiir eine Verweilzeit von rund 0,6 gs/ml,
bei 51 bar erst bei dreifacher Verweilzeit 1,5 gs/ml.

Fiir Messungen bei einer hoheren Temperatur von 325°C (Abb. 6-3) sind diese Tendenzen
ebenfalls zu beobachten. Die relativen Methanol-Umsatzianderungen sind allerdings geringer,
d.h. der Einfluss des Druckes bzw. der Eingangskonzentrationen ist geringer.

Uberblickend dokumentieren die Ergebnisse im gemessenen Bereich einen Druckeinfluss
bzw. einen Einfluss der Eingangskonzentration, der aber relativ gering ausfillt. Eine deutlich
auftretende Hemmung ist im Diagramm nicht zu erkennen, die mit dem Potenzansatz ange-
passte Reaktionsordnung n = 0,32 (Tab. 6-1, Ansatz B) deutet allerdings auf eine Hemmung
durch Methanol hin. Die Kinetik nach Bercic (4.8) geht von einer Hemmung durch die Me-
thanol- und die H,O-Konzentration aus, welches mit verschiedenen Eingangskonzentrationen
néher untersucht werden miisste.
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1,0
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DVE % OSlbar & 41bar 31bar & 21bar

Abb. 6-3: Druckabhingigkeit der normierten Konzentrationen von Methanol und
DME bei 325°C und verschiedenen Verweilzeiten

Technisch gesehen ist der geringe Einfluss des Druckes von Vorteil, es kann bei niedrigeren
Driicken gearbeitet werden, was beispielsweise die Betriebskosten senken wiirde. Auch auf
die Selektivitdten, die hier nicht aufgefiihrt sind, hatte die Druckdnderung keinen Einfluss.

6.1.3 Abhéangigkeit der Temperatur

Die Reaktionstemperatur fiir die Dehydratisierung von Methanol zu DME wurde von 250°C
bis 350°C bei Driicken von 21 bar bis 51 bar und fiir zwei unterschiedliche Eingangsvolu-
menstrome variierte. Die resultierenden normierten Konzentrationen von Methanol und DME
sind in Abb. 6-4 iiber der Verweilzeit aufgetragen. Der Ubersichtlichkeit wegen sind nur Er-
gebnisse filir p=51 bar dargestellt.

Wie erwartet steigt mit Erhohung der Temperatur die Reaktionsgeschwindigkeit und somit der
Umsatz von Methanol an. Bei einer modifizierten Verweilzeit von rund 1,2 gs/ml erh6ht er
sich von rund 2% bei 250°C auf rund 50% bei 350°C. Dies entspricht auch dem maximal ge-
messenen Methanol-Umsatz. Die DME-Konzentrationen steigen dem Umsatzverlauf entspre-
chend mit der Temperatur an.

Bei 250°C steigt der Methanolumsatz bei Verdopplung der Verweilzeit um rund 50% von
2,2% auf 4,3% an. Bei der hochsten Temperatur von 350°C ist die Reaktionsgeschwindigkeit
hoher und somit die Einflussnahme der Verweilzeit geringer. Der relative Methanolumsatzan-
stieg von 36% bei 0,6 gs/ml auf rund 50% bei 1,2 gs/ml betrdgt somit nur noch rund 27%.
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Abb. 6-4: Darstellung der normierten Konzentrationen von Methanol und
DME iiber der Verweilzeit mit variierter Temperatur bei einem Druck von
p=51 bar

Im gemessenen Bereich ist ein deutlicher Temperatureinfluss auf die Aktivitéit der Reaktion zu
sehen. Betrachtet man bei konstanter Temperatur die Differenz der Methanol-Umsétze zwi-
schen den zwei Verweilzeiten, so wird diese Differenz mit steigender Temperatur geringer.
Eine genauere Betrachtung und die Bestimmung der Aktivierungsenergie werden im Model-
lierungskapitel durchgefiihrt.

6.1.4 Formalkinetische Betrachtung der Methanol-Dehydratisierung

In diesem Kapitel soll eine erste kinetische Betrachtung durchgefiihrt werden, die zum einen
den aus der Literatur bekannte Geschwindigkeitsansatz nach Bercic (4.8) (Ansatz A) priift und
zum anderen eine Untersuchung fiir einen eigenen Ansatz B ist. Zusétzlich stellt es eine erste
Analyse im Hinblick auf die Kinetik der einstufigen DME-Synthese dar.

Wie aus den Messungen ersichtlich, konnen bei der Entwicklung eines kinetischen Ansatzes
die Folgeprodukte im gemessenen Bereich vernachlissigt werden. Auch die Nebenprodukte
aus der Riickreaktion traten nur in so geringen Spuren (CO, H,, CO,) auf, dass bei der Model-
lierung nur ein Reaktionspfad beriicksichtigt (4.2) werden musste. Hierbei betrugen die ma-
ximalen normierten Konzentrationen C, co=1,6%, Cy, 12=3,5% und C,, c02=1,2%.

Bercic geht in seinem Ansatz A wie bereits erwéhnt von einer Hemmung der Reaktion durch
Methanol und Wasser aus. Fiir die hier durchgefiihrten Messungen verwendete man einen
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einfachen Ansatz, ein Potenzansatz (Ansatz B). Dabei wurde die Reaktionsordnung # bei der
Modellierung freigegeben. Fiir die mathematische Beschreibung gab es somit nur drei variier-
te Parameter, die Geschwindigkeitskonstante kj, die Aktivierungsenergie £, und die Reakti-
onsordnung n. Die verwendeten Differentialgleichungen sind in Tab. 6-1 dargestellt.

Tab. 6-1: Differentialgleichungen zur Losung der kinetischen Parameter der

Dehydratisierung.
Ansatz Differentialgleichungen
Ansatz A dCMeOH - _ kK}i[eOH (C]%/[eOH - CHZOCDME / K)
(4.8) dt (14 2(K o0 Cron )" + K1,0Ch,0 )*

Ansatz B dC,on
dt

_ n
- kB,l CMeOH

Tab. 6-2 gibt die Minima der errechneten Zielfunktionen bzw. Fehlerquadratsumme sos” an,
die der absoluten Fehlerquadratsumme iiber allen Messwerten entspricht. Erginzt wird die
Tabelle um die durchschnittliche Abweichung der gemessenen Werte von Methanol und DME
zum jeweiligen Ansatz.

Tab. 6-2: Minima der Fehlerquadratsumme sos” und die durchschnittlichen
Abweichungen bei der Modellierung der kinetischen Ansitze.

Ansatz A Ansatz B

Fehlerquadratsumme s0s° [*10'4]

4,71 80,8

Durchschnittliche Abweichung

Methanol 0,9% 3,5%

DME 2,5% 13,8

Die durchschnittliche prozentuale Abweichung der DME-Konzentrationen ist im Allgemeinen
groBBer als die der Methanolkonzentrationen. Dies ldsst sich mit den sehr kleinen normierten
Konzentrationen an DME erklaren.

In Abb. 6-5 sind, ergdnzend zur Angabe der Fehlerquadrate, die jeweiligen berechneten Werte
fiir die normierten Konzentrationen iiber den gemessenen Werten fiir die Ansdtze A & B fiir
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alle Reaktionsbedingungen aufgetragen. Diese so genannten Parititsdiagramme beinhalten
zusitzlich zwei gestrichelte Gerade, die die positive und negative Abweichung von 10% ein-

grenzen.
1,0 10
o
‘A L] F
0,8+ ‘5. 0,84 r ,"‘
< o < S
N 089 : - g 0,6 e .
o 3 = N
2] > ] -
< os o < 04 i
o 7 = y
E g £
O oz 4 . o 0724 ,f -
g wr
Onﬂ - ¥ T ¥ T ¥ T ¥ T ¥ G,D .. T r T T T T T T
00 02 04 06 08 10 00 02 04 086 08 10
C,.. (Ansatz A) C,,., (Ansatz A)
= MeCH & DME
1,0 — 1,0
0,84 & -7 0,84 |
) . o
N 0.6+ S - N 0,64 a -
o . o h
w L3 w g
c e c 4
<< 044 - << 0,44 . 4
3 : B 4
E E
© g2 ] © 024 f, i
" by
0,04 ' . — 5,1 i
00 02 04 06 08 10 00 02 04 06 08 10
C o (Ansatz B) C o (Ansatz B)
MeCH 4 DMVE

Abb. 6-5: Parititsdiagramme fiir Methanol und DME fiir alle
Reaktionsbedingungen fiir Ansatz A nach Bercic (oben) und dem Ansatz B.
Die gestrichenen Geraden entsprechen einer Abweichung +=10%

Der Literaturansatz (Ansatz A) liefert auf die hier gemessenen Konzentrationen angewendet
genaue Ergebnisse mit geringeren Abweichungen, wie an der Fehlerquadratsumme und in den
Paritdtsdiagrammen zu sehen ist. Der einfache Potenzansatz (Ansatz B) mit angepasster Reak-
tionsordnung ergab fiir die Methanol- und die DME-Konzentrationen eine schlechtere Genau-
igkeit. Zusitzlich scheint ein systematischer Fehler im Modell vorzuliegen, da eine Abwei-
chung nach oben (Methanol) bzw. nach unten (DME) zu sehen ist. Gegebenenfalls konnte
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dieser Fehler durch eine groflere Zahl an Messwerten behoben werden, allerdings kann eine
stochastische Streuung auch einen systematischen Fehler vortduschen. In diesem Fall wire
eine Erhohung der Anzahl an Messpunkten zur Verbesserung nutzlos.Die aus der Modellie-
rung errechneten kinetischen Parameter fiir das Modell B befindet sich in Tab. 6-3. Die Ein-
heit des praexponentiellen Faktors ist abhdngig von der Reaktionsordnung.

Tab. 6-3: Errechnete kinetische Parameter fir die Ansatze B

Ansatz B n E.p/ Ko/
(ﬁj m_l(ﬂj
mol gs \ mol
0,32 62 1,8*10*

Betrachtet man die Ergebnisse der errechneten Parameter, so zeigt die Reaktionsordnung von
n=0,32, dass man mit dem Ansatz nicht im linearen Bereich liegt, in dem die Reaktionsge-
schwindigkeit mit der Erh6hung der Konzentration steigt. Diese auftretende gebrochene Ord-
nung kann anschaulich durch eine der Reaktion vorgelagerte Adsorption erklart werden. Die
Ordnung deutet somit auf eine Adsorption/Desorption-Hemmung durch Methanol hin.

Weitere Untersuchungen mit variierten Feed-Konzentrationen konnten die Hemmung durch
Methanol verifizieren. Die Aktivierungsenergie von E,=62 kJ/mol ist relativ gering, was,
ebenso wie die Geschwindigkeitskonstante, fiir eine schnelle Reaktion spricht.

Zusammenfassung der Modellierung

Zusammenfassend kann man sagen, dass die Genauigkeit des Ansatzes A nach Bercic mit dem
in dieser Arbeit erstellten einfachen Potenzansatz nicht erreicht wurde. Die Differenzen der
beiden Ansétze begriinden sich zum einen in der Anzahl der modellierten Parameter, d.h. sie-
ben fiir Ansatz A nach Bercic und drei fiir den hier verwendeten Ansatz B. Zusétzlich ist die
Zahl der hier durchgefiihrten Messungen nicht ausreichend um die berechneten Parameter &y,
E, und die Reaktionsordnung n zu verbessern und den eventuell auftretenden systematischen
Fehler zu beseitigen.

6.1.5 Zusammenfassung und Schlussfolgerung

Die Dehydratisierung von Methanol ist eine einfache Reaktion, bei der im gemessenen Be-
reich mit hoher Selektivitit als Produkte nur DME und H,O auftreten. Mit steigender Ver-
welilzeit erh6ht sich der Methanolumsatz. Der Methanolumsatz wuchs zwischen 250°C und
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350°C deutlich an, es konnte ein maximaler Methanol-Umsatz von ungefahr 50% erzielt wer-
den. Hierbei betrug die Reaktortemperatur 350°C, der Reaktordruck p=>51 bar und der Ein-
gangsvolumenstrom 54,2 mlx/min, was einer modifizierten Verweilzeit von rund 1,2 gs/ml
entspricht. Durch den hohen Umsatz bei kleiner Verweilzeit erkennt man, dass die Dehydrati-
sierung von Methanol zu DME eine sehr schnelle Reaktion ist. Ein geringer Druckeinfluss
bzw. einen Einfluss der Eingangskonzentration wurde ebenfalls beobachtet, so stieg der Me-
thanolumsatz leicht an mit Absenkung des Druckes, eine deutliche Hemmung war allerdings
nicht zu beobachten.

Zu einer ersten formalkinetischen Untersuchung wurden zwei Ansétze bewertend untersucht.
Ein gebrochen-rationaler Literaturansatz nach Bercic und ein einfacher Potenzansatz mit frei-
gegebener Reaktionsordnung. Auf Grund der geringen Zahl an Messwerten und der hohen
Zahl an Parametern des Literaturansatzes konnte dessen Qualitdt mit dem Potenzansatz nicht
erreichten werden. Allerdings zeigte sich, dass die richtige Richtung eingeschlagen wurde und
mit weiteren Messwerten eine verbesserte und vor allem einfache Kinetik modelliert werden
kann. Es ergab sich eine Reaktionsordnung von n=0,32, was auf eine Adsorption/Desorption-
Hemmung durch Methanol hinweisst.

Auf Grund dieser Erkenntnis soll der Ansatz B ebenfalls fiir die Modellierung der einstufigen
DME-Synthese angewendet werden. Weitere Messungen mit unterschiedlichen Eingangskon-
zentrationen sollten Aufschluss bringen, ob eine Inhibierung vorliegt, wie sie von Bercic an-
genommen wurden.

Sprechen bei einer industriellen Anwendung die Einfachheit der Reaktion und des Katalysa-
tors sowie die sehr gute Ausbeute fiir einen zweistufigen Prozess, so fordert jedoch die Oko-
nomie den einstufigen Prozess, um die Kosten eines zweiten Reaktors zu sparen. Hohere
Temperaturen bei einer Dehydratisierung liefern allerdings eine bessere Ausbeute und favori-
sieren daher den zweistufigen Prozess.
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6.2 Einstufige Synthese
6.2.1 Allgemeine Ergebnisse der einstufigen DME-Synthese

In Abb. 6-6 sind typische Ergebnisse der einstufigen Synthese von Synthesegas zu DME auf-
gefiihrt. Die Ergebnisse entstanden bei einer Reaktionstemperatur von 250°C, einem Reaktor-
tiberdruck von 50 bar, einem Synthesegasverhiltnis von H,:CO=2:1 und variierte die Verweil-
zeit. Das eingeleitete Synthesegasgemisch bestand aus 30% Synthesegas und 70% Argon. Die
Kurvenverldufe in diesem und den folgenden Diagrammen in Kapitel 6.2 wurden aus den
berechneten Konzentrationen nach Ansatz D erstellt, dessen Modellierung in Abschnitt 6.2.9
erldutert wird.

Abb. 6-6 zeigt die normierten Konzentrationen von Edukt CO und den Produkten DME, CO,
und MeOH iiber der Katalysator-Verweilzeit. Wie zu erkennen ist, wird bei diesen Bedingun-
gen ein maximaler CO-Umsatz von ungefahr 65% erreicht. Im Vergleich hierzu erreicht man
bei diesen Bedingungen einen CO-Gleichgewichtsumsatz fiir die einstufige Synthese von fast
90% (Vgl. Abb. 4-1). Der Verlauf der CO-Konzentration flacht bei hoheren Verweilzeiten ab
und ndhert sich einem quasistationdren Zustand. Die Konzentrationen von CO, und DME
steigen bei ldngeren Verweilzeiten ebenfalls gegen einen konstanten Wert an. Im gemessenen
Parameterbereich erzielt man eine DME-Ausbeute von rund Ypue =42%.
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0,1
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Abb. 6-6: Gemessene normierte Konzentrationen tuber der Verweilzeit fir
T=250°C, p=51 bar und H,:CO=2:1.

Die MeOH-Konzentrationen sind sehr gering und typisch fiir ein reaktives Zwischenprodukt.
Bei kleiner Verweilzeit ist die Bildungsgeschwindigkeit von Methanol groBer als die der
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Abreaktion zu DME, was zunichst zum leichten Anstieg der Molenbriiche fiihrt. Mit steigen-
der Methanolkonzentration erhoht sich die Reaktionsgeschwindigkeit der Dehydratisierung,
bis sie der Bildungsgeschwindigkeit gleich wird. Demzufolge bleibt die Methanolkonzentrati-
on bei hoheren Verweilzeiten quasistationdr. Die sehr geringen Konzentrationen des MeOH
weisen auf eine schnelle Dehydratisierung hin, d.h. das gebildete Methanol wird sofort zu
DME und H,0 umgesetzt.

Abb. 6-7 zeigt die Selektivitit von DME, CO; und MeOH iiber dem CO-Umsatz. Das H,O,
welches nach der Reaktionsgleichung in gleichen Mengen wie DME entsteht, setzt sich kom-
plett iiber die WGS- Reaktion zu CO; und H, um. Die hohen gemessenen Konzentrationen an
CO; bestdtigen dies. Durch die schnelle Abreaktion des H,O wird der Einfluss auf die De-
hydratisierung zusitzlich verstirkt und der Methanolsumsatz erhoht. Auch Lee et al. [116]
fanden die Methanolbildung bei hohen CO,-Konzentrationen vernachléssigbar, da die WGS-
Reaktion in Konkurrenz steht.

Das H,O besitzt zwar eine groB3e Affinitdt gegeniiber dem y-Al,Os (siehe 4.2.2) und blockiert
teilweise die aktiven Zentren am Katalysator, was bei Temperaturen ab 250°C allerdings nicht
der Fall sein diirfte.
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Abb. 6-7: Gemessene Selektivititen als Funktion des CO-Umsatz fiir 7=250°C,
p=51 bar und H,:CO=2:1

Wie an den Verldufen zu erkennen ist, haben alle Selektivititen im gemessenen Bereich einen
nahezu konstanten Wert. Die Selektivitidt zum Zielprodukt DME ist hier rund 66% und nihert
sich dem theoretisch mdglichen an. Die Selektivititswerte fiir die Methanolbildung sind tiber
den gesamten gemessenen Umsatzbereich sehr klein und nahezu konstant.
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Obwohl ein Bereich kleinerer Umséitze von Uco=15% erreicht wurde, konnte keine Tendenz
der Selektivitatswerte erkannt werden. Dem bekannten Reaktionsnetz aus der Literatur (siche
4.1) folgend, sind Selektivititswerte von DME und CO, von “0* bei weiterem Senken des
CO-Umsatzes zu erwarten. Die Methanolselektivitit sollte hierfiir im Bereich der CO-Umsatz
von “0%, den theoretischen Wert “1.

6.2.2 Einfluss des Synthesegasverhaltnisses

Das Synthesegas, welches im Karlsruher Biolig-Verfahren aus Biomasse generiert wird, ist
CO-reich. Das H,:CO-Verhiltnis schwankt zwischen etwa 1:1 und 1:1,5 und liegt somit nicht
im idealen Bereich. Wie in Kapitel 4.1 erwéhnt, ist das stochiometrische Verhéltnis von 2:1
ideal fiir eine reine Methanolsynthese. Kombiniert man es mit einer DME-Abreaktion und der
WGS-Reaktion so fillt das ideale stochiometrische Verhidltnis auf 1:1, was einer ungefédhren
Zusammensetzung eines Reinsynthesegases aus Biomasse entspricht. Zur Untersuchung des
Einflusses verschiedener Gaszusammensetzungen bei der einstufigen DME-Synthese mit ei-
nem bifunktionalen Katalysator wurden Untersuchungen mit H,:CO-Verhéltnissen von 2:1,
1:1 und 1:1,5 durchgefiihrt. Zur Darstellung wird eine Messreihe mit der Temperatur von
250°C und 51 bar Druck verwendet. Aufgezeigt sind in Abb. 6-8 die normierten Konzentrati-
onen von CO bzw. DME {iber der Verweilzeit.
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Abb. 6-8: Gemessene normierte Konzentrationen von DME und CO tiber
der Verweilzeit in Abhéngigkeit des Synthesegasverhéltnisses bei 250°C
und p=51 bar
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Wie zu erwarten, hat das Synthesegasverhéltnis bei kurzen Verweilzeiten kaum einen Gewich-
tung, da der Einfluss der Reaktion noch sehr gering ist. Mit der Erh6hung der Verweilzeiten
andert sich dies deutlicher. Das H-reiche Synthesegas mit einem Verhéltnis von 2:1 erreicht
im Verlauf den maximalen CO-Umsatz bei ca. 65% und einer Verweilzeit von 12,2 gs/ml. Fiir
die gleiche Verweilzeit erzielte das 1:1 Vol.-% Eingangsgemisch rund 45% Umsatz von CO.
Betrachtet man weiter die Ergebnisse der Messungen mit einem H,:CO-Verhiltnis von 1:1,5
im Vergleich zu 1:1, sind diese sehr dhnlich. Der Einfluss wird erst bei hoheren Verweilzeiten
deutlich. Der von Peng [20] dargestellte Vorteil der Synergie bei hohem CO-Gehalt wire eine
Erklarung dafiir, dass die Ergebnisse der 1:1 und der 1:1,5 Zusammensetzungen &hnlich sind.

Es ergibt sich fiir die hochste Verweilzeit von 12,2 gs/ml immer noch iiber 30% Umsatz an
CO. Die Konzentrationen des DME steigen entsprechend dem CO-Umsatz an. Der positive
Einfluss des H; ldsst sich moglicherweise durch die Synergie der Reaktionen erkldren. Da die
Dehydratisierung eine schnelle Reaktion ist und somit die Methanolsynthese auf die Produkt-
seite zieht, wird der Einfluss dieser geschwindigkeitsbestimmenden Reaktion grofler und das
ideale Synthesegasverhéltnis der Methanolsynthese von 2:1 gewinnt an Bedeutung.

Als Beleg fiir diese Aussage kann das Diagramm der Methanolkonzentration iiber der Ver-
weilzeit dienen (Abb. 6-9). Hierbei wird auf eine Darstellung der Modellierung aus dem An-
satz D verzichtet, da auf Grund der kleinen Methanolkonzentrationen keine ausreichend ge-
naue Beschreibung erzielt werden konnte. Die Skalierung wird der Methanol-Konzentrationen
im Diagramm angepasst (y-Achse Maximum bei 0,012). Die vergroBerte Darstellung zeigt,
dass bei einem Synthesegasverhéltnis von H,:CO=2:1 bis zur vierfachen Menge Methanol
gebildet wird. Dies bedeutet, dass die einzeln betrachtete Methanolsynthese dadurch gefordert
wurde.

Die schnelle Dehydratisierung setzt MeOH zu DME um, wodurch es zu hohen CO-Umsétzen
und zu hohen DME-Konzentrationen kommt. Durch Minderung des H,-Anteils wird die Re-
aktionsgeschwindigkeit langsamer, so dass das Methanol langsamer gebildet wird. Dies wird
auch dadurch gefordert, dass die Geschwindigkeitskonstante der Methanolbildung kleiner ist
als die der Dehydratisierung. Dadurch l4sst sich sagen, dass zwar eine Synergie vorliegt, diese
sich hier aber nicht auf die Anderung des idealen Synthesegasverhiltnisses auswirkt.

Fiir die beschriebenen Messreihen wird nun in Abb. 6-10 die Selektivitidten von Methanol und
DME iiber dem Umsatz gezeigt. Die unterschiedlichen Synthesegaszusammensetzungen spie-
geln sich bei den Messungen nur in den Umsétzen wieder, die DME-Selektivititen sind liber
den gesamten untersuchten Bereich konstant. Auch hier ist gegen kleine Umsitze nur ein ge-
ringer Anstieg der Methanolsynthese zu erkennen. Die Beschreibung der Abhéngigkeit der
einstufigen DME-Synthese vom Synthesegasverhiltnis wurde bei einer Temperatur von
250°C dargestellt. Bei der Variation der weiteren Temperaturen wurden dhnliche Verldufe ge-
funden, die hier nicht graphisch dargestellt sind.
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Abb. 6-9: Gemessene normierte Konzentrationen von Methanol iiber der
Verweilzeit in Abhdngigkeit des Synthesegasverhiltnisses bei 250°C und
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Abb. 6-10: Selektivititen von DME und Methanol als Funktion des CO-
Umsatz in Abhéngigkeit des Synthesegasverhiltnisses bei 250°C und p=51
bar
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Ergénzend zu den genannten Ergebnissen wurde noch eine Messreihe bei 51 bar mit einem
H,:CO-Verhiltnis von 4:1 und variierten Temperaturen (200°C < T < 275°C) durchgefiihrt.
Hierfiir bestand das Synthesegas weiterhin zu 70% aus Argon, mit 24% H, und 6% CO, der
Eingangsvolumenstrom betrug konstant 100 mlx/min. Somit lassen sich nur die CO-Umsétze
bei jeweils einer gemessenen Temperatur, d.h. spaltenweise, und der dazugehorigen Verweil-
zeit vergleichen (Tab. 6-4).

Tab. 6-4: Vergleich des gemessenen CO-Umsatzes bei einem variierten
Synthesegasverhidltnis von H:CO= 2:1 und 4:1 und verschiedenen
Temperaturen und p = 51 bar.

200°C 225°C 250°C 260°C 275°C
UC() bei

17,30 41,30 66,6° 67.3° 61,39
H,:CO=4:1 3% 3% 6% 3% 3%
UCO bei

7.7% 31,3% 55,6% 56,7% 51,0%
H,:CO=2:1 e =70 e e e
VWZ [gs/ml] 7.7 6.8 6,1 592 5.6

Durch die Erhéhung des H,-Anteils von 2:1 auf 4:1 im Synthesegas zeigt sich ein Anstieg des
CO-Umsatzes iiber alle Bereiche Temperaturen. Diese begriindet sich im Einfluss der Hj-
Konzentration auf die Reaktionsgeschwindigkeit, die mit H, ansteigt. Wére eine Umsatzab-
nahme mit Erhdhung des H,-Anteils beobachtet worden, wiirde eine Inhibierung durch H,
vorliegen. Die Methanolkonzentrationen, die nicht aufgefiihrt sind, stiegen ebenfalls mit er-
hohtem H,-Gehalt (4:1) an, blieben aber auch auf Grund der schnellen Dehydratisierung im-
mer noch sehr gering.

Zusammenfassend zeigen die Ergebnisse, dass mit einem H,-Uberschuss mehr Umsatz erzielt
wird, obwohl die WGS-Reaktion katalysiert und das ideale Verhiltnis somit auf H,:CO=1:1
verschoben wird. Dies hingt damit zusammen, dass der erste Reaktionsschritt, die Methanol-
synthese, geschwindigkeitsbestimmend ist und somit H,:CO=2:1 dominiert. Aullerdem ergibt
in der chemischen Kinetik fiir alle komplexen Reaktionen die ideale Stochiometrie nicht un-
bedingt den schnellsten Umsatz. Trotzdem liefert die Synthese auch mit H,:CO= 1:1 und
1:1,5 sehr gute Ergebnisse, die eine industrielle Anwendung sinnvoll machen. Bei einer Erho-
hung der Verweilzeit konnte noch eine weitere Verbesserung des CO-Umsatzes bei CO-
reichen Synthesegasverhéltnissen auftreten.
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6.2.3 Einfluss des Reaktionsdruckes

Um den Einfluss des Reaktionsdruckes auf die einstufige DME-Synthese zu untersuchen,
wurde der Uberdruck von p=50 bar fiir einige ausgewihlte Messungen auf p=25 bar halbiert.
Der Uberblick iiber die Messparameter findet sich in Tab. 5-3.
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T/ gs/ml
B OO, 50bar,H/CO=21 O CO,25bar, H/CO=2:1
® CO,50bar, H/CO=1:15 O CO, 25 bar, H/CO=1:1,5

Abb. 6-11: Gemessene normierte Konzentrationen von CO iber der
Verweilzeit bei 7=250°C und H,:CO=2:1 bzw. 1:1,5

Zur ersten Erlduterung sollen die Messungen bei 7=250°C und einem H,:CO-Verhiltnis von
2:1 und 1:1,5 gezeigt werden. Hier variierte die Verweilzeit durch die Verdnderung der Ein-
gangsvolumenstrome und der Driicke. Aufgetragen sind die normierten CO-Konzentrationen
als Funktion der modifizierten Verweilzeit (Vgl. Abb. 6-11). Die CO-Umsétze werden durch
die Druckinderung fiir beide Synthesegasverhéltnisse kaum beeinflusst, die Verldufe sind
anndhernd gleich. Die leicht erhdhten CO-Umsitze bei 26 bar gegen kleinere Verweilzeiten
liegen im Bereich der Messschwankungen. Man erzielt einen maximalen CO-Umsatz von
rund 50% bei 26 bar, 250°C und einer Verweilzeit von 6 gs/ml.

Weitere Messungen bei 26 bar wurden fiir einen konstanten Eingangsstrom von 100 mlx/min
und verschiedenen Temperaturen bzw. Synthesegaszusammensetzungen durchgefiihrt. Zum
Vergleich wurden die Ergebnisse bei 51 bar Messung und 190 mIN/min verwendet, da annih-
rend gleiche Verweilzeiten vorliegen. In Tab. 6-5 werden zunichst die CO-Umsitze bei
H,/CO=2:1 mit dhnlichen Verweilzeiten aufgefiihrt. Eine Temperaturdnderung bewirkt das
Absinken der Verweilzeiten; es darf zwischen den unterschiedlichen Umsétzen allerdings kein
Vergleich gezogen werden, da unterschiedliche Reaktionsgeschwindigkeiten vorliegen.

-80 -



Ergebnisse und Diskussion der kinetischen Messungen und Modellierungen

Tab. 6-5: Vergleich des gemessenen CO-Umsatzes bei einem variierten
Druck von p= 26 bar und 51bar, verschiedenen Temperaturen, H,:CO=2:1
und dhnlichen Verweilzeiten [gs/ml]

/ 26bal‘ 56/0/39 206/()/35 363/()/31 361/()/30

VWZ ’ ’ ’ ’ ’ ’ ’ ’
(

‘“N’Z s b ° s s b s s

Tab. 6-6: Vergleich des gemessenen CO-Umsatzes bei einem variierten
Druck von p= 26 bar und 51bar, verschiedenen Temperaturen, H,:CO=1:1
und dhnlichen Verweilzeiten [gs/ml]

H,:CO=1:1 200°C 225°C 250°C 260°C
Uco /| oepar | 4.0%/3.9 13.0% /3.5 20.8% /3,1 24.0% /3,0
VWZ b 0 b b 0 b b 0 b b 0 b
Uco 1 gipar | 1.8%/4.0 5.4%/3.6 14.6% /3,2 19.6% /3,1
VWZ »O /70 H »T/0 s 59 /0 b >V /0 s

Tab. 6-7: Vergleich des gemessenen CO-Umsatzes bei einem variierten
Druck von p= 26 bar und 51bar, verschiedenen Temperaturen, H,:CO=1:1,5
und dhnlichen Verweilzeiten [gs/ml]

H,:CO=1:1,5 200°C 225°C 250°C 260°C
Uco /| oepar | 2.6%/3.9 8.1%/3.5 13.8% /3.1 153%/3.0
VWZ b 0 9 9 0 9 b 0 9 b 0 b
Uco 1 sipar | 2.0%/4.0 8.1% /3.6 20,5% /3,2 22.5% /3,1
VWZ >V /0 H 5170 s 59 /0 b s> /0 s
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Wie bereits bei der Dehydratisierung von Methanol zu sehen, hat auch hier der Druck fast
keinen Einfluss. Die Werte der normierten CO-Umsitze bei einer Temperatur und verschiede-
nen Driicken, sind anndhernd gleich. Im Bereich von 225°C ist eine etwas groflere Differenz
zu erkennen, die sich allerdings nicht fortsetzt.

In Tab. 6-6 und Tab. 6-7 sind weiterfiihrend die CO-Umsétze wieder bei 100 mly/min, ver-
schiedenen Temperaturen und variierten Synthesegaszusammensetzungen aufgezeigt. Es zeig-
ten sich bei den Ergebnissen mit variierten Driicken und einem H,:CO=1:1 bzw. 1:1,5 Ver-
hiltnis ebenso keine konstanten Abweichungen, so dass auch hier davon ausgegangen wird,
dass der Druck keinen Einfluss hat.

Auf die Darstellung der DME-Konzentrationen wurden oben verzichtet, nachfolgend sollen
jetzt die Selektivititen tiber dem CO-Umsatz betrachtet werden. Hierzu werden die Ergebnis-
se der Messungen in Abb. 6-12 gezeigt. Es ist zu erkennen, dass die DME-Selektivititen kon-
stant bleiben und sich nur bei sehr geringen Umsitzen kleine Abweichungen zeigen.
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Abb. 6-12: Selektivititen von DME und Methanol als Funktion des CO-
Umsatz in Abhéngigkeit des Druckes p=26 bar bzw. 51 bar bei T=250°C
und H,:CO=2:1

Auch hier werden die Neben- oder Folgeproduktbildung nicht gefordert, wie bereits bei der
Einzelbetrachtung der Dehydratisierung festgestellt wurde. Geringe Umsatzwerte ergeben
ebenso groflere Messfehler, was den nach oben abweichenden Messwert erklért.
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Aus den Ergebnissen lésst sich sagen, dass der Druck im gemessenen Bereich keinen Einfluss
auf die einstufige DME-Synthese hat. Auch hier deutet sich an, dass dass die Reaktion ge-
hemmt ist. Dies hat den Vorteil, dass der Prozess auch bei niedrigeren Driicken gefahren wer-
den kann.

6.2.4 Einfluss der Reaktionstemperatur

Um den Einfluss der Temperatur auf die Reaktion der einstufigen DME-Synthese und ihrer
Kinetik aufzuzeigen, wurden sie mit 7=200, 225, 250, 260 und 275°C variiert. Dieser be-
schrinkte Bereich ergab sich aus dem in der Literatur als geeignet beschriebenen Temperatur-
bereich. Zudem ist laut Firma Siidchemie der Arbeitsbereich des Katalysators auf maximal ca.
280°C begrenzt, dariiber tritt Sinterung auf. Der Druck wurde fiir die Darstellung der Tempe-
raturabhiingigkeit auf 50 bar Uberdruck gehalten. Aufgezeigt sind in Abb. 6-13 die gemesse-
nen und berechneten normierten Verlaufe der CO-Konzentrationen tliber der normierten Ver-
weilzeit.

£
=

0 2 4 6 8 10 12 14 16
=/ gs/ml
CO = 200°C 225°C o 250°C o 260°C = 275°C

Abb. 6-13: Gemessene normierte Konzentrationen von CO tber der
Verweilzeit in Abhdngigkeit der Temperatur fiir p=51 bar und H,:CO=2:1

Das Synthesegas enthielt eine 2:1 Vol.-% Mischung an H,:CO mit 70% Argon und 30% Syn-
thesegasanteil. Wie erwartet, steigt die Aktivitdt mit Erhdhung der Temperatur und mit ihr
auch der CO-Umsatz. Diese Tendenz setzt sich allerdings im Falle der einstufigen DME-
Synthese nicht {iber den gesamten gemessenen Temperaturbereich fort, was auf eine Limitie-
rung hinweist. Bei 200°C wird die Reaktion nur schwach gefoérdert und man erhélt einen ge-
ringen und nahezu linearen Anstieg des CO-Umsatzes, der bei hohen Verweilzeiten einen
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Wert von ca. 14% erreicht. Bereits bei 225°C ist ein groBler Einfluss der Temperatur zu sehen.
Der maximale CO-Umsatz betridgt ndherungsweise 50%. Die CO-Umsatzverldufe fiir die wei-
teren Messungen bei 250°C, 260°C und 275°C sind anndhernd gleich.Zwar sind Unterschiede
in den Steigungen des Konzentrationsverlaufes zu sehen, dies liegt allerdings im Fehlerbe-
reich der Messungen. Es wurde hier ein maximaler CO-Umsatz von etwa 65% bei einer Ver-
weilzeit von rund 12 gs/ml erzielt. Der Gleichgewichtsumsatz flir die vorliegenden Bedingun-
gen betrigt ungefahr 96%. Zum Vergleich konnen die gemessenen Ergebnisse von Jung et al.
[41] genannt werden, die einen dhnlichen Verlauf gemessen haben und zwischen 250°C und
260°C auBBerdem einen Umsatzabfall beobachten konnten.

Die nicht mehr ansteigenden CO-Umsétze ab 250°C zeigen eine Limitierung durch die Me-
thanolsynthese. Da die Dehydratisierung, wie bei der Untersuchung der Einzelreaktion (Vgl.
Kap.6.1) gezeigt wurde, bis 350°C kontinuierlich schneller ablduft, wird diese als Limitierung
ausgeschlossen. Die WGS-Reaktion wirkt ebenfalls nicht limitierend, da in diesem Fall mehr
H,O entstanden wiére, was nicht nachgewiesen werden konnte.

Abb. 6-14 zeigt die Selektivititen von Methanol und DME iiber dem CO-Umsatz bei den va-
riierten Temperaturen.
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Abb. 6-14: Selektivititen von DME und Methanol als Funktion des CO-
Umsatz in Abhéngigkeit der Temperaturen bei p=51 bar und H,:CO=2:1

Wie festzustellen ist, sind die Selektivitidten oberhalb eines CO-Umsatzes von rund 5% kon-
stant. Die Temperatur zeigt nur Einfliisse auf den CO-Umsatz, aber nicht auf die Selektivitit.
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Selbst bei kleineren CO-Umsétzen von unter 10%, wie sie bei der Temperatur von 200°C er-
zielt werden, erreicht man noch Selektivitdten von ca. 65%.

Diese hohen Werte erkliren sich damit, dass man Nebenprodukte nur in Spuren gefunden hat
und sie somit keinen Einfluss auf die Selektivitit nehmen. Zusétzlich liegt trotz einer niedri-
gen Temperatur von 200°C eine sehr gute Dehydratisierungsreaktion vor, d.h. das entstehende
Methanol aus Synthesegas wird sofort in DME umgesetzt. Gestiitzt wird diese Behauptung
durch die konstant kleinen Konzentrationen und Selektivititen von Methanol. Die erwartete
ansteigende Tendenz der Selektivitdt von Methanol bei Umsitzen gegen “0* ist kaum zu se-
hen, nur eine leicht abfallende Tendenz des DME. Eine gednderte Reaktionsabfolge als in
Abb. 6-22 wird aber nicht erwartet und wurde in der Literatur ebenfalls nicht beschrieben.

Zusammenfassend brachte die Erhohung der Temperatur nur im Bereich zwischen 200°C und
250°C einen Anstieg des CO-Umsatzes. Eine weitere Erhohung auf 260°C bzw. 275°C zeigte
kaum Umsatzverdnderungen, es trat eine Limitierung auf. In diesem Bereich konnte die Erho-
hung der Reaktionsgeschwindigkeit durch die Temperatur den Adsorption
/Desorptionsvorgingen also nicht Folge leisten. Die Selektivitéten blieben {iber den gesamten
Umsatzbereich konstant mit *Spye=66%. Auch gegen kleinere Umsitze, wie es bei 200°C der
Fall war, wurde kein Abfall in der DME-Selektivitit beobachtet. Dies ergibt sich aus der
hochselektiven und sehr schnellen Dehydratisierungsreaktion.

6.2.5 Einfluss der Katalysatorzusammensetzung

Ein wichtiger Parameter bei der Konzeption eines bifunktionalen Katalysatorsystems ist das
Mischverhiltnis, in diesem Falle das des Katalysators zur Methanolherstellung zu dem der
Dehydratisierung. Mit dem Anteil an Methanolkatalysator wird zusétzlich Einfluss auf die
WGS- Reaktion ausgelibt. Fiir die zuvor gezeigten Messungen wurde ein in der Literatur iibli-
ches Verhiltnis gleicher Massen benutzt. Da die Dehydratisierung sehr schnell verlauft und
die Methanolsynthese der limitierende Schritt ist, wurde der Anteil des Methanolkatalysators
Cu/ZnO/Al,03 auf 1,5 g d.h. von 50 auf 75-Gew-% erh6ht und die Gesamtmenge des Kataly-
sators mit 2g konstant gehalten. Die Versuchsbedingungen sind in Tab. 5-4 zu sehen. Im Fol-
genden wird die Katalysatormischung von gleichen Massen mit Kat 1, die mit 1,5g Metha-
nolkatalysator und 0,5g Dehydratisierungskatalysator als Kat 2 bezeichnet.

Vergleichend wurden beide Katalysatormischungen bei 7=250°C, 51 bar und einem H,:CO
Verhiltnis von 1:1 bei variierter Verweilzeit untersucht.

Wie in Abb. 6-15 zu sehen, ist ein deutlich verbesserter CO-Umsatz fiir die Messungen mit
groflerem Methanolkatalysatoranteil zu erkennen. Bei kleineren Verweilzeiten sind die CO-
Umsitze nahezu gleich, gegen lingere Verweilzeiten erkennt man immer noch eine Differenz,
allerdings nur noch eine Abweichung von etwa 15,5%. Der maximale Umsatz fiir diese Mes-
sungen mit Kat 2 liegt bei 65%.
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Abb. 6-15: Gemessene normierte Konzentrationen von DME und CO {iber
der Verweilzeit fiir verschiedene Katalysatormischungen bei 7=250°C, p=51
bar und H,:CO=1:1

Die Erwartung, dass die Reaktion mit mehr Kat 2 verbessert werden kann, wurde bestétigt.
Auch an den Verldufen der Methanolkonzentration wird in Abb. 6-16 dies sichtbar. Man erhalt
weiterhin nur geringe Methanolanteile. Dies zeigt, dass trotz der resultierenden Mehrproduk-
tion an Methanol die Ausbeute an DME erhoht wird. Die schnelle Dehydratisierungsreaktion
meistert die Mehrmenge an Methanol trotz weniger Katalysators. Die Verldufe der Methanol-
konzentration sind allerdings unterschiedlich. Bei der in gleichen Verhéltnissen zusammenge-
setzten Katalysatormischung lauft die Methanolkonzentration nach anfanglich starkem An-
stieg gegen ldngere Verweilzeiten auf einen stationdren Wert. Bei Kat 1 ist ein sprunghafter
Anstieg der Konzentration zu sehen. Bei Verweilzeit von 4 bis 6 gs/ml wird ein Maximum
erreicht, wie es fiir ein Zwischenprodukt {iblich ist.

Hiernach fillt die Konzentration gegen langere Verweilzeiten leicht ab. Die hohe Produktion
ist somit nur bis einem bestimmten Grad der Verweilzeit dominant. Bei ldngeren Verweilzei-
ten kann die schnelle Dehydratisierung die groflere Menge an Methanol bewéltigen und zu
DME umsetzen.

In weiteren Messungen wurde fiir die oben verwendeten Messparameter das H,:CO Verhéltnis
variiert, wie in Abb. 6-17 aufgezeigt.
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Abb. 6-16: Gemessene normierte Konzentrationen von Methanol iiber
Verweilzeit fiir verschiedene Katalysatormischungen bei T=250°C, p=51 bar
und H,:CO=1:1

1,0
094 "\ -
0,8. -
0’7: 115Kat1 |
0,6+ -
L < 1:1Kat1 L
- 0,54 1:1,5Kat2 =
o 0,4: 21Kat1
d " ® 111 Kat2
093' n T
0’2_ n 21Kat2
0,]: -
010 v T v T v T v T v T v T T T
0 2 4 6 8 10 12 14
t/ g*min/ml
Kat1: ® 21 o 1:1 11,5
Kat2z m» 21 o 11 1:15

Abb. 6-17: Gemessene normierte Konzentrationen von CO uber Verweilzeit
in Abhéngigkeit vom Synthesegasverhéltnis fiir Kat 1 bzw. 2 und 7=250°C
und p=51 bar
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Mit abnehmendem H,-Anteil sinkt der CO-Umsatz. Wahrend fiir Kat 2 die Verlaufe fur die
2:1 und 1:1 Verhiltnisse &dhnlich sind, ist bei erhohtem CO-Gehalt im Synthesegas nur noch
ein kleiner Unterschied zu sehen. Des Weiteren ist zu erkennen, dass bei H,:CO=1:1,5 (Kat 2)
mit erhohtem Methanolkatalysatorgehalt ein maximaler Umsatz von ca. 46% erzielt werden
kann, was dem maximal erreichten Umsatz der 1:1 Messung (Kat 1) entspricht. Ebenso erzielt
man bei H,:CO=1:1 mit Kat 2 den gleichen Umsatz wie mit H,:CO=2:1 im urspriinglichen
Masseverhéltnis.

Die Selektivitidten sind wie in den vorangegangen Messungen stabil und nur in den CO-
Umsitzen unterschiedlich. Leichte Abweichungen zeigen sich nur bei den Methanolselektivi-
taten fiir die Messungen mit erhohtem Methanolkatalysatoranteil (Abb. 6-18).

1,0
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0,7-. DME A
{1 a }“Ahﬂ‘ Alra pAn A a A .
0,6+ B & -
- 0,5- -
m L -
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Kat1: 4 DME e MeOH
Kat2. © DME 4 MeOH

Abb. 6-18: Selektivititen von DME und Methanol als Funktion des CO-
Umsatz in Abhédngigkeit der Katalysatormischungen bei T=250°C, p=51 bar
und H,:CO=2:1 fiir zwei Katalysatormischungen

Der erhohte Anteil des Methanolkatalysators hat den CO-Umsatz verbessert. Das ideale
Mischverhéltnis der Katalysatoren wurde wahrscheinlich noch nicht erzielt, es zeigt sich je-
doch, dass gerade fiir Synthesegas aus Biomasse ein solcher Mischkatalysator von Vorteil ist.
Es sind weitere Untersuchungen nétig, um zu zeigen, ob mit einer Erh6hung der Methanolka-
talysatormenge eine bessere Ausbeute beziiglich CO-reicher Synthesegase zu erzielen ist.
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Bei weiteren Messungen wurden Temperatur und Synthesegasverhiltnis abgewandelt und der
Eingangsstrom mit 100 mly/min konstant gehalten. Tab. 6-8 zeigt die CO-Umsétze bei ver-
schiedenen Synthesegasverhéltnissen und Temperaturen fiir Kat 2.

Wie bereits bei dhnlichen vorhergehenden Messungen diirfen die einzelnen Umsétze nur zwi-
schen den H,:CO-Verhiltnissen, nicht bei verschiedenen Temperaturen miteinander vergli-
chen werden.

Tab. 6-8: Vergleich des gemessenen CO-Umsatzes bei variierten H,:CO-
Verhiltnissen, einem Druck von p= 51bar, verschiedenen Temperaturen fiir

Kat 2
CO Umsatz bei H,:CO 200°C 225°C 250°C
2:1 30% 68% 71%
1:1 15% 40% 52%
1:1,5 10% 28% 36%
VWZ / gs/ml 7,7 6,8 6,1

Bei 200°C erzielt man bei einem Synthesegas mit H,-Uberschuss (H,:CO=2:1) schon einen
relativ hohen CO-Umsatz von 30%. Somit zeigt sich, dass die Methanolsynthese bei dieser
niedrigen Temperatur schon gut im bevorzugten Synthesegasverhéltnis arbeitet. Bei einem
Verhiltnis von H;:CO=1:1,5 resultiert immerhin noch ein CO-Umsatz von 10%. Ebenso zu
erkennen, dass man auch bei der Temperaturvariation mit groBerem Anteil an Methanolkata-
lysator verbesserte Ergebnisse erzielt. Mit steigendem H,:CO-Verhiltnis steigt auch der CO-
Umsatz, wie es bei den Messungen mit massedquivalentem Katalysatorgemisch auch zu er-
kennen war.

Reiner Methanolkatalysator ohne Dehydratisierungskatalysator

Ergénzend wurde eine Messreihe durchgefiihrt, bei der ausschlieBlich der Methanolkatalysa-
tor als aktive Komponente vorlag. Um die gleiche Raum-Zeit-Geschwindigkeit zu erzielen,
benutzte man fiir das Katalysatorbett die gleiche Katalysatormenge und die gleiche Splitgrofe
der beiden Komponenten. Allerdings wurden nicht gemischt, sondern so geschichtet, dass das
Synthesegas zuerst auf das y-Al,O3, dann auf Cu/ZnO/Al,Os trifft. In diesem Fall hat die erste
Schicht, das y-Al,Os, keine katalytische Wirkung auf das Synthesegas, nur der folgende Me-
thanolkatalysator (Vgl. Abb. 6-19).
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Fiir diese Tests betrugen der Uberdruck 50 bar, die Temperatur 250°C und die Verweiltzeit 6,1
gs/ml. Es wurde in zwei Versuchsreihen nur das Synthesegasverhéltnis mit H,:CO=2:1 und
1:1 variiert.

Synthesegas

7-ALO,

= Eventuelle

- = Mischzone

Cu/ZnO/-Al, 0,

R

Abb. 6-19: Schema der Katalysatoranordnung im Reaktor

Fiir beide Synthesegasverhéltnisse ergab sich ein halbierter CO-Umsatz im Vergleich zu den
Katalysatormischungen. Fiir das Verhéltnis von H,:CO=2:1 sank er von 60% auf 28%, fiir
H,:CO=1:1 von 30% auf 15%. Dies bestitigt den starken Einfluss der integrierten Dehydrati-
sierung.

Die Selektivititen zu DME und Methanol waren bei der geschichteten Mischung fiir beide
Synthesegasverhéltnisse annidhernd gleich. Ein Vergleich der Selektivititen von gemischtem
mit geschichtetem Katalysator ist in Tab. 6-9 fiir ein Verhiltnis von H,:CO=2:1 gezeigt.

Tab. 6-9: Umsatz- und Selektivitdtsvergleich zwischen gemischtem und
geschichtetem Katalysator fiir 250°C, 51 bar, 6,1 gs/ml und H,:CO=2:1

Uco RSpME RSmeon
Gemischt 60,4% 66,3% 1,9%
Geschichtet 28,2% 43.4% 28,4%

Die Methanolselektivitit nimmt zu, allerdings besitzt die DME-Selektivitit trotzdem einen
hohen Wert, was auf eine katalysierte Dehydratisierung hinweist. Ein moglicher Grund hierfiir
sind beim Fiillen des Reaktors aufgetretene Vermischungen der Katalysatoren. Die wahr-
scheinlichste Mdoglichkeit ist die Forderung der Dehydratisierung durch den Methanolkataly-
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sator. Durch das Zerkleinern der Pellets liegt eine grofere Oberfldche des Al,Os-Tragers vor,
dessen saure Zentren das Methanol eventuell dehydratisieren. Fiir diese Hypothese spricht
auch die doch sehr hohe DME-Selektivitét bei allen vorangegangenen Versuchen. Wie gezeigt
wurde, brachte die Variation von Temperatur, Druck und Synthesegasverhéltnis nur Umsatz-,
aber keine Selektivititsunterschiede. Ein Methanolumsatz durch auftretende Riickvermi-
schungen, die gebildetes Methanol an das y-Al,O; zuriickfordern, ist auf Grund des vorlie-
genden idealen Reaktors auszuschlie3en.

Da der Cu/ZnO/Al,O5 Katalysator katalytisch aktiv ist, liegt keine 1:1 Gew.-% Katalysatormi-
schung, sondern eine mit hoherem Anteil an Dehydratsierungskatalysator vor.

Abschliefend kann man sagen, dass eine Erhohung des Methanolkatalysatoranteils bei kon-
stant gehaltener Katalysatormenge hohere CO-Umsitze und somit DME-Ausbeuten zur Folge
hat. Ein Maximum mit der theoretisch maximalen mdglichen Ausbeute wurde allerdings nicht
erreicht. Allerdings verbesserte sich die Ausbeute deutlich fiir CO-reiche Synthesegase, was
gerade im Hinblick auf die Biosynthesegase ein Vorteul darstellt.

6.2.6 Zugabe von Wasserdampf

Da sich die WGS-Reaktion als sehr schnell erwiesen hat, wurde versucht diese durch Zugabe
von Wasserdampf zu fordern. Ziel war fiir CO-reiche Synthesegase eine Erhdhung des CO-
Umsatzes zu erreichen. Leider konnten keine sinnvoll auswertbaren Ergebnisse erzielt wer-
den, da es zu starken Konzentrations- und Kohlenstoffbilanzschwankungen kam. Ein mogli-
cher Grund hierfiir ist die schwierige Einspeisung von sehr kleinen Dampfvolumenstromen
sowie Eduktzufithrung und Probeentnahme, die nicht représentativ waren. Chemisch gesehen
ist auch denkbar, dass fiir Wasserdampf kein stationdres Adsorptions-/Desorptions-
Gleichgewicht erzielt wurde. Dies flihrte zu pulsartigen Konzentrationsschwankungen, die am
Massenspektrometer zu erkennen waren. Moglichweise kann dies durch hohere Reaktions-
temperaturen vermieden werden. Dazu miissten allerdings temperaturstabilere Methanol-
Katalysatoren entwickelt werden. Anschlieend kdnnten Untersuchungen mit idealen Mengen
an H,O-Dampf durchgefiihrt werden, die gegebenenfalls die WGS-Reaktion in Richtung einer
H,-Bildung fordert. Wiirde dies problemlos verlaufen, konnte ein WGS-Reaktor eingespart
werden.

6.2.7 Nebenprodukte

Das y-Al,Os stellte sich als sehr selektiv fiir die Dehydratisierung in der einstufige DME-
Synthese heraus. Die gemessenen Anteile an Methan, Propen und Buten sind vernachléssigbar
klein und wurden aus diesem Grund bei der kinetische Modellierung nicht beriicksichtigt. In
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Abb. 6-20 sind einige Ergebnisse der Konzentrationsmessungen und Abhingigkeiten zusam-
mengestellt.
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Abb. 6-20: Gemessene normierte Konzentrationen der Nebenprodukte {iber
der Verweilzeit bei 7=250°C, p=50 bar und einem Synthesegasverhéltnis
von H,:CO=2:1.

Methan wird im Vergleich zu den beiden Alkenen in gro3eren Mengen gebildet. Die Methan-
konzentration steigt mit den Verweilzeiten linear an. Aus der Tendenz lésst sich allerdings
nicht schlieen, ob es sich um ein Folgeprodukt des DME handelt oder direkt aus Methanol
entsteht. In der Literatur finden sich keine detaillierten Informationen hierzu, beide Reakti-
onswege werden in Betracht gezogen.

Die gleichen Verldufe der Konzentration iiber der Verweilzeit zeigen auch Buten und Propen.
Hierbei ergibt sich fiir Propen der grof3ere Anteil.

Mit Erh6éhung der Temperatur entstanden mehr Folgeprodukte, waren die Konzentrationen
stets sehr gering.

Bei der Variation des Synthesegasverhiltnisses ergibt sich bei Hp-reichen Synthesegasen ein
hoéherer Methangehalt. Dies wurde auch fiir die Propen- und Butenbildung gefunden.

Bei der Variation der Driicke zeigen sich keine Unterschiede in der Bildung von Methan. Im
Gegensatz zum Methan ergeben sich bei der Variation des Druckes Unterschiede in den Kon-
zentrationen der Alkenen. Fiir beide Olefine zeigt sich eine Druckabhéngigkeit, allerdings nur
fiir die Messungen mit H,:CO=2:1. Hier erhélt man héhere Konzentrationen bei einem niedri-
gerem Druck von 26 bar.
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Bei den Messreihen mit erhohter Methanolkatalysatormenge bildeten sich bei vergleichbaren
Messungen hohere Konzentrationen an Methan und Olefinen. Die maximalsten Werte sind
hierbei C 4, methan=0,003%, C 1, propen=0,002% und C,, Buten=0,0008.

6.2.8 Deaktivierung

Zur Betrachtung einer moglichen Deaktivierung des Katalysators wurden durchgehende Mes-
sungen iiber eine Dauer von 900 h durchgefiihrt. Hierzu fiihrte man Versuche bei 7=250°C,
p=51 bar und einem Synthesegasverhiltnis von H,:CO=2:1 durch. In Abb. 6-20 ist der CO-
Umsatz iiber der Zeit aufgezeigt.

Wie man am Sprung erkennt, verliert der frisch aktivierte Katalysator anfangs sehr schnell an
Aktivitdt und deaktiviert dann im Verlaufe kontinuierlich (Ausgleichsgerade). Im Bereich
zwischen rund 10 h und 350 h wurden die formalkinetischen Messungen durchgefiihrt. In
diesem Zeitraum betrdgt der Umsatzunterschied nur rund 1%, so dass man den Aktivitétsver-
lust fiir diesen Bereich vernachldssigen kann. Allerdings ist es wahrscheinlich, dass der Kup-
fer-Katalysator bei der hoheren Temperatur von 275°C schneller deaktiviert.

Eine iiberméfBige Zunahme an Nebenproduktbildung konnte bei den Langzeitversuchen tiber
900 h nicht beobachtet werden.
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Abb. 6-21: CO-Umsatz bei Langzeitversuch
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6.2.9 Formalkinetische Beschreibung der einstufigen DME-Synthese

Fiir die Modellierung der einstufigen DME-Synthese wendet man das Reaktionsnetz aus Abb.
6-22 an. Fiir alle Reaktionsgleichungen wurden die Hin- und die Riickreaktion miteinbezogen.

Die Synthesegaskomponenten reagieren in einem ersten Schritt zu MeOH. Dieses wird im
zweiten Schritt zu DME und H,O dehydratisiert. Das H,O reagiert in den hier durchgefiihrten
Messungen vollstdndig mit dem CO zu CO; und H,. Letzteres reagiert dann mit CO zu Me-
OH.

2H, + CO == CH,0H
2CH,0H &= CH,OCH, + H,0

CO + H,0 == CO, + H,

Abb. 6-22: Reaktionsnetz der einstufigen Synthese von Synthesegas zu
DME

Aus den Messungen konnte die WGS-Reaktion eindeutig nachgewiesen werden. Die Metha-
nol-Selektivititen zeigten trotz kleiner CO-Umsétze nicht unbedingt den Verlauf eines Zwi-
schenproduktes, aus der Literatur ging dies allerdings eindeutig hervor, weswegen das gezeig-
te Reaktionsnetz gerechtfertig ist.

Die Bildung von Methanol aus CO; und H, wurde hier nicht beriicksichtigt. Als Begriindung
dienen wie bereits erwihnt die Ergebnisse von Mier et al. [59], die zeigen, dass diese Reakti-
on auf Grund der sehr langsamen Geschwindigkeit vernachldssigt werden darf. Zusétzlich
haben die hier gemessenen CO,-Konzentrationen den gleichen Verlauf wie das DME, es rea-
giert somit nicht merklich schneller ab, als das MeOH gebildet wird.

Die mathematische Beschreibung der einstufigen DME-Synthese ist etwas komplexer als die
Dehydratisierung, da mehrere Reaktionen beteiligt sind ((4.1), (4.2) und (4.4)). Die Modellie-
rung wurde mit einem einfachen Potenzansatz durchgefiihrt, was sich durch erste Untersu-
chungen bei der Dehydratisierung bereits als sinnvoll erwiesen hat. Zundchst modellierte man
mit festgelegten (Ansatz C) dann mit freigegebenen Reaktionsordnungen (Ansatz D), hierbei
fiihrte man die Bezeichnungen der Ansétze der Dehydratisierung fort.
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Tab. 6-10: Formalkinetische Ansédtze zur Beschreibung der einstufigen
DME-Synthese.

Ansatz C Ansatz D
ry, =k CCOCZIZ ry = ki Cgocﬁlz
ry = Ky Coron = ky Chron
ry = ky CJ\Z/[eOH ryy = ky CzanH
sy = k3 CppCro ry =k, C;MECI{IZO
ry = ki CCOCHO ry = ki Cgocgo
ry =k, +Ceo,Cu, ry =k C’COZC]

Hieraus ergibt sich folgendes gekoppeltes Differentialgleichungssystem. Die Neben- und Fol-
geprodukte wurden nicht berticksichtigt:

d(CCO) =-r, + 7y + Fy — Ty3 (513)
dr
( ) ——==2n, +2r,— 1, + 14 (5.14)
dr
d(C
(Coreonr) =1y —1y =20 + 27, (5.15)
dr
d(Cpur) = r, -1 (5.16)
dr
d(Cy o)
L. (5.17)
dr
d(Cep,)
o,/ _ o — T (5.18)
dr

In der Literatur findet sich nur der Ansatz nach Mier et al. [59] (siehe 4.2.4). Dieser wird al-
lerdings nicht mit den in dieser Arbeit modellierten Ansitzen verglichen, da die Kohlenwas-
serstoftbildung hier nicht beriicksichtigt und die Hin- und Riickreaktion getrennt modelliert
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wurde. Ferner sind die Messungen fiir diese Ansétze teils bei Temperaturen deutlich oberhalb
der industriellen Betriebsbedingungen durchgefiihrt worden.

Die Genauigkeit und die Entwicklung der beiden Ansitze werden mit Hilfe der errechneten
durchschnittlichen Abweichungen der DME-Konzentration beschrieben. Diese berechnet sich
aus dem Quotienten der Zielfunktion sos und dem Mittelwerte aller DME-Konzentrationen.
Zusitzlich werden entsprechenden Parititsdiagrammen aufgezeigt.

Beim einfachsten Potenzansatz (Ansatz C) entsprechen die Reaktionsordnungen den stochi-
ometrischen Koeffizienten. Die durchschnittliche Abweichung der absoluten Werte der DME-
Konzentration ist mit ca. 32,7% relativ hoch, die Anzahl der Parameter reichen noch nicht
aus, um exakter zu modellieren. Bei der Beschreibung der Dehydratisierung (Ansatz B) wur-
den bereits die Reaktionsordnungen freigegeben. Wendet man dies bei der mathematischen
Modellierung (Ansatz D) der einstufigen DME-Synthese an, so halbiert sich die durchschnitt-
liche DME-Abweichung auf rund 11,3%.

Tab. 6-11: Minima der Zielfunktion sos’ sowie durchschnittliche
Abweichungen bei Modellierungen der verschiedenen kinetischen Ansétze.

Ansatz C Ansatz D

Fehlerquadratsumme s0s° [10'4]

11,5 1,2

Durchschnittliche Abweichung

DME 32,7 % 11,3%

Im Parititsdiagramm fiir den Ansatz C (Abb. 6-23) zeigt sich fiir hohere CO-Konzentrationen
bereits eine gute Anpassung, d.h. sie liegen innerhalb der £10% Abweichung, einige wichen
jedoch stirker ab. Bei den kleineren DME-Konzentrationen treten ebenfalls unregelméifige
Streuungen auf, die ober- und unterhalb der +10% liegen.

Bei der Darstellung von Ansatz D zeigt sich die erwartete Verbesserung der Modellierung
deutlich. Die CO-Konzentrationen liegen alle innerhalb der 10% Abweichungsmarkierung.
Auch die Ergebnisse der kleinen DME-Konzentrationen liegen nahe an der Ursprungsgera-
den.
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Abb. 6-23: Paritdtsdiagramme fiir Ansdtze C (oben) und D (Unten) fiir alle
Reaktionsbedingungen

In Tab. 6-12 sind nun die modellierten kinetischen Parameter, Aktivierungsenergien E, und
Geschwindigkeitskonstante k, des Ansatzes D aufgefiihrt. Betrachtet man die Ergebnisse der
Modellierung, so fallen die geringen Aktivierungsenergien auf, speziell die Werte von Ea p, 23
und E4 p, 34. Dem Gesetz der mikroskopischen Reversibilitdt folgend sollte die Differenz zwi-
schen den Aktivierungsenergien der Hin- und Riickreaktion etwa der Reaktionsenthalpie ent-
sprechen. Dies ist mit der vorliegenden Modellierung aus den gemessenen Daten nicht der
Fall bzw. nicht erzielt worden.
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Tab. 6-12: Kinetische Parameter nach Ansatz D

Km, 0,12/ Km, 0,21/ Km, 0,23/ Km, 0,32/ Km, 0,34/ Km, 0,43/
m_l(ﬂj‘"” m_l(ﬂj‘"” m_l(ﬂj”” m_l(ﬂj”” m_l(m_lj("” m_l(ﬂj””
gs \ mol gs \ mol gs \ mol gs \ mol gs \ mol gs \ mol

1,4*10" 1,1%10" 5,1*%10" 8,6%10° 1,5%10* 2,6%10°

Ea’D / Ea’D / Ea,D / Ea’D / Ea,D / Ea’D /
kJ/mol kJ/mol kJ/mol kJ/mol kJ/mol kJ/mol
138 44 ~0 31 0,2 107

Auf Grund der geringen Umsétze spielen allerdings die Riickreaktionen sowohl im Experi-
ment als auch in der Modellierung eine untergeordnete Rolle. Diese sind also im vorgestellten
Fall sehr langsam.

Im Modell ergibt sich somit fiir die Parameter der geringen Riickreaktionen nur eine sehr ge-
ringe Genauigkeit. Dies bedeutet, dass durch den Satz der Anpassungsparameter insgesamt
zwar formal eine gute Anpassung an die Messdaten gelungen ist, die aber nicht alle, insbe-
sondere nicht die Aktivierungsenergien der Riickreaktionen, genau genug wiedergibt. Aus
diesem Grund wurde keine detaillierte Interpretation versucht, d.h. sowohl die k,-Werte, als
auch die Aktivierungsenergien wurden nicht direkt miteinander verglichen. Auch auf die Dar-
stellung eines Arrhenius-Diagramms verzichtete man. Trotzdem lésst sich festhalten, dass die
Ergebnisse der Modellierung, mit einem einfachen Potenzansatz und freigegebenen Ordnun-
gen zur numerischen Beschreibung der Reaktionskinetik der einstufigen DME-Synthese aus
Synthesegas gut geeignet ist. Sowohl bei den durchschnittlichen Abweichungen der Messwer-
te als auch in den Paritdtsdiagrammen spiegelt sich dies wider, auf systematische Fehler gab
es keine Hinweise. Dass die Experimente mit den verschiedenen Ansdtzen befriedigend be-
schrieben werden konnen, spricht dafiir, dass das Datenmaterial in sich konsistent ist. Die
ermittelten Parameter sollten nur als gesamte Parametersitze betrachtet werden, die Betrach-
tung der Einzelparameter als Interpretationshilfe sollte nur mit duBlerster Vorsicht erfolgen.
Weitere Messungen mit einem erweiterten Parameterfeld wird das Modell weiter verbessern
und eine Interpretation zulassen.

Tab. 6-13 zeigt die modellierten Reaktionsordnungen des Ansatzes D. Bei den Reaktionsord-
nungen < 1 lieBe sich von einer Hemmung sprechen. Eine dabei auftretende gebrochene Re-
aktionsordnung kann anschaulich mit einer der Reaktion vorgelagerten Adsorption erklért
werden.

-08 -




Ergebnisse und Diskussion der kinetischen Messungen und Modellierungen

Tab. 6-13: Modellierte Reaktionsgeschwindigkeiten nach Ansatz D

_ 1,0 0.5
ry, =k CHZCCO
_ 2.4
ry = ky Crreon
r., = k,,C
23 = K23 Coaron
_ 12 L0
ry = ki CDMECHZO
_ 0.2 1.3
ry = ky CCOCHZO

_ 0.4 0,2
ry = ky CH2 Cco2

Die modellierten Werte sollen aber auf Grund der physikalischen Diskrepanz ebenfalls nicht
weiter interpretiert werden. Auch sie stellen ausschliesslich numerisch sinnvolle Parameter
dar.

Der kinetische Ansatz D wurden ungeachtet der Erkenntnisse zusitzlich auf einen systemati-
sche Fehler untersucht werden. Weichen die Fehler statistisch verteilt {iber der Ursprungsge-
rade, also den idealen Werten ab, so verfolgt die mathematische Beschreibung den richtigen
Weg.

Zur Darstellung markierte man im Paritdtsdiagramm des Ansatzes D zum einen die Werte mit
unterschiedlichen Driicken (unten), zum anderen die mit unterschiedlichen Temperaturen (o-
ben) (Vgl. Abb. 6-24). In den vorangegangenen Diagrammen (Abb. 6-23) wurden keine sys-
tematischen Abweichungen erkannt.

Wie man an den Illustrationen mit unterschiedlichen Parametern erkennt, weisen diese auf
keinen systematischen Fehler hin. Die verschieden eingefarbten Messpunkte verteilen sich
ohne auffillige Abweichung nach unten oder oben.

Der vorliegende Ansatz D zeigt somit neben einer guten Genauigkeit auch durch das Aus-
bleiben eines systematischen Fehlers, dass der richtige Ansatz gewidhlt worden ist. Ebenso
lasst sich aussagen, dass die Anzahl und die Wahl der Messparameter fiir eine erste Modellie-
rung sinnvoll gewéhlt wurden. Es schlieft aber nicht aus, den Ansatz, wie bereits erwédhnt, mit
weiteren Messungen zu verbessern. Diese konnten mit einem breiterem Feld an variierten
Prozessparametern eine Verringerung des Ansatzfehlers bewirken.
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Abb. 6-24: Parititsdiagramme
Fehlers im Ansatz D

Kinetische Beschreibung mit Beriicksichtigung einer weiteren Katalysatormischung

zur Untersuchung eines systematischen

Fiir die in Kapitel 6.2.5 dargestellten Ergebnisse mit einer 1,5¢ Methanol- und 0,5g Dehydra-
tisierungskatalysatormischung (Kat 2) wurde der kinetische Ansatz D modifiziert und zwei
zusitzliche Parameter eingefiihrt. Diese Parameter p; und p, fungierten nur als antiproportio-
naler Multiplikator. Die Reaktionsgeschwindigkeiten 7,2, 72, 734, und 7,3 wurden mit p; mul-
tipliziert, um den Einfluss der Methanolkatalysatormenge zu beriicksichtigen. Die Dehydrati-
sierungsreaktionen 7,3, und r;3, belegte man mit dem Faktor p..
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Ergebnisse und Diskussion der kinetischen Messungen und Modellierungen

Tab. 6-14: Formalkinetische Ansdtze (Ansatz D modifiziert) zur
Beschreibung der einstufigen DME-Synthese.

Modifizierter Ansatz D

_ a b
ry = Dk CCOCH2

_ C
= Pk Chron

_ d
Fos = Dakoyy Chreon

_ e S
ry = Dok, CDMECHZO

— g (h
Py = Pk CCOCH20

_ i J
Py = Pk, CCOZCHZ

Man nahm zu Beginn der mathematischen Modellierung einen Zusammenhang zwischen dem
Faktor und der Katalysatormenge an und gab sie zum Modellierungsstart mit p,=1,5 und
p>=0,5 vor. Dies bestitigte sich allerdings nicht, nach der Modellierung ergaben sich p,=3,23
und p,=0,23, Spekulationen hierliber wurden nicht angestellt.

Der auftretende Fehler, d.h. die durchschnittliche Abweichung fiir die modellierten DME-
Konzentrationen von den gemessenen, erhohte sich wie erwartet im Vergleich zum nicht-
modifizierten Ansatz von 11,3% auf rund 16,0%. Eine Erkldrung hierfiir ist die geringere An-
zahl an Messwerten, die mit einem anderen Katalysatorsystem gemessen, allerdings mit ei-
nem einzigen kinetischen Ansatz modelliert worden sind. Die kinetischen Ergebnisse dieser
Modellierung sind im Anhang A.11 aufgefiihrt. Auch hierbei handelt es sich ausschliesslich
um numerisch sinnvolle Ergebnisse. In fortfithrenden Messungen sollten diese Faktoren wei-
ter untersucht werden, um mit verschiedenen Katalysatormischungen in den Vorfaktoren ei-
nen eventuellen Zusammenhang zu erkennen.

6.2.10 Zusammenfassung und Schlussfolgerung

Die hier untersuchte einstufige DME-Synthese aus Synthesegas an einem bifunktionalen Ka-
talysator wurde zum wesentlichen Teil mit einer Mischung aus Methanolkatalysator und v-
Al,O; —Katalysator mit gleichen Masseanteilen durchgefiihrt.

Verinderte Synthesegaszusammensetzungen (H,:CO=2:1, 1:1 und 1:1,5), die ein Synthesegas
aus Biomasse simulieren sollten, zeigten fiir einen H,-Uberschuss von H,:CO=2:1 die besten
CO-Umsitze von 65%, wihrend fiir H,:CO=1:1 und 1:1,5 die Umsitze mit 35% bzw. 25%
bei 7=250°C und p=51 bar anndhrend gleich waren und geringer ausfallen.
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Die Variation des Druckes hatte im untersuchten Bereich, d.h. bei p=26bar und 51 kaum Ein-
fluss auf die DME-Ausbeute. Die Ergebnisse bei 26 bar und 51 bar waren anndhrend
gleich,was auf eine eventuelle Hemmung hinweist.

Bei ansteigender Temperatur stieg auch der CO-Umsatz von 200°C bis 250°C an, weitere
Erhohungen bis 275°C zeigten keine Verbesserungen. Die Methanolsynthese als geschwin-
digkeitsbestimmender Schritt hemmte eine weitere Verbesserung im CO-Umsatz. Die Variati-
on der Temperatur ergab einen maximalen CO-Umsatz von rund 65% bei 7=250°C mit einer
DME-Selektivitdt von 66%.

Da die Methanolbildung den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt, wurde der An-
teil dieses Katalysators von 1:1 Gew.-% auf 3:1 Gew.-% bei konstanter Katalysatorgesamt-
masse von 2g erhdht. Dies fiihrte zwar zu keiner Anderung in der DME-Selektivitit, der CO-
Umsatz erhohte sich aber bei einem Synthesegas aus Biomasse iiblichen Verhiltnis von
H,:CO=1:1 von 45% auf 65%.

Die Kinetik lédsst sich mit einem einfachen Potenzansatz mit freigegebenen Reaktionsordnun-
gen gut beschreiben. Allerdings wurde festgestellt, dass es sich um numerisch, nicht aber um
physikalisch sinnvolle Modellierungsergebnisse handelt. Die Differenz der errechneten Akti-
vierungsenergien ergab nicht den ungefdhren Wert der Reaktionsenthalpie, wie es nach der
mikroskopischen Reversibilitdt der Fall sein sollte. Aus diesem Grund wurde auf eine detai-
lierte Interpretation verzichtet. Der Ansatz ergab dennoch eine ausreichende Genauigkeit, so-
wohl bei den durchschnittlichen Abweichungen, als auch in den Parititsdiagrammen war dies
zu erkennen. Bei genauerer Betrachtung wurde ebenso kein systematischer Fehler erkannt.
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7 Schlussfolgerung zum einstufigen DME-Prozess und
Prozessvergleich

7.1 Ergebnisse zur einstufigen DME-Synthese

Aus den Messergebnissen dieser Arbeit ldsst sich ableiten, dass eine industrielle Synthese von
DME direkt aus Synthesegas moglich und sinnvoll ist. Man erzielt schon bei kurzen Verweil-
zeiten ansprechende Umsétze. Auch die Produktselektivitit, die bei vielen Prozessen ein gro-
Beres Problem darstellt, hat hier konstant gute und hohe Werte.

Der Syntheseprozess kann im Temperaturbereich von ungefiahr 200°C bis ca. 280°C ablaufen.
Limitiert ist die Temperatur im unteren Bereich durch zu niedrigen Umsatz. Eine Mdglichkeit
besteht darin, den Prozess mit Riickfiihrung zu fahren, so dass schon Umséitze von 5-10%,
wie sie bei 200°C erzielt werden konnen, ausreichend sind. Mit 250°C sind aber bereits Um-
satze von 50% moglich. Bei weiterer Erhohung der Temperatur limitiert die thermische Stabi-
litdt des Methanolkatalysators die Prozesstemperatur.

Weitere Messungen mit variierten Driicken sollten auBBerdem Aufschluss geben, welcher Pro-
zessdruck sinnvoll ist. Dabei sollte sich die Synthese im Falle des Biolig-Verfahrens am Pro-
zessdruck des Flugstrom-Druckvergasers orientieren. Die hier durchgefiihrten Messungen
zeigen keinen Unterschied bei 25 bar und 50 bar Prozessdruck.

Die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen zudem, dass der DME-Prozess ohne eine vorgeschaltete
WGS-Stufe betrieben werden kann. Bei der langsten Verweilzeit wurden bei einem Synthese-
gas-Verhiltnis von H,:CO=1:1 rund 27% CO umgesetzt, bei 1:1,5 noch rund 23%. Mit einer
Riickfiihrung wiirde sich somit ebenfalls ein Prozess rechnen.

Wihlt man einen Festbettreaktor, so muss die Warmetonung beachtet werden. Allerdings exis-
tieren industriclle Prozesse in Festbettreaktoren, die deutlich exothermer sind. Daher konnte
die einstufige DME-Synthese in einem Rohrbiindelreaktor problemlos ohne Hot-Spot-Bildung
gefahren werden, was durch eine Reaktorsimulation untersucht werden miisste. Die Warme-
tonung wird zudem geringer, wenn die Reaktion bei geringeren Umsétzen ablauft. Gleichzei-
tig wiirde eine Verdiinnung des Synthesegases mit einem inerten Gas bessere Warmeabfuhr
bedeuten, wobei allerdings die Mehrkosten fiir die Trennung beriicksichtigt werden miissen.

7.2 Unterschiede der einstufigen und zweistufigen DME-
Synthese

Ein direkter und sinnvoller Vergleich der beiden Prozesse ist weit reichend und schwierig. Es
existieren viele industrielle Prozessvarianten, da z.B. Riickfiihrungen und Abtrennstufen ver-
schieden eingesetzt werden konnen. Aus diesem Grund soll im Folgenden kein direkter Ver-
gleich der beiden Prozesse aufgefiihrt, sondern verschiedene Prozess- und Verfahrensvarian-
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ten fiir die einstufige bzw. zweistufige DME-Synthese skizziert und ihre Vor- und Nachteile
beleuchtet werden.

Prozesse und Verfahrensmoglichkeiten

Bevor ein Prozess gewihlt und ausgelegt wird, muss zunéchst betrachtet werden, welche Syn-
thesegaszusammensetzung vorliegt (Upstream). Im Falle des Biolig-Verfahrens ist das H,:CO-
Verhiltnis zwischen 1:1 und 1:1,5 (siehe Kapitel 3.4). Von diesen Synthesegaszusammenset-
zungen ausgehend gibt es verschiedene Prozessiiberlegungen, beginnend damit, ob mit oder
ohne WGS-Reaktor gefahren wird. Welche Volumenstrome bei der Biomasseumsetzung anfal-
len, ist noch nicht bekannt.

Betrachtet man die zweistufige Synthese mit der Annahme, dass ein industriell {iblicher Me-
thanolprozess verwendet wird, so wiirde aus dem zweistufigen ein dreistufiger Prozess, da ein
WGS-Reaktor zur Konditionierung integriert werden muss. Hieraus ergibt sich die am héu-
figsten verwendete Variante, bei der ein WGS-Reaktor, eine Methanolsynthese mit Riickfiih-
rung und die Dehydratisierung in Reihe geschaltet sind. Die Riickfiihrung ist notwendig, da
das Gleichgewicht der Methanolsynthese den Umsatz limitiert. Gegebenenfalls konnte man
eine Riickfithrung auch vollstindig um den Gesamtprozess herumleiten, d.h. nach der De-
hydratisierung und der Abtrennung der Produkte wiirde das restliche Synthesegas wieder dem
WGS-Reaktor zugefiihrt werden.

Das gleiche Prinzip gilt fiir die einstufige DME-Synthese mit vorgeschaltetem WGS-Reaktor.
Auch hier konnte eine Riickfiihrung von der Produktabtrennung zuriick zur WGS eingebracht
werden. Dies ist aber nicht unbedingt notwendig, da die einstufige Synthese einen hohen Um-
satz aufweist.

Betrachtet man nun die zweistufige bzw. einstufige Prozessvariante ohne vorgeschaltete Gas-
konditionierung mit WGS-Reaktor, so wiirde dies im Falle des zweistufigen Prozesses zu sehr
geringen Umsétzen fiihren. Eine Riickfiihrung brichte auf Grund der hohen CO-
Konzentrationen im Eduktgas eine Akkumulation des CO, was eine weitere Verschlechterung
der Synthese bedeuten wiirde. Diese kdnnte mit einer Zufithrung von externem H, geldst wer-
den, was jedoch weder eine dkologische noch eine 6konomische Alternative darstellen wer-
den wiirde.

Die einstufige DME-Synthese hingegen zeigt auch ohne WGS-Reaktion hohe Umsétze und
stellt eine sinnvolle Verfahrensvariante dar.

Weitere Untersuchungen miissten zeigen, ob diese Variante ohne Riickfiihrung auskommen
konnte und eventuell restliches Synthesegas z.B. besser verstromt wird. Polygeneration wie in
3.4.2 gezeigt, besteht ebenfalls die Mdglichkeit einer WGS-Reaktion nach der eigentlichen
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Synthese einzubinden und so das Synthesegas vollstindig zu nutzen. Auch hier muss sicher-
gestellt werden, dass keines der vorliegenden Gase bei der Kreislauffiihrung akkumuliert.

Vor- und Nachteile der beiden Verfahrensvarianten

Der dominierende Einsatz der zweistufigen DME-Synthese begriindet sich vermutlich damit,
dass die Methanolproduktion ein ausgereiftes Verfahren ist. Die Dehydratisierung kann als
o6konomisch giinstige (rund 10% der Gesamtinvestitionskosten) und technisch leicht realisier-
bare Stufe den Prozess ergidnzen. Aulerdem hat man mit produziertem Methanol viele Optio-
nen beziiglich der Zielprodukte und kann sich der Marktsituation jederzeit flexibel anpassen.
Diese Flexibilitit begriindet auch den Bau von sehr grolen Methanolanlagen, z.B. das Me-
gaMethanol-Verfahren von Lurgi. Zusitzlich wird eine Anlage billiger, je grofler sie gebaut
wird (,,Gesetz der Massenproduktion® bzw. ,,Economies of Scale®). Chemisch betrachtet ha-
ben zwei Reaktoren den Vorteil, dass unterschiedliche Prozessparameter gewahlt werden kon-
nen und die Reaktionen bei optimalen Bedingungen ablaufen. Die geeignete Betriebstempera-
tur der Dehydratisierung liegt bei liber 300°C, wihrend eine Methanolsynthese besser bei ca.
200°C gefahren wird. Dies wirkt sich auch positiv auf die Katalysatorhaltbarkeit aus, denn
gerade ein Cu-Methanolkatalysator deaktiviert sehr stark bei Temperaturen oberhalb 280°C.
Der Dehydratisierungskatalysator zeigt auch bei hoheren Temperaturen keine Alterungser-
scheinungen.

Nachteilig bei einer zweistufigen Verfahrensweise ist neben den Kosten eines zweiten Reak-
tors der niedrige Umsatz der Methanolsynthese, der eine Riickfiihrung notwendig macht. Zu-
satzlich muss bei einem zweistufigen Verfahren ein WGS-Reaktor vorgeschaltet sein, beim
einstufigen Prozess nicht notgedrungen.

Die einstufige DME-Synthese zeigt deutlich hohere CO-Umsétze, auch ohne WGS-Reaktor,
so dass die Moglichkeit besteht, ohne Riickfithrung auszukommen. Auch bei CO-reichem
Synthesegas, wie es bei der Vergasung von Biomasse im Flugstrom-Druckvergaser anfillt,
sind Umsitze um 30% moglich. Okonomisch gesehen wiren somit kleinere Anlagen wirt-
schaftlicher. Dies ist besonders in ldndlichen Gegenden der Fall, wo DME als Hauptprodukt
z.B. als Kraftstoftf oder LPG-Ersatz verwendet wird.

Ein Nachteil besteht darin, dass das Katalysatorsystem noch nicht ausgereift ist, gerade be-
ziiglich der Temperaturempfindlichkeit. AuBBerdem ist der einstufige Prozess noch nicht Stand
der Technik, so dass der Bau einer Anlage aufwéndiger ist.
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7.3 Fazit

Zusammenfassend kann man sagen, dass der zweistufige Prozess der DME-Herstellung als
Prozessvariante eindeutige Vorteile aufweist. Die einstufige Synthese bringt ebenfalls Vorteile
mit sich, verlangt aber noch nach Forschung und Weiterentwicklung. Fordert der Markt zu-
kiinftig mehr DME und setzt es sich als Produkt durch, so konnte sich diese Variante gerade in
kleineren Produktionsstétten Erfolg haben.
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8 Zusammenfassung

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde die einstufige DME-Synthese mit Synthesegas an
einem bifunktionalen Katalysator aus Cu/ZnO/A1203 und y-Al,O3 untersucht. Um das System
zuverléssig beschreiben zu kénnen, wurden die Daten zur Dehydratisierung von Methanol zu
Dimethylether (DME) an y-Al,O3 in separaten Untersuchungen ermittelt. Der experimentelle
Schwerpunkt der Untersuchungen lag auf (1) der Durchfiihrung von kinetischen Messungen
bei verschiedenen Betriebsbedingungen und (2) der Modellierung der Reaktionskinetiken. In
einem ergdnzenden Abschnitt wurde die Reinigung eines Biomasse-Rohsynthesegases mit
integrierter einstufiger DME-Synthese erortert. Die DME-Synthese konnte ein angegliederter
Prozess-Schritt fiir das Karlsruher Biolig-Verfahren darstellen, bei dem tiiber eine Schnellpyro-
lyse mit anschlieBender Flugstrom-Druckvergasung Biorohsynthesegas erzeugt wird. Unter
Beriicksichtigung einer Synthesegasreinigung wurde abschlieend ein Prozessvergleich zwi-
schen der einstufigen und der zweistufigen DME-Synthese aus Synthesegas erortert.

Begonnen wurde mit Untersuchungen zur sauer katalysierten Methanol-Dehydratisierung
zu DME in einem isothermen Festbettreaktor, da diese mechanistisch einfacher zu behandeln
ist als die einstufige DME-Synthese. Der Rohrreaktor hatte einen Innendurchmesser von 16,1
mm und 300 mm Lénge. Nach Einbringen des pulverférmigen, hydrophilen y-Al,O; war vor
den Messungen ein Ausheizen zum Aktivieren des Katalysators notwendig, um H,O von den
aktiven Zentren zu desorbieren. Das Eduktgas bestand aus gasformigem Methanol verdiinnt
mit Inertgas.

Bei den Experimenten entstanden vorwiegend DME und H,O. Die Beiprodukte CO, H, und
CO; waren nur in Spuren vorhanden und konnten daher beim Erstellen der Formalkinetik ver-
nachléssigt werden. Fiir die kinetischen Messungen zur Dehydratisierung wurden die Tempe-
ratur von 250°C iiber 300°C bis 350°C, der Druck von 21 iiber 31, 41 bis 51 bar und der Ein-
gangsvolumenstrom mit 54,2 mIN/min und 108,4 mIN/min variiert. Eine Erhéhung der
Reaktortemperaturen resultierte in einem {iber den ganzen Temperaturbereich deutlich anstei-
genden Methanolumsatz. Ein maximaler Wert von 50% Methanolkonversion ergab sich bei
der Verweilzeit von 1,2 gs/ml und 350°C. Diese modifizierte Verweilzeit t ist der Quotient aus
der Katalysatormasse und dem Volumenstrom unter Reaktionsbedingungen. Halbierte man die
Verweilzeit, so erbrachte dies eine Abnahme des Methanolumsatzes. Der bereits erwéihnte
Umsatzmaximalwert von 50% sank bei einer Verweilzeithalbierung zu 0,6 gs/ml auf 40%. Bei
einer Variation des Reaktionsdrucks zeigte sich nur ein geringer Einfluss. Zwischen 21 bar
und 51 bar ergab sich nur ein geringer Umsatzabfall, was eventuell auf eine Hemmung der
Reaktion hinweist. Wie aus der Literatur bekannt, zeigte sich das y-Al,O; als hochselektiver
Katalysator und man setzte ihn daher auch bei den Experimenten zur einstufigen DME-
Synthese ein.

Bei der formalkinetischen Auswertung wurden zwei Ansitze bewertend untersucht. Ansatz A
ist ein gebrochen-rationales Zeitgesetz aus der Literatur, das neben den Geschwindigkeitskon-
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stanten und Konzentrationen auch Adsorptions- und Desorptionsgleichgewichtskonstanten K;
enthélt. Ansatz B ist ein einfacher Potenzansatz mit freigegebener Reaktionsordnung. Auf
Grund der geringen Zahl an Messwerten und der vielen Parameter des Literaturansatzes konn-
te die Qualitdt von Ansatz A mit Ansatz B nicht erreicht werden. Im Vergleich ergaben sich
deutliche groBBere Abweichungen in der Fehlerquadratsumme. Die Parititsdiagramme, in de-
nen die modellierten Konzentrationen iiber den gemessenen aufgetragen werden, deuteten
zusdtzlich noch einen systematischen Fehler an. Im idealen Fall liegen alle Werte auf der Ur-
sprungsgeraden.

Die modellierte Reaktionsordnung von n=0,32 ist niedrig und weist auf eine Adsorptions-
/Desorptions-Hemmung durch Methanol wéhrend der Reaktion hin. Dennoch wurde auf
Grund dieser ersten Information zur Dehydratisierung der hier verwendete einfache kinetische
Potenzansatz mit freigegebener Ordnung auch bei der Modellierung der einstufigen DME-
Synthese beibehalten.

Die experimentellen Untersuchungen zur einstufigen DME-Synthese aus Synthesegas wur-
den ebenfalls im isothermen Festbettreaktor durchgefiihrt. Die Methanolsynthese und die De-
hydratisierung von Methanol erreichte man in einer Stufe nebeneinander. Das Katalysatorsys-
tem war ein gemischter bifunktionaler Katalysator von 2g aus einem industriellen
Methanolkatalysator Cu/ZnO/A1203 und dem bereits untersuchten y-Al,O3; von je 1g. Nach
Ablauf der industriell vorgegebenen Aktivierung des Methanolkatalysatores durch Reduktion
mit H, war es ferner notwendig, den Katalysator im Zeitraum von ca. 6 h einzufahren. In ei-
nem Langzeitversuch zeigte sich, dass in diesem Zeitraum der Umsatzunterschied nur rund
1% betrigt, so dass man den Aktivitdtsverlust fiir diesen Bereich vernachldssigen kann.

Die kinetischen Messungen fiihrte man mit einem Synthesegas/Argon-Gemisch in der Zu-
sammensetzung 30 vol.-% / 70 vol.-% durch. Bei verschiedene Verweilzeiten wurden die
Temperatur von 200, 225, 250, 260 bis 275°C und der Druck von 26 auf 51 bar variiert. Hinzu
kamen unterschiedlichen Synthesegaszusammensetzungen von H,:CO=2:1, 1:1 und 1:1,5.
Diese unterschiedlichen Synthesegaszusammensetzungen sollten vor allem zeigen, ob eine
einstufige DME-Synthese speziell an eine Flugstrom-Druckvergasung von Biomasse, die
kleinere H,:CO-Verhiltnisse von 1:1 bis 1:1,5 liefert, direkt angegliedert werden kann.

Als Hauptprodukte entstanden DME, CO, und Methanol, wobei iiber alle Messbereiche sehr
geringe Methanolkonzentrationen um C,=0,02 gefunden wurden. Die Konzentrationen an
H,O lagen nur knapp iiber der Nachweisgrenze und wurden in den weiteren kinetischen Be-
trachtungen vernachléssigt. Ebenso zeigten sich sehr kleine Konzentrationen der Folgepro-
dukte Methan, Propen und Buten unter C,=0,003, die fiir die Modellierung ebenfalls nicht in
Betracht gezogen werden mussten. Die Ergebnisse der Dehydratisierungsmessungen zeigten
v-Al,O3 bereits als einen sehr selektiven Katalysator. Aus den Messungen zur einstufigen
DME-Synthese lie sich entnehmen, dass neben der Methanolsynthese und der Dehydratisie-
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rung von Methanol zusétzlich die Wassergas-Shift-Reaktion (WGS) katalysiert wurde und im
gleichen Reaktionsraum ablief. Das bei der Dehydratsierung entstandene H,O setzte sich mit
CO nahezu vollstindig zu CO, und H, um. Die WGS-Reaktion findet, wie aus der Literatur
bekannt, auf dem Methanolkatalysator statt.

Fiir das Reaktionsnetz und somit fiir die kinetische Modellierung bedeutete dies die Beriick-
sichtigung von insgesamt je drei Hin- und Riickreaktionen:

1.) Methanolsynthese : 2H, + CO —lé CH,OH

2.) Methanol — Dehydratisierung :  2CH,OH j<—_—>z CH,OCH, + H,0
3.) Wassergas — Shift (WGS) : CO + H,0 j—@: CO, + H,
Gesamtreaktion : 3H, +3CO ——= CH,0OCH, + CO,

Das stochiometrische Verhéltnis der Gesamtreaktion liegt bei H,:CO=1:1.

Bei Anderung der Temperatur zeigte sich ein Anstieg der CO-Umsiitze zwischen 200°C und
250°C. Eine weitere Erhohung auf 260°C bzw. 275°C erbrachte keine weiteren Umsatzver-
besserungen, es war vielmehr ein leichter Abfall zu erkennen. Die Methanolsynthese wirkte
hier limitierend auf die Gesamtreaktion. Der maximale CO-Umsatz von 65% ergab sich bei
250°C. Die DME-Selektivitdten blieben iiber den gesamten Umsatzbereich konstant mit 66%.
Auch bei kleineren Umsétzen, die beispielsweise bei 200°C gemessen wurden, war kein Ab-
fall in der Selektivitdt zu beobachten. Dies ergibt sich als Folge der hochselektiven Dehydrati-
sierungsreaktion. Eine Verminderung des Druckes von 51 bar auf 26 bar zeigte kaum einen
Unterschied im CO-Umsatz und der DME-Ausbeute. Auch hier deutet sich an, dass die Reak-
tion gehemmt ist. Bei der Variation der Synthesegaszusammensetzung fiihrte der H,-
Uberschuss zu den hochsten CO-Umsitzen.

Das stochiometrische Verhiltnis fiir die einstufige Synthese liegt bei H,:CO=1:1. Da die Me-
thanolsynthese aber den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt, liegt das ideale Ver-
héltnis bei dem fiir die Methanolsynthese {iblichen H,:CO=2:1. Bei der Variation des Synthe-
segasverhiltnisses (H,:CO=2:1; 1:1; 1:1,5) ergaben sich durchgingig gute CO-Umsitze.
Obgleich bei H,:CO=2:1, wie bereits erwihnt, die besten CO-Umsatzergebnisse gemessen
wurden, so ergaben sich mit H:CO=1:1 bzw. 1:1,5 Werte von 35% bzw. 25% bei gleichen
Bedingungen (250°C, 51bar). Ebenso waren die DME-Selektivititen konstant hoch bei ca.
66%. Dies ist gerade im Hinblick auf die Umsetzung von Biomassesynthesegas zu DME mit
geringerem H,-Gehalt von groBer Bedeutung. Aus d6konomischer Sicht spricht dies fiir eine
grof3technische Prozessanwendung.
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Nach der Feststellung, dass die Methanolsynthese der geschwindigkeitsbestimmende Schritt
ist, wurden weitere Experimente mit einem hoheren Anteil an Methanolkatalysator in der Ka-
talysatormischung durchgefiihrt.

Der als Kat 2 bezeichnete Katalysator setzte sich aus 1,5g Cu/ZnO/Al,O3 und 0,5g y-Al,O3
zusammen. Die Erhohung des Anteils an Methanolkatalysator hatte eine positive Auswirkung
auf die CO-Umsitze und die DME-Ausbeute. Der zuvor maximale Umsatz bei 250°C, 51 bar
und H*:CO=2:1 erhdhte sich von 50% auf rund 80% bei 12 gs/ml, was nur noch wenig unter
dem Gleichgewichtsumsatz von etwa s95% liegt. Bei den CO-reichen Synthesegasen
(H2:CO=1:1 und 1:1,5) verbesserte sich der Umsatz deutlicher. So erzielte man bei 250°C,
51bar und H,:CO=1:1 fiir Kat 2 mit rund 60% den gleichen CO-Umsatz wie bei 250°C, 51bar
einem H,:CO=2:1 Verhiltnis fiir Kat 1. Trotz des grofleren Methanolkatalysatoranteils blieben
auch die MeOH-Selektivitdten anndhrend konstant, wodurch nochmals die sehr selektive De-
hydratisierung hervorgehoben wird.

Danach wurde eine weitere Untersuchung mit reinem Methanolkatalysator durchgefiihrt, um
zu erkennen, wie gut dieser selbst die Dehydratisierung katalysiert. Es ergaben sich bei
250°C, 51 bar, 6,1 gs/ml und H,:CO=2:1 eine maximale DME-Selektivititen von rund 43%.
Dieser Wert steht im Vergleich zu 66% DME-Selektivitit bei gleichen Bedingungen und ei-
nem gemischten Katalysator. Der Grund hierfiir ist wahrscheinlich der Triager Al,Os;, der
durch das Zerkleinern in die Splitfraktion dem System mehr saure Zentren zur Methanol-
Dehydratisierung anbietet. Auf Grund dieser Erkenntnisse lassen sich sowohl die durchge-
hend hohen DME-Selektivitdten als auch die geringen Methanolkonzentrationen erklaren.

Zur Modellierung wurden fiir den oben dargestellten Reaktionsablauf zwei kinetische Ansétze
gepriift. Die experimentellen Abhédngigkeiten, wie Umsatzdnderungen durch Druck, Tempera-
tur und Verweitzeit wurden mathematisch modelliert. Zunachst untersuchte man einfache Po-
tenzansitze fir die sechs Reaktionen, deren Reaktionsordnungen mit den stdchiometrischen
Koeffizienten gleichgesetzt wurden (Ansatz C). Hierfiir ergaben sich durchschnittliche Feh-
lerabweichungen, aber eine breitere Streuung in den Parititsdiagrammen. Zur Verbesserung
des Ansatzes gab man die Reaktionsordnungen als weitere Parameter frei (Ansatz D). Daraus
resultierten sehr gute Genauigkeiten in der Fehlerquadratsumme, eine durchschnittliche Ab-
weichung der DME-Konzentration und deutlich geringere Streuungen in den Paritétsdia-
grammen. Betrachtet man die Ergebnisse dieses Ansatzes D genauer, so fielen die geringen
Aktivierungsenergien auf, speziell die Werte fiir die Riickreaktionen von Dehydratisierung
und WGS. Dem Gesetz der mikroskopischen Reversibilitit folgend sollte die Differenz zwi-
schen den Aktivierungsenergien der Hin- und Riickreaktion der Reaktionsenthalpie entspre-
chen. Dies ist mit der vorliegenden Modellierung aus den gemessenen Daten nicht erzielt
worden. Auf Grund der geringen Umsétze spielen allerdings die Riickreaktionen sowohl im
Experiment als auch in der Modellierung eine untergeordnete Rolle. Diese sind also im vorge-
stellten Fall sehr langsam. Im Modell ergibt sich somit fiir die Parameter der geringen Riick-
reaktionen nur eine sehr geringe Genauigkeit. Dies bedeutet, dass durch den Satz der Anpas-
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sungsparameter insgesamt zwar formal eine gute Anpassung an die Messdaten gelungen ist,
die aber nicht alle, insbesondere nicht die Aktivierungsenergien der Riickreaktionen, genau
genug wiedergibt. Aus diesem Grund wurde keine detaillierte Interpretation versucht. Trotz-
dem ldsst sich festhalten, dass die Ergebnisse der Modellierung, mit einem einfachen Potenz-
ansatz und freigegebenen Ordnungen zur numerischen Beschreibung der Reaktionskinetik der
einstufigen DME-Synthese aus Synthesegas gut geeignet ist. Sowohl bei den durchschnittli-
chen Abweichungen der Messwerte als auch in den Parititsdiagrammen spiegelt sich dies
wider, auf systematische Fehler gab es keine Hinweise. Dass die Experimente mit den ver-
schiedenen Ansitzen befriedigend beschrieben werden konnen, spricht dafiir, dass das Da-
tenmaterial in sich konsistent ist. Die ermittelten Parameter sollten nur als gesamte Parameter-
sdtze betrachtet werden, die Betrachtung der Einzelparameter als Interpretationshilfe sollte
nur mit duBBerster Vorsicht erfolgen. Ansatz D wurde ebenso zur Darstellung der Kurvenver-
laufe in den Diagrammen genutzt.

Fiir die abwandelte Katalysatorzusammensetzung, Kat 2, wurde der kinetische Ansatz um
zwei weitere Faktoren ergénzt. Die Reaktionsgeschwindigkeiten der Hin- und Riickreaktion
der Methanolsynthese und der WGS-Reaktion multiplizierte man mit einem Faktor p;, die
Dehydratisierung mit p,. Damit lief sich der alte Modellansatz auf das neue Katalysatorsys-
tem Ubertragen.

In einer iiber die Synthese hinausgehenden Betrachtung wurde eine dem Karlsruher Biolig-
Verfahren nachgeschaltete Synthesegasreinigung mit integrierter einstufiger DME-Synthese
gepriift. Zur Gasreinigung werden Partikelfilter (Gewebefilter/Elektrofilter) und eine Gaswé-
sche mit H,O eingesetzt. Die erforderliche CO,-Wésche und gleichzeitig effiziente Entfer-
nung von weiteren Verunreinigungen bis in den Spurenbereich, wiren mit einer Rectisol-
Anlage durchfiihrbar. Anschlieend kann die weitere Feinreinigung zur Entfernung von Spu-
ren von S-, Cl- und N-Verbindungen mit Adsorbern, so genannten Polizeifiltern, erfolgen.
Danach folgt der Festbettreaktor zur Durchfiihrung der einstufigen DME-Synthese. Das nicht
umgesetzte Synthesegas kann nach einer Auskondensation der Produkte DME und Methanol,
zuriickgefiihrt werden. Um das nicht-abreagierte CO zu nutzen und gleichzeitig seine Akku-
mulation zu vermeiden, wurde ein WGS-Reaktor im Anschluss an die Synthese eingeplant.
Die Gasriickfiihrung nach der WGS wird tiber die CO,-Wische gefiihrt. Stickstoff im Synthe-
segas wiirde ebenfalls akkumulieren, so dass ein Splitstrom nach der Destillationskolonne zur
Verstromung entnommen wird. Simulationen ergaben, dass mit einem Splitstrom von 10 Vol.-
% nur 10 Vol.-% N, akkumulieren wiirden.

Der Vorteil dieser Prozessvariante ist, dass der fiir diese Art von Prozessen iibliche WGS-
Reaktor nicht im Hauptstrom, sondern im Riickfiihrungsstrom liegt und somit kleiner und
kostengiinstiger gebaut und betrieben werden kann. Dies wird durch Experimente gestiitzt, die
zeigen, dass gute CO-Umsitze in der einstufigen DME-Synthese auch bei hohen CO-Anteilen
im Synthesegas erzielt werden.
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Als wesentliches Ergebnis aus dem Prozessvergleich zwischen dem einstufigen und zweistu-
figen Verfahren ldsst sich festhalten, dass die zweistufige Variante flexibler ist. Dies ergibt
sich auf Grund der Moglichkeit beide Reaktoren bei verschiedenen Temperaturen zu fahren,
was zu einer Optimierung hinsichtlich Ausbeute und der Katalysatorlebensdauer fiihrt. Die
einstufige Synthese konnte sich aber aus folgenden Griinden trotzdem behaupten. Wie sich
aus den Messungen bei H,:CO=1:1 und 1:1,5 zeigte, ist sie im Anschluss an eine Flugstrom-
vergasung mit niedrigem H,:CO-Verhiltnis sinnvoll. Es wurden durchgehend hohe DME-
Selektivititen erreicht, zusitzlich lagen die CO-Umsidtze in Bereichen, die eine einstufige
Synthese ohne vorgeschalteten WGS-Reaktor zweckmiBig erscheinen lassen. Allerdings wire
hierzu eine Weiterentwicklung des Katalysators notwendig. Temperaturbestindigere Metha-
nolkatalysatoren wiirden hohere Ausbeuten versprechen, da mit steigender Temperatur mehr
Methanol dehydratisiert wird, wie in den Messungen gezeigt wurde. Bei der einstufigen
DME-Synthese wurde fiir den CO-Umsatz ab etwa 250°C eine Limitierung festgestellt. Wiir-
de man allerdings einen Mischkatalysator mit groBeren Methanolkatalysatoranteilen einset-
zen, wiren auch hohere Temperaturen noch sinnvoll. Bei diesen Mischkatalysatoren gilt es ein
geeignetes Verhiltnis zwischen Methanolbildung und Dehydratisierungsrate zu finden. Kennt
man das Ratenverhéltnis, kann man versuchen, einen typischen Kupferkatalysator mit 7y-
Al,O5 als Triager herzustellen, der insgesamt als reiner einstufiger Katalysator fungiert. Vor-
aussetzung dafiir ist, dass die hohe Dehydratisierungsaktivitit des y-Al,Os erhalten bleibt.
Eine zusitzliche Moglichkeit fiir die Katalysator- und Prozessweiterentwicklung bestéinde
darin, auch noch die WGS-Reaktion optimal zu integrieren. Fiir diesen Katalysator konnte
dann ein formalkinetisches Modell erstellt werden, welches helfen kann, einen einstufigen
DME-Synthesereaktor ideal an das niedrige H,:CO-Verhiltnis einer Flugstromvergasung von
Biomasse anzupassen.
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Anhang A.

A.1l. Prozesssimulation

co, !

CO, Wasche

Synthesegas ) ((DME-Synthese

Ruckflihrungsstrom T

WGS-Reaktor ) ( Destillation

H,O DME

Splitstrom

1

Abbildung 1: Vereinfachtes Simulationsschema zur Erkldrung des
Kreislaufes
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Simulation der Stoffstrome

Die Aspen® Simulation wurde mit Stromen in kmol/h durchgefiihrt, die im Ergebniskapitel

vereinfacht in Prozente umgerechnet wurden.

T 3

1 -
CO, Wascher 2
Synthesegas _
9 A
DME
Synthese
8
4
H.0 10 6 DME
Ll - 5
7
WGS- 11 Destillations-
Reaktor kolonne
Splitstrom zur
Verstromung
Abbildung 2: Schema mit Stromnummern
Fall 1 (5% Split)
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
T/°C 200,00 226,39 226,39 250,00 | 250,00 | 250,00 | 200,00 | 250,00 226,39 250,00 | 250,00
P/ bar 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00
Mol
Flow /
Kmol/h 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Mass
Flow /
kg/h 110,47 155,22 70,09 102,49 13,18 89,31 30,00 114,84 225,31 84,84 4,47
Vol. 2285,56 | 2880,81 | 2104,98 | 2880,81 | 607,32 | 2273,48 | 540,46 | 2700,22 | 4985,78 | 2159,81 | 113,67
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Flow /
m*h
delet 87,51 133,20 52,53 89,82 10,20 79,08 0,86 99,27 186,82 75,12 3,95
Mol
Flow )
Kmol/h -3,13 -1,36 -5,12 -2,16 -0,53 -1,63 -1,95 -3,35 -6,48 -1,55 -0,08
H2
co 28,10 56,50 0,00 16,95 0,00 16,95 0,00 28,40 56,50 16,10 0,85
CO, 52,77 58,04 0,00 18,49 0,00 18,49 0,00 5,27 58,04 17,57 0,92
N 7,60 0,33 32,40 13,51 0,00 13,51 0,00 25,13 32,73 12,83 0,68
H,O 2,00 39,98 0,00 39,98 0,00 39,98 0,00 37,98 39,98 37,98 2,00
DME 20,00 0,38 37,68 0,38 0,00 0,38 30,00 18,07 38,07 0,36 0,02
Fall 2 (10% Split)
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
T/°C 200,00 | 223,88 | 223,88 | 250,00 | 250,00 | 250,00 | 200,00 | 250,00 | 223,88 | 250,00 | 250,00
P /bar | 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00
Mol 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Flow /
Kmol/h
Mass 110,47 133,89 | 69,12 82,37 12,88 69,49 30,00 92,55 203,02 | 62,55 6,95
Flow /
kg/h
Vol. 2285,56 | 2316,87 | 2060,34 | 2316,87 | 593,37 | 1723,50 | 540,46 | 2091,65 | 4377,21 | 1551,15 | 172,35
Flow /
m*h
delet 87,51 114,67 51,32 71,83 9,96 61,39 0,86 79,09 166,87 | 55,25 6,14
Mol -3,13 -1,39 -5,03 -2,17 -0,52 -1,66 -1,95 -3,29 -6,42 -1,49 -0,17
Flow )
Kmol/h
H.
Cco 28,10 55,20 0,00 16,56 0,00 16,56 0,00 27,10 55,20 14,90 1,66
CO, 52,77 58,00 0,00 19,36 0,00 19,36 0,00 5,23 58,00 17,42 1,94
N 7,60 0,32 31,36 13,20 0,00 13,20 0,00 24,07 31,67 11,88 1,32
H,O 2,00 20,00 0,00 20,00 0,00 20,00 0,00 18,00 20,00 18,00 2,00
DME 20,00 0,38 37,77 0,38 0,00 0,38 30,00 18,15 38,15 0,34 0,04
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Fall 3 (20% Split)

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11

T/°C 1,00 2,00 3,00 4,00 5,00 6,00 7,00 8,00 9,00 10,00 11,00

P/ bar 200,00 221,81 221,81 250,00 | 250,00 250,00 | 200,00 250,00 221,81 250,00 | 250,00

Mol

Flow /

Kmol/h 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00

Mass

Flow /

kg/h 1,00 1,00 0,93 1,00 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00

Vol.

Flow /

m%h 110,47 121,01 67,26 72,01 12,25 59,76 30,00 77,81 188,28 47,81 11,95

delet 2285,56 | 2025,67 | 1969,42 | 2025,67 | 564,39 | 1461,28 | 540,46 | 1709,53 | 3995,09 | 1169,02 | 292,26

Mol

Flow )

Kmol/h 87,51 103,48 46,39 62,67 9,48 52,77 0,86 65,83 153,74 42,21 10,55
H, -3,13 -1,41 -4,89 -2,15 -0,49 -1,66 -1,95 -3,12 -6,25 -1,32 -0,33
coO
CO, 28,10 52,50 0,00 15,75 0,00 15,75 0,00 24,40 52,50 12,60 3,15
N, 52,77 57,83 0,00 21,08 0,00 21,08 0,00 5,06 57,83 16,86 4,22
H,O 7,60 0,29 29,15 12,55 0,00 12,55 0,00 21,84 29,44 10,04 2,51

DME 2,00 10,00 0,00 10,00 0,00 10,00 0,00 8,00 10,00 8,00 2,00

Fall 4 (30% Split)

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11

T/°C 200,00 | 220,51 | 220,51 250,00 | 250,00 | 250,00 | 200,00 | 250,00 | 220,51 | 250,00 | 250,00

P /bar | 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00

Mol 1,00 1,00 0,85 1,00 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00

Flow /

Kmol/h

Mass 110,47 114,57 65,52 68,19 11,59 56,60 30,00 69,62 180,09 | 39,62 16,98

Flow /

kg/h

Vol. 2285,56 | 1917,91 | 1876,75 | 1917,91 | 534,15 | 1383,75 | 540,46 | 1509,09 | 3794,66 | 968,63 415,13

Flow /
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m*h
delet | 8751 |9783 |4168 |5939 |897 |5003 |08 |5852 |14648 |3502 | 1501
Mol -3,13 1,41 -4,74 2,11 047 | -164 1,95 | -2,94 -6,07 -1,15 -0,49
Flow )
Kmol/h
H
CO | 2810 |4969 | 0,00 14,91 | 0,00 1491 | 000 |21,59 |4969 |1044 | 447
CO, |5277 |5755 | 0,00 22,77 | 0,00 22,77 | 000 | 478 5755 | 1594 | 6,83
N, | 760 0,27 26,79 | 11,87 | 0,00 11,87 | 0,00 19,46 | 27,06 | 831 3,56
H,O0 | 2,00 6,67 0,00 6,67 0,00 6,67 0,00 | 467 6,67 4,67 2,00
DME | 20,00 | 0,39 38,73 | 039 0,00 | 0,39 30,00 | 19,12 |39,12 | 0,27 0,12
Energiebilanz
Prozentuale Anteile der einzelnen Stoffe in den Strémen 1- 11 fiir Fall 3.
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
H, |254% | 43,4% | 0,0% |21,9% | 0,0% |26,4% | 0,0% |31,4% | 27,9% | 26,4% | 26,4%
CO |478% | 47,8% | 0,0% | 29.3% | 0,0% | 353% | 0,0% 6,5% | 30,7% | 35,3% | 35,3%
CO; | 6,9% | 0,2% |43,3% | 17,4% | 0,0% |21,0% | 0,0% | 28,1% | 15,6% | 21,0% | 21,0%
N, | 1,8% | 83% | 00% |13,9% | 00% |167% | 0,0% |10,3% | 53% | 16,7% | 16,7%
H,O | 18,1% | 0,3% | 56,7% | 0,5% 0,0% 0,6% | 100,0% | 23,8% | 20,5% | 0,6% | 0,6%
DME | 0,0% | 0,0% | 0,0% |17,0% | 100,0% | 0,0% | 0,0% | 0,0% | 0,0% | 0,0% | 0,0%
Spezifische Wirmekapazitiit
T p H, co co, N, H,O DME
°C bar kJ/kmol-K kJ/kmol-K kJ/kmol-K kJ/kmol-K kJ/kmol-K kJ/kmol-K
40,0 50,0 28,9 29,2 38,0 29,1 33,6 67,9
43,2 50,0 28,9 29,2 38,2 29,1 33,7 68,3
46,5 50,0 28,9 29,2 38,3 29,1 33,7 68,8
49,7 50,0 28,9 29,2 38,5 29,1 33,7 69,3
52,9 50,0 28,9 29,2 38,6 29,1 33,7 69,7
56,2 50,0 29,0 29,2 38,8 29,1 33,7 70,2
59,4 50,0 29,0 29,2 38,9 29,2 33,8 70,7
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62,6
65,9
69,1
72,3
75,6
78,8
82,0
85,3
88,5
91,7
94,9
98,2
101,4
104,6
107,9
1111
114,3
117,6
120,8
124,0
127,3
130,5
133,7
137,0
140,2
143,4
146,7
149,9
153,1
156,4
159,6
162,8

166,1

50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0

50,0

29,0
29,0
29,0
29,0
29,0
29,1
29,1
29,1
29,1
29,1
29,1
29,1
29,1
29,1
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,3
29,3
29,3
29,3

29,3

29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,5
29,5

29,5
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39,1
39,2
39,4
39,5
39,6
39,8
39,9
40,1
40,2
40,3
40,4
40,6
40,7
40,8
41,0
41,1
41,2
41,3
41,4
41,6
41,7
41,8
41,9
42,0
42,1
42,2
42,3
42,4
42,5
42,6
42,8
42,9

43,0

29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,2
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3

29,4

33,8
33,8
33,8
33,8
33,9
33,9
33,9
33,9
33,9
34,0
34,0
34,0
34,0
34,1
34,1
34,1
34,1
34,2
34,2
34,2
34,3
34,3
34,3
34,3
34,4
34,4
34,4
34,5
34,5
34,5
34,5
34,6

34,6

71,1
71,6
72,1
72,5
73,0
73,5
73,9
74,4
74,9
75,3
75,8
76,2
76,7
77,1
77,6
78,1
78,5
79,0
79,4
79,9
80,3
80,8
81,2
81,7
82,1
82,5
83,0
83,4
83,9
84,3
84,7
85,2

85,6



169,3
172,5
175,8
179,0
182,2
185,5
188,7
191,9
195,2
198,4
201,6
204,8
208,1
211,3
214,5
217.,8
221,0
224,2
227,5
230,7
233,9
237,2
240,4
243,6
246,9
250,1
253,3
256,6
259,8
263,0
266,3
269,5

2727

50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0

50,0

29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3

29,3

29,5
29,5
29,5
29,5
29,6
29,6
29,6
29,6
29,6
29,6
29,7
29,7
29,7
29,7
29,7
29,7
29,8
29,8
29,8
29,8
29,8
29,9
29,9
29,9
29,9
29,9
29,9
30,0
30,0
30,0
30,0
30,1

30,1
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43,1
43,2
43,3
43,4
43,4
435
43,6
43,7
43,8
43,9
44,0
44,1
44,2
44,3
44,4
44,5
44,6
44,6
44,7
44,8
44,9
45,0
45,1
45,2
452
45,3
45,4
455
45,6
45,6
45,7
45,8

45,9

29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,4
29,5
29,5
29,5
29,5
29,5
29,5
29,5
29,5
29,6
29,6
29,6
29,6
29,6
29,6
29,6
29,7
29,7
29,7
29,7
29,7
29,7
29,8
29,8
29,8

29,8

34,6
34,7
34,7
34,7
34,8
34,8
34,8
34,9
34,9
34,9
35,0
35,0
35,0
351
351
351
35,2
35,2
35,2
35,3
35,3
35,3
35,4
354
35,4
35,5
35,5
35,5
35,6
35,6
35,7
35,7

35,7

86,0
86,4
86,9
87,3
87,7
88,1
88,6
89,0
89,4
89,8
90,2
90,6
91,1
91,5
91,9
92,3
92,7
93,1
93,5
93,9
94,3
94,7
95,1
95,5
95,9
96,3
96,7
97,1
97,5
97,9
98,3
98,7

99,0
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276,0
279,2
282,4
285,7
288,9
292,1
295,4
298,6
301,8
305,1
308,3
311,5
314,7
318,0
321,2
324,4
327,7
330,9
334,1
337,4
340,6
343,8
347,1
350,3
353,5
356,8
360,0
364,0
368,0
372,0
376,0
380,0

384,0

50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0
50,0

50,0

29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3
29,3

29,4

30,1
30,1
30,1
30,2
30,2
30,2
30,2
30,2
30,3
30,3
30,3
30,3
30,4
30,4
30,4
30,4
30,4
30,5
30,5
30,5
30,5
30,6
30,6
30,6
30,6
30,7
30,7
30,7
30,7
30,8
30,8
30,8

30,9
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46,0
46,0
46,1
46,2
46,3
46,4
46,4
46,5
46,6
46,7
46,7
46,8
46,9
47,0
47,0
47,1
47,2
47,3
47,3
47,4
47,5
47,5
47,6
47,7
47,8
47,8
47,9
48,0
48,1
48,2
48,2
48,3

48,4

29,8
29,8
29,9
29,9
29,9
29,9
29,9
29,9
30,0
30,0
30,0
30,0
30,0
30,1
30,1
30,1
30,1
30,1
30,2
30,2
30,2
30,2
30,2
30,3
30,3
30,3
30,3
30,3
30,4
30,4
30,4
30,4

30,5

35,8
35,8
35,8
35,9
35,9
35,9
36,0
36,0
36,1
36,1
36,1
36,2
36,2
36,2
36,3
36,3
36,3
36,4
36,4
36,5
36,5
36,5
36,6
36,6
36,6
36,7
36,7
36,8
36,8
36,9
36,9
37,0

37,0

99,4

99,8

100,2
100,6
101,0
101,3
101,7
102,1
102,5
102,9
103,2
103,6
104,0
104,3
104,7
105,1
105,5
105,8
106,2
106,5
106,9
107,3
107,6
108,0
108,3
108,7
109,1
109,5
109,9
110,4
110,8
111,2

111,7



388,0 50,0 29,4 30,9 485 305 37,0 12,1
392,0 50,0 29,4 30,9 48,6 305 37,1 12,5
396,0 50,0 29,4 30,9 48,7 305 37,1 113,0
400,0 50,0 29,4 31,0 48,7 30,6 37,2 113,4
404,0 50,0 29,4 31,0 48,8 30,6 37,2 1138
408,0 50,0 29,4 31,0 48,9 30,6 37,3 114,2
412,0 50,0 29,4 31,1 49,0 30,7 37,3 114,6
416,0 50,0 29,4 31,1 49,1 30,7 37,4 115,0
420,0 50,0 29,4 31,1 49,2 30,7 37,4 1155
424,0 50,0 29,4 31,2 49,2 307 375 115,9
428,0 50,0 29,4 31,2 49,3 30,8 375 116,3
432,0 50,0 29,4 31,2 49,4 308 37,6 116,7
436,0 50,0 29,4 31,2 49,5 308 37,6 17,1
440,0 50,0 29,4 313 49,6 308 37,7 17,5
444,0 50,0 29,4 31,3 49,6 30,9 37,7 117,9
448,0 50,0 29,4 31,3 49,7 30,9 37,8 18,3
452,0 50,0 29,4 31,4 49,8 30,9 37,8 118,7

Tabelle a: Energiemengen der einzelnen Wéarmetauscher

WT1 WT2 WT3 WT4 WTS WT6 WT7
Ein/kJ/h | 2.2E+06 | 1,27E+06 | 1,10E+06 | 3,50E+06 | 1,65E+06 | 4,80E+05 | 1,50E+06
Aus / kJ/h | 1,2E+06 | 1,06E+06 | 3,5E+06 1.9E+06 | 8,74E+05 | 8,6E+05 | 7,95E+05
Differenz | 9,67E+05 | 2,17E+05 | -2,40E+06 | 1,623E+06 | 7,74E+05 | -3,80E+05 | 7,08E+05
Energieabgabe ) Energie(WT1,WT2,WT4,WT5,WT7) =4,3E+06 kJ/h
Energiezugabe Y Energie(WT3, WT6) =2,8E+06 kJ/h

Energieabgabe 2,8E+06 kl/h
( EICaDEADE | _ ~ 65% (1.1)

Energiezugabe

"~ 43E+06kl/h
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A.2. Fotografien der Anlage und des Reaktors

Abbildung 3: Reaktor der Laboranlage ohne Isolation der Flansche
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Abbildung 4: Fotografie der Laboranlage
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A.3. Partikelgrossenverteilung des SiC

Grofie x; / mm Anteil Q; / %
0,715 4,275%
0,565 56,320%
0,475 22,119%
0,425 15,242%
0,3775 1,487%

0,335 0,372%
0,2825 0,186%

Spezifisches Gewicht 3,2 g/cm?

A.4. Gasanalyse

Die Gasanalyse erfolgte mit dem in Kapitel 5.1 beschriebenen Reaktor. Das Temperaturpro-

gramm ist dort ebenfalls zu sehen:

Tabelle b: Temperaturprogramm zur Auftrennung der Reaktionsspezies

Temperatur / °C Rampe / °C/min Dauer / min
70 0 2
70 10 8

Die Schaltung der beiden Ventile erfolgte nach folgendem Prinzip:
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Tabelle c: Schaltung der Ventile 1 und 2

Zeitpunkt / min Ventil Setpoint
0 1 On
0.1 2 On
0.5 1 Off
1.5 2 Off
2.32 2 On
7.0 2 Off

Tabelle d: Betriebsbedingungen des Gaschromatographen

Gaschromatograph Hewlett Packard, HP 6890 Series

1. Saule Molekularsiebséiule (HP 5A/25m x 0.32mm)
2. Saule HP-Plot U Saule (HP 10pm/30m x 0,32mm).
Detektoren Wiarmeleitfahigkeitsdetektor (WLD)

Flammenionisationsdetektor (FID).

Injektor-, Detektortemperatur 200°C
Séulenvordruck 5 kPa

Gase
Tragergase Ar
Splitverhéltnis 20:1
Gasdurchsatz Detektor H; = 33 ml/min

Synthetische Luft = 33 ml/min

He =33 ml/min
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A.5. Reaktormodell

Der verwendete Festbettreaktor wurde fiir die mathematische Beschreibung der Konzentrati-
onsverldufe als ideales Stromungsrohr betrachtet. Die Bodensteinzahl Bo gibt Aufschluss ob
dies gerechtfertigt ist. Sie ist definiert als das Verhiltnis aus stofflicher Konvektion zu stoffli-
cher Dispersion.

u, L
Bo = DOM (A.2)
mit L - Lange der Katalysatorschiittung; [m]
Dax - Axialer Dispersionskoeftizient; [mz/s]
Uo - Leerrohr Stromungsgeschwindigkeit; [m/s]

Bei Bo> 100 kann der Einfluss der axialen Dispersion vernachléssigt werden. Die Berechnung
des Dispersionskoeftizienten erfolgt iiber die Peclet-Zahl Pe, die sich wie folgt berechnet.

Zp (A.3)

Der Zusammenhang zwischen Pe und Bo lautet:

Bo = Pe L (A.4)
dP
mit
1 _ 0,3 N 0,5 (A.5)
PeM RGPSC 1+3:8
(Re P Sc)
u,. d
Re = 4~ (A.6)
v
v
Sc = — (A7)
D]2
mit dp - Partikeldurchmesser; [m]
v - kinematische Viskositit des Gases; [m*/s]
Dis - binédrer Diffussionskoeffizient; [rnz/s]

- 135 -



Die Berechnungen der Bo-Zahl wurden fiir ein Argon:CO-Gasgemisch durchgefiihrt. Als Re-
aktionsparameter wurde 250°C, 50 bar und ein Gasvolumenstrom von 50 mly/min angenom-
men.

Mit einer Bodenstein-Zahl von 513 ist in dem verwendeten Festbettreaktor im untersuchten
Druck- und Temperaturbereich die Annahme des idealen Stromungsrohres gerechtfertigt.

Des Weiteren sollte, um Randgingigkeit zu vernachléssigen, der Quotient aus dem Reaktor-
durchmesser und dem Partikeldurchmesser >10-20 sein. Dieser Faktor betrdgt hier
(16mm/0,5mm)=32.

Tabelle e: Stoffdaten zur Berechnung der Bodensteinzahl

TRreaktor K 523
PReaktor bar 50
Thorm K 273
Prorm bar 1
Volumenstrom V mly/min 50
Partikeldurchmesser d, cm 0,05
Porositiit & - 0,4
Querschnittsfliche A cm’ 2,01
ReaktorvolumenstromV, cm’/s 0,032

[SObar; 523K]

Leerrohrgeschwindigkeit cm/s 0,039
U

Linge Reaktoreingang - cm 12
Katalysatorbett L

Molmasse Mco g/mol 28
Molmasse M4, g/mol 40
Diffusionsvolumen g, - 16,1
Diffusionsvolumen oco - 18,9
Dyn. Viskositit na, Pas 3,6¥107
Kin. Viskositiat v 5, cm?/s 0,01
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Dichte pa, kg/m’ 454
Binirer cm?/s 0,035
Diffussionkoeffizient D1,
Se - 0,23
Re - 0,62
Pe - 2,1
Bo - 513
A.6. Aktivierung des Methanolkatalysators

Die Aktivierung verlduft nach einer Applikation der Fa. Siidchemie. Hierzu wurden unter-

schiedliche Temperaturrampen bei zwei unterschiedlichen Gaszusammensetzungen verwen-

det:

(1) 50 mix/min 2% H; in Ar

(2) 50 mlx/min reines Hj

Tabelle f:

Temperatur- und

Methanolkatalysatoraktivierung

Volumenstromprogramm der

Gas | Starttemperatur / Rampe / Dauer / Endtemperatur /
°C °C/h h °C

1) 25 31,25 4 150

1) 150 5 10 200

1) 200 2 20 240

1) 240 0 8 240

?2) 240 10 1 250

?2) 250 0 5 250
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A.7. Abschatzung der Temperaturerhohung und der

Transporteinflisse

Berechnung von B und daugen

Auf Grund der Verdiinnung des Synthesegases mit Argon wurden vereinfachend die Abschét-

zungen nur mit Argon-Stoffdaten durchgefiihrt. Die Daten finden sich im VDI-Wérmeatlas

[117].

Der Zusammenhang zwischen Warme- und Stofftransport berechnet sich mit:

mit

mit

(A.10)

aauﬁen Le—%
p=—— (A.8)
pAr cp,Ar
aau/jen Le—%
p = e T (A9)
pAr cp,Ar
Le = Xa
D12
= L (A.11)
pAr cp,Ar D12
Le - Lewiszahl; [-]
PAr - Dichte von Argon; [kg/m3]
Cp,Ar - Wirmekapazitét von Argon; [kJ/kg K]
AAr - Wiérmeleitfahigkeit von Argon; [W/(m K)]
KAr - Temperaturleitfihigkeit von Argon; [cm?/s]]
Dis - Binérer Diffussionskoeffizient von Ar und CO; [sz/ s]

Der binédre Diffussionskoeffizient berechnet sich nach der folgenden Korrelation nach Gid-
dings [117]:

M
D, = o (A.12)
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mit M; - Molmasse der Komponente i; [g/mol]
;i - Diffussionsvolumen der Komponente i; [-]
T - Temperatur; [K]
p - Druck; [Pa]

Die Katalysatorschiittung wurde idealisiert als Kugelschiittung angenommen mit einem Ku-
geldurchmesser von d,=0,5mm. Der Wirmeiibergangskoeffizient berechnet sich hierfiir wie
folgt [117]:

Qe = Nty fi_/: (A.13)
mit AAr - Wirmeleitfahigkeit von Argon; [W/(m* K)]
dp - Kugeldurchmesser des Katalysators; [mm]
Nu - Nusselt-Zahl; [-]

Die Nusselt-Zahl fiir eine Schiittung Nuschimng berechnet sich unter Bezugnahme der Prositét
einer regellosen Kugeschiittung y aus der Nusselt-Zahl eines Katalysatorpartikels Nup:

Nttginme = (14 L5(1 =y ))Nu,, (A.14)
Nu, = Nug, +Nul, + N2, (A.15)
Nu,; (Kugel) = 2 (A.16)

Nu, = 0,664Pr’5 Re’? (A.17)

P
Ny = 0,037PrRe (A.18)

turb
1+ 2,433(Pr% —l)ReO’l

Die Reynoldszahl Re in einer durchstromten Schiittung wird mit der Leerrohrgeschwindigkeit
1o beschrieben:

u,d,
VAry/

Re =

(A.19)
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Vv

(A.20)

U, =

A

Reaktor

Die Prandtl-Zahl errechnet sich aus der dynamischen Viskositdt und der Temperaturleitfahig-

keit des Argons:
pr = Yar (A21)
KAr
mit ARreaktorr - Querschnittsflache des Reaktors; [sz]
dp - Kugeldurchmesser des Katalysators; [mm]
VAr - Dynamische Viskositit von Argon; [cmz/s]
AAr - Temperaturleitfihigkeit von Argon; [cm?/s]

Berechnung des effektiven Diffusionskoeffizienten

Der effektive Diffusionskoeffizient wird iiber folgende Gleichung bestimmt:

Dy co = Dpco X Exu (A.22)
mit Dp - Porendiffusionskoeffizient; [cmz/s]
EKat - Porositit des Katalysators; [-]
X - Labyrinthfaktor (geschétzt)

Der Labyrinthfaktor wurde mit 0,3 angenommen, er bewegt sich allgemein zwischen 0,1 und
0,5.

Der notwendige Porendiffusionskoeffizient errechnet sich aus dem binédren Diffusionskoefti-
zient und der Knuden- Diffusionskoeffizient:

-1
DPore,i = [ 1 + 1 ] (A23)

D D

eff ,Kn,i eff i, Ar

Der Knuden- Diffusionskoeffizient fiir eine ideal angenommen zylindrische Einzelpore kann
mit Hilfe der kinetischen Gastheorie bestimmt werden:
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DKn,i T/K
—— = 9700(r/cm)

cm” /s M,/ (gmol)

(A.24)

Mit einem abgeschétzten kleinsten Porenradius von 2,00E-08 m

Abschiatzung der Temperaturerhohung am Katalysator

Bei exothermen Reaktionen kann es wegen der frei werdenden Reaktionswéirme zur Ausbil-
dung zweier Temperaturgradienten kommen. Einmal innerhalb des Katalysators und einmal
zwischen der Katalysatoroberfliche und der Gasphase. Die zweitgenannte Abschitzung be-
rechnte sich aus der Temperaturdifferenz von der Temperaturerhdhung am Katalysator (T, k)
gegeniiber der Gasphase (T,). Diese wird iiber eine Bilanz um ein differentielles Volumensle-
ment der Katalysatorschicht im stationdren Zustand:

]’;K _ ]jg — _ARH rm ma.K.
o Ageo aauﬁen
(A.25)
_ _ARHkm,zj ci ma.K.
Ageo aau/ﬁ’en

Diese Abschitzung wird fiir den Fall vorgenommen, dass die Reaktionsgeschwindigkeit am
hochsten ist, d.h. die hochste Reaktionswédrme freigesetzt wird. Im Fall der einstufigen DME-
Synthese ist dies die Methanolsynthese. Der Geschwindigkeitskoeffizient wurde aus der Mo-
dellierung des Ansatzes C genommen bei 250°C.

Fiir den Temperaturgradient im Katalysator muss die Biot-Zahl Bi betrachtet werden. Ist sie
sehr viel grofer als eins, so ist der Gradient vernachlissigbar.

. aauﬁen
Bi = po (A26)

Kat

Tabelle g: Stoffdaten zur Abschidtzung des Warmetransporteinflusses

Temperatur T K 523
Druck p bar 50
Aktive Masse m, k. g 1*107
Partikeldurchmesser dp pm 500
Geschwindigkeitskoeffizient | ml/gs 0,0046
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Methanolsynthese kp, 12

Konzentration CO | mol/m’ 230
(bei 20% Anteil im Synthesegas)

Reaktionsenthalpie kJ/molmeon -182
Methanolsynthese ARH

Porositiit der Schiittung € - 0,4
Normvolumenstrom V), ml/min 50
Leerrohrgeschwindigkeit uy | cm/s 0,04
Kinematische Viskositit Ar | m*/s 7,9%107
|

Wirmeleitfihigkeit des Ka- | W/m K 50
talysators A

Reynolds-Zahl - 0,21
Prandtl-Zahl - 0,9
Nupin(Kugel) - 2
Nujam - 0,37
Nu¢urp - 0,012
Nup - 2,38
Nuschiittung - 4,5
Wirmeiibergangskoeffizient | W/m® K 244
o

Biot-Zahl - 0,0024
Temperaturdifferenz K 0,1

Die sehr kleine Biot-Zahl spricht gegen einen Temperaturgradienten in der aktiven Schicht.

Auch die Temperaturdifferenz zwischen der Oberfldche und der Gasphase ist zu vernachléssi-

gen.
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AuBerer Stofftransport

Um den Konzentrationsgradienten zwischen dem Inneren der Gasphase c; zur Phasengrenze
Katalysator/Gasphase ¢, abzuschitzen, muss eine Bilanz um einen Katalysatorpartikel im
stationdren Betrieb aufgestellt werden. Hierbei ist die Geschwindigkeit der chemischen Um-

setzung des Edukts gleich der Geschwindigkeit des Transports vom inneren der Gasphase an
die Katalysatoroberfldche.

Ky Mox € = BAg, (¢, =) (A.27)
mit K, ij - Aktivititsparameter; [cm’/(gs)]
myR. - Aktive Masse eines Katalysatorkorns [g]
Ci - Konzentration i im Kern der Gasphase, [mol/m’]
c, - Konzentration von i an der Katalysatoroberfliche; [mol/m’]
B - Stoffiibergangskoeffizient; [cm/s]
Ageo - Gemoetrische Oberflache eines Korns; [sz]

Der Stoffiibergangskoeffizient ergibt sich aus Gleichung (A.8).

Der relative Konzentrationsgradient kann nach Umstellung der Gleichung (A.27) berechnet
werden:

L = = ek mb (A.28)

Der Einfluss des dufleren Stofftransports ist vernachléssigbar, falls diese Quotient deutlich
kleiner als eins ist.

Tabelle h: Stoffdaten zur Berechnung des dulleren Stofftransports

Temperatur T K 523
Druck p bar 50
Wiirmeiibergangskoeffizient | W/m’ K 244
o

Wirmeleitfihigkeit Ar A W/m K 0,027
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Dichte Ar p kg/m’ 454
Wirmekapazitiit Ar cp kJ/kg K 0,52
Molmasse CO g/mol 28
Molmasse Ar g/mol 28
Diffusionsvolumina Ar ® - 16,1
Diffusionsvolumina CO ® - 18.9
Effektiver Diffusionskoeffi- | m*/s 2,6%107
zient Dsr

Geschwindigkeitskoeffizient | ml/gs 0,022
Dehydratisierung k;,

Aktive Masse m, k. g 10°
Geometrische Oberfliche | m’ 7,8% 10°
des Korns Age,

Lewis-Zahl - 0,33
Stoffiibergangskoeffizient p | m/s 2,2
Relativer - 0,01
Konzentrationskoeffizient

Der Konzentrationkoeffizient ist somit vernachldssigbar.

Innerer Stofftransport

Der Einfluss des inneren Stofftransports wird mittels der Weisz-Zahl Wz durchgefiihrt [323.
Zur Vereinfachung wurde eine Reaktion erster Ordnung angenommen, womit sich folgende

Gleichung ergibt:
2 r 2
e = 2o Do Ma Ly g M an g (A.29)
Dgﬁ Cco Vak Deff Vi
mit Lp - Charakteristische Diffusionsldnge; [m]
Detr - Effektiver Diffusionskoeffizient; [mz/s]

- Konzentration von CO an der Katalysatoroberfliche;

ol

[mol/m’]
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Viat - Katalysatorvolumen,; [m3 ]
Tm,jj - Reaktionsgeschwindigkeit der Methanolsynthese; [ml/min g]
(0] - Thiele-Modus; [-]

Ersetzt man das Katalysatorvolumen durch das Produkt aus geometrischer Oberflache und der
Schichtdicke, ergibt sich:

(A.30)

Aus Gleichung (A.29) lésst sich der Thiele-Modus berechnen, welcher dasZusammenspiel aus
Reaktion und Diffusion im Katalysatorkorn wiedergibt. Der innere Stofftransport kann mit
¢<0,5 vernachléssigt werden.

Der Porennutzungsgrad # ist definiert als Quotient der tatsdchlichen Umsetzungsgeschwin-
digkeit und der maximal moglichen Geschwindigkeit ohne Stofftransporteinfluss. Er ldsst sich
mit dem Thiele Modus bestimmen:

Texpom _ tanh ¢

rmax ¢

n = (A31)

Tabelle i: Stoffdaten zur Berechnung des inneren Stofftransports

Temperatur T K 523
Kleinster Porenradius m 2,00E-08
Knudsendiffusionskoeffizient | m*/s 3,5*%1 0°
Dkn

Porendiffusionskoeffizient m%/s 1,8*1 0°
Dp

Labyrinthfaktor - 0,3
Porositit € - 0,4
Effektiver Diffusionskoeffi- | m*/s 4,4%107
zient Desr

Partikeldurchmesser dp pm 500
Mittlere Kornmasse g 107
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Geschwindigkeitskoeffizient | ml/gs 0,0046

Km,12

Weisz-Zahl - 0,0008
Thiele-Zahl - 0,03
Porennutzungsgrad n - 1

A.8. Volumenanderung

2H, + CO T——= CH,OH Av=2
2CH,OH = CH,0CH, + H,0 Av =0
CO + H,0 &= CO, + H, Av =0

Die groBite Stoffmengendnderung ist bei der ersten Reaktion, der Methanolsynthese, erkenn-
bar. Es wird ein Umsatz von 50% angenommen. Es lagen 10% CO und 20% H, vor, mit 70%
Ar verdiinnt:

20H, +10CO + 704r — 10H, + 5CO + 70 Ar + 5CH,OH

AV V, =V _ny, —n,, Ausgangsstoffimenge + Endstoffmenge
V, v, n, Ausgangsstoffmenge
= 0,10

Diese Abschitzung wurde fiir den schlechtesten Fall durchgefiihrt, die Abweichung von 15%
liegt im Bereich der MeBstreuung und des MeBfehlers. Fiir die Interpretation der Giite von
formalkinetischen Ansétzen fiihrt die Nichtberiicksichtigung der Volumenkontraktion nur zu
(leicht) verdnderten kinetischen Parametern (im Vergleich zur Auswertung mit Berticksichti-
gung der Volumenkontraktion); an der Giite der Beschreibung der Messwerte dndert sich
nichts.

Dies wire jedoch anders, wenn man zur Interpretation und Beschreibung ausfiihrliche physi-
kalisch-chemische molekulare Modelle auf der Basis von Elementarreaktionen zur Modellie-
rung heranziehen wiirde.
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A.9. Weitere untersuchte kinetische Ansatze der
Dehydratisierungsreaktion.

Weitere kinetische Ansédtze wurden mit den gemessenen Daten betrachtet:

Ansatz 1
k C"
o= “—M"O’f (1.32)
1+ KI,ZCMeOH
Ansatz 11
- k[l,lcjleOH - k11,2CDMECH20 (1 33)
! 1 + KI],SCMBOH + K11,4CDME + KI],SCHZO
Ansatz 111
k Cze -k,.C,,.C
l"HI 11,1~ MeOH 11,2~ DME ™~ H,0 (134)

1 + K111,3CM60H + K]II,SCHZO

Tabelle j: Differentialgleichungen zur Losung der kinetischen Parameter der

Dehydratisierung
Ansatz DGL

Modelll 1 dC\py _ kesCiion (1.32)
dt 1+ K, Cheon |

Modell Il | 4c, _ kp Cron — kp2CourCrro (1.33)
dr 1+ KD’3CMQOH + KD,4CDME + KD,SCHZO

Ansatz 111 dCMeOH _ kE,]CZ%/[eOH - kE,chMECHZO (1 34)
dt 1+ KE,3CMeOH + KE,SCHzO |
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Tabelle k: Minima der Fehlerquadratsumme sos und die durchschnittlichen
Abweichungen bei der Modellierung der verschiedenen kinetischen

Ansitze.
Ansatz 1 Ansatz 11 Ansatz 111
Fehlerquadratsumme s0s” [*10'5]
80,8 33,6 33,9
Durchschnittliche Abweichung
Methanol 3,5% 2,5% 2,5%
DME 13,8 6,6% 6,7%
Tabelle I: Erechnete kinetische Parameter fiir den Ansatz |
Ansatz n E.cai/ ko,c.1/ m Eac./ Ko,c2/
I kJ/mol ml( mi " kJ/mol ml( mi "
o) o)
0,32 62 1,8*10" 8,2 70 2,1%10*
Tabelle m: Erechnete kinetische Parameter fiir den Ansatz 11
Ko,m,1/ Ko,z / Ko,z / Ko,i4/ Kon,s/
eI - - R - -
gs \mol gs \ mol gs \ mol gs \ mol gs \ mol
1,37*10" 7,3%10" 110 2,1¥10° 4,0%10°
Ear,1/ kJ/mol Eai2/ kJ/mol Ean3/ kJ/mol Ea4/ kJ/mol E.ns/ kJ/mol
125 133 110 0,2 3,67
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Tabelle n: Erechnete kinetische Parameter fiir den Ansatz 111
Ko,mm,1/ Ko,m,2 / Ko,z / Ko, imas /
ml( ml \" m_l(m_l B Y70 S BT (7
gs \ mol gs \ mol gs \ mol gs \ mol
1,2¢¥10" 7,85%10" 78 5,2*%10°
Ea,III,l/ kJ/mol Ea,III,Z/ kJ/mol Ea,[[[’3/ kJ/mol Ea,[[[,4/ kJ/mol
126 136 121 3,25

A.10. Weitere untersuchte kinetische Ansatze der einstufigen

DME-Synthese

Ansatz X
2
_ ki, CCOCOH2
2 = -
N
_ Ky Chonr
y =
n
o
2
- kys Chreon
»n =
i
_ ks, CDMECH20
r3 =
)
B ks, Cco2 CHZ
Fyy = ————
N
_ ki CCOCHZO
Fys =
7

mit 1, =1+ K,C, +K,CO,; + K,
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Ansatz XX

2
k12CCOC0H2
12 = m n
o1 Tz
_ k1 Crreon
Iy =
n
o1
k,, C:
_ 3 Yyron
Fy3 =
o1
B k32CDMECH20 . —1+K.C K.CO K.C K. C K. C K C
s, _r— mit vy =1+ K,Cp + K, , T B30 heon T84 Cppe TR0 o + Kl
01
3 k34Cc02CH2 —r =1+K.C K.CO KC K C K . C K.C
T34 _r— Tp =1y = 1+ 85000 + 8500, + KoCpop 80 Cppp 8, Cp o + K500,
02
k43CC0CH20
’/' =
43
o2

Kinetische Parameter der Modellierung der einstufigen DME-Synthese

Ansatz X

Tabelle o: Erechnete kinetische Parameter fiir den Ansatz X

Ko,12,u/ ko210 / Ko3,m / Kos2,1/ Koz4u/
ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l) ﬂ( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l)
gs \mol gs \ mol gs \ mol gs \mol gs \mol

2,06E+13 6,92E+07 4,89E+02 9,16E+08 1,20E+12

Ea,lZ,H / kJ/mol Ea,ZI,H / kJ/mol Ea, 23.H / kJ/mol Ea, 32,1/ kJ/mol Ea, 32,1 / kJ/mol

1,15E+05 8,31E+04 1,51E+01 1,02E+11 9,52E+10
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Koa3,1/ Ko, 1,1/ Kozn / Kosn / Koan /
ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(ﬂ—l) ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l)
gs \ . mol gs \ mol gs \ . mol gs \ . mol gs \ . mol

5,42E+10 2,55E+01 4,67E-05 1,99E+03 2,14E+03
Ea,43,H / kJ/mol Ea,l,H / kJ/mol Ea,Z,H / kJ/mol Ea,g,,]-[ / kJ/mol Ea,4,]-[ / kJ/mol
7,09E+02 1,02E+03 1,06E+05 4, 64E+04 1,50E+05

Kosn / Koen / Nz
ﬂl( ml ](n—l) ﬂl( ml J(n—l)
gs \mol gs \ mol

4 92E+04 2,54E+05 1,7
E.su/kJ/mol | E,en/kJ/mol n,3;
2,41E+04 1,05E+05 4,58E-05
Tabelle p: Erechnete kinetische Parameter flir den Ansatz XX

Ko,12,1/ ko211 / ko231 / Kogs2g / Kogsag /
ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l)
gs \ . mol gs \ mol gs \ . mol gs \ . mol gs \ . mol

4,50*10" 9,08E+09 1,89E+03 2,21E+08 4,46E+13
Ea,lZ,I / kJ/mol Ea,Zl,I / kJ/mol Ea, 23,1 / kJ/mol Ea, 32,1/ kJ/mol Ea, 32,1 / kJ/mol
110 1,04E+05 0 5,61E+04 1,34E+05

Ko 43,1/ Kog / Ko,12,1 / 1 3P) ny;3
ﬂl( ml j(n—l) ﬁ( ml j(n—l) ﬂl( ml j(n—l)
gs \ . mol gs \ mol gs \ . mol

4, 30E+02 3,88E+01 1,63E+06 1,39 1,42E-02
Ea,43,1 / kJ/mol Ea, 12,1 / kJ/mol 11531 ns3;
7,86E+01 3,81E+04 7,94E-04 9,44E-03
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N4

1,65E-02

N4z

3,49E-01

A.11. Kinetische Ergebnisse des modifizierten Ansatzes D

Tabelle q: Durchschnittlicher Fehler

Ansatz D modifiziert

Fehlerquadratsumme s0s° [10'4]

3,9

Durchschnittliche Abweichung

DME 16,0%

Formalkinetische Ansdtze zur Beschreibung der einstufigen DME-Synthese.

_ 1.4 ~0,1
ry, = 3,2k, CH2C00
_ 17
ry = 3,2k Cyron
— 1,2
ryy = 0,2ky Chloy
_ 0.6 1.2
ry = 0,2k, CDMECHZO
_ L1 13
w = 3,2k, CeoCiio
_ 13 0.2
ry = 3,2k, CHZCCOZ
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Tabelle r: Geschwindigkeitskoeffizienten und Ordnungen im Reaktionssystem Ansatz D

modifiziert
Km, 0,12 / Km, 0,21/ Km, 0,23/ Km, 0,32/ Km, 0,34/ Km, 0,43/
ﬁ(ﬂj‘"” ﬁ(ﬂj‘"” ﬁ(ﬂj‘"” ﬁ(ﬂj‘"” ﬁ(ﬂj‘"” ﬁ(ﬂj‘"”
gs \ mol gs \ mol gs \ mol gs \_mol gs \_mol gs \_mol
8,4%10" 5,7%10" 7,3%107 1,6%10 2,2%10° 9,1¥10°
E.c/ E.c/ E.c/ E.c/ E.c/ E.c/
kJ/mol kJ/mol kJ/mol kJ/mol kJ/mol kJ/mol
134 61,8 ~0 31 113 0,2
A.12. Zusammenstellung der Messdaten
Dehydratisierung
Normierte Konzentrationen
Kennummer | T/°C |p/bar | H:CO Verweilzeit MeOH DME
! 249,7 | 51 1,70 0,947 0,053
2 2752 | 51 1,54 0,876 0,124
3 300,2 |51 1,42 0,769 0,231
4 325 51 1,31 0,633 0,367
3 350,1 |51 1,21 0,482 0,518
6 2494 | 51 0,85 0,970 0,030
7 275 51 0,77 0,920 0,079
8 300,1 |51 0,71 0,839 0,161
0 324,77 |51 0,65 0,729 0,271
10 325 51 0,65 0,727 0,272
1 349,9 |51 0,61 0,593 0,407
12 2499 |41 0,68 0,974 0,026
13 2748 | 41 0,62 0,932 0,068
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14 3004 |41 0,57 0,857 0,143
15 325,1 |41 0,52 0,754 0,246
16 350,1 |41 0,49 0,625 0,375
17 250,2 | 41 1,36 0,955 0,045
18 274,9 | 41 1,24 0,893 0,107
19 300,2 |41 1,14 0,793 0,207
20 3252 |41 1,05 0,663 0,337
2 3499 |41 0,97 0,519 0,481
2 250 31 0,52 0,980 0,020
23 275,2 | 31 0,47 0,944 0,056
2 299,9 |31 0,43 0,881 0,119
25 325,3 |31 0,40 0,785 0,215
26 350 31 0,37 0,667 0,333
27 349,8 | 31 0,37 0,668 0,332
2 250,2 |31 1,03 0,964 0,036
2 275,1 |31 0,94 0,910 0,090
30 299,9 |31 0,86 0,823 0,177
31 324,8 | 31 0,79 0,704 0,296
32 350 31 0,74 0,563 0,437
33 349,8 | 31 0,74 0,564 0,436
4 250,1 |21 1,36 0,974 0,026
33 275 21 1,24 0,932 0,068
36 299,9 |21 1,14 0,859 0,141
37 3252 |21 1,05 0,752 0,248
38 250,2 |21 0,35 0,986 0,014
3 275,3 | 21 0,32 0,959 0,041
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40 299,8 |21 0,29 0,908 0,092
4 325 21 0,27 0,827 0,173
Einstufige Synthese
Bezeichnung Katverhiltnis 15: Methanolkatalysator 1,5g und 0,5g y-Al,O;
Normierte Konzentrationen
7]

s g -

= = 3

; f’: = o 'T: = 5 =

S |2 |2 |2 % |5 |2 |2 |8 & 3 £

X - = & | T | > | Q 2 = O @ ~ -2
1 200 | 51 765 | 0923 | 0052 |0002 |0023 | 000E+00 | 0,00E+0 | 0,00E+0

0 0
2 1 200 | 51 510 | 0958 | 0027 | 0000 |0014 | 000E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+0
0

3 1 200 | 51 153 | 0,864 | 0,092 | 0,003 | 0041 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+0
4 1 200 | 51 403 | 0955 | 0026 | 0001 |0018 | 000E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+0
5 1 200 | 51 2,19 | 0976 | 0014 | 0001 |0010 | 000E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+0
6 1 25 |51 6,80 | 0,687 | 0208 | 0006 |0099 | 000E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+0
7 1 25 |51 453 | 0814 | 0,122 | 0004 |0060 | 121E-04 | 6,52E-05 | 0,00E+0
8 1 25 |51 13,6 | 0533 | 0306 | 0008 |0151 |3,156-04 | 1,73E-04 | 1,13E-04
9 1 25 |51 3,58 | 0,883 | 0077 | 0002 |0038 | 1,04E04 | 539E-05 | 0,00E+0
10 1 25 |51 1,94 | 0949 | 0033 | 0001 |0016 | 000E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+0
11 1 250 | 51 6,12 | 0444 | 0365 | 0010 |0,178 | 675E-04 | 3,44E-04 | 2,24E-04
12 1 250 | 51 408 | 0586 | 0270 | 0008 | 0,134 | 4,68E-04 | 2,29E-04 | 1,56E-04
13 1 250 | 51 122 | 0351 | 0427 | 0011 |[0206 | 127E-03 | 631E-04 | 331E-04
14 1 250 | 51 322 0,659 | 0227 | 0007 |0106 | 454E-04 | 2,25E-04 | 1,46E-04
15 1 250 | 51 1,75 | 0,853 | 0,096 | 0,004 | 0048 | 1,85E-04 | 9,87E-05 | 0,00E+0
16 1 260 | 51 588 | 0433 | 0355 | 0010 |0198 | 1,16E-03 | 520E-04 | 2,85E-04
17 1 260 | 51 392 0538 | 0302 | 0009 |0,148 | 854E-04 | 3,75E-04 | 2,24E-04
18 1 260 | 51 11,7 | 0366 | 0410 | 0012 | 0205 |216E-03 | 9,63E-04 | 4,49E-04
19 1 260 | 51 3,10 | 0,606 | 0261 | 0008 |0,123 | 747E-04 | 346E-04 | 2,02E-04
20 1 260 | 51 1,68 | 0,798 | 0,131 | 0,005 | 0,065 | 3,60E-04 | 1,68E-04 | 1,08E-04
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21 275 51 2 5,56 | 0,490 0,322 0,010 0,171 2,53E-03 9,91E-04 | 4,74E-04
22 275 51 2 3,71 0,540 0,302 0,009 0,144 1,83E-03 7,03E-04 3,40E-04
23 275 51 2 11,1 0,445 0,352 0,010 0,180 4,37E-03 1,58E-03 7,26E-04
24 275 51 2 2,93 0,588 0,264 0,008 0,135 1,60E-03 6,35E-04 3,05E-04
25 275 51 2 1,59 | 0,747 0,165 0,006 0,079 8,36E-04 3,33E-04 1,80E-04
26 200 51 1 4,03 0,982 0,011 0,000 0,007 0,00E+00 0,00E+00 | 0,00E+0
27 200 51 1 15,3 0,933 0,046 0,001 0,020 3,79E-05 3,03E-05 0,00E+0
28 200 51 1 5,10 | 0,977 0,015 0,000 0,008 0,00E+00 0,00E+00 | 0,00E+0
29 200 51 1 7,65 0,968 0,020 0,000 0,011 0,00E+00 1,54E-05 0,00E+0
30 200 51 1 2,19 | 0,986 0,010 0,000 0,004 0,00E+00 0,00E+00 | 0,00E+0
31 225 51 1 3,58 0,946 0,033 0,001 0,020 4,46E-05 2,95E-05 0,00E+0
32 225 51 1 13,6 | 0,737 0,176 0,003 0,084 1,45E-04 1,09E-04 0,00E+0
33 225 51 1 4,53 0,939 0,041 0,001 0,018 4,36E-05 3,04E-05 0,00E+0
34 225 51 1 6,80 | 0,882 0,075 0,002 0,041 0,00E+00 4,75E-05 0,00E+0
35 225 51 1 1,94 | 0,961 0,027 0,001 0,011 0,00E+00 3,12E-05 0,00E+0
36 250 51 1 3,22 0,854 0,095 0,002 0,048 1,78E-04 1,38E-04 8,06E-05
37 250 51 1 12,2 0,549 0,293 0,005 0,151 6,69E-04 4,74E-04 8,67E-05
38 250 51 1 4,08 0,806 0,126 0,003 0,064 2,01E-04 1,40E-04 7,92E-05
39 250 51 1 6,12 0,704 0,194 0,003 0,097 3,10E-04 2,12E-04 0,00E+0
40 250 51 1 1,75 0,876 0,083 0,002 0,038 1,50E-04 1,25E-04 9,31E-05
41 260 51 1 3,10 | 0,804 0,127 0,003 0,065 3,65E-04 2,60E-04 1,31E-04
42 260 51 1 11,7 0,522 0,312 0,005 0,157 1,21E-03 7,79E-04 1,36E-04
43 260 51 1 3,92 0,754 0,161 0,003 0,080 3,89E-04 2,54E-04 1,28E-04
44 260 51 1 5,88 0,667 0,213 0,004 0,114 5,73E-04 3,52E-04 0,00E+0
45 260 51 1 1,68 0,834 0,107 0,003 0,055 2,59E-04 2,07E-04 1,33E-04
46 275 51 1 2,93 0,760 0,155 0,003 0,079 9,58E-04 5,85E-04 2,42E-04
47 275 51 1 11,1 0,590 0,257 0,005 0,140 2,58E-03 1,44E-03 2,21E-04
48 275 51 1 3,71 0,738 0,170 0,004 0,085 9,16E-04 5,04E-04 2,15E-04
49 275 51 1 5,56 | 0,660 0,218 0,004 0,115 1,32E-03 6,73E-04 0,00E+0
0
50 275 51 1 1,59 | 0,787 0,135 0,003 0,072 6,50E-04 4,45E-04 | 2,38E-04
51 200 51 0,67 | 4,03 0,980 0,014 0,000 0,006 0,00E+00 1,29E-05 0,00E+0
52 200 51 0,67 5,10 | 0,973 0,019 0,000 0,008 0,00E+00 1,72E-05 0,00E+0
53 200 51 0,67 7,65 0,966 0,023 0,000 0,011 0,00E+00 0,00E+00 | 0,00E+0
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54 200 51 0,67 15,3 0,936 0,040 0,001 0,022 3,57E-05 3,78E-05 2,32E-05
55 200 51 0,67 | 2,19 | 0,998 0,000 0,000 0,002 0,00E+00 0,00E+00 | 0,00E+0
56 225 51 0,67 3,58 0,919 0,053 0,001 0,027 3,86E-05 3,86E-05 0,00E+0
57 225 51 0,67 | 4,53 0,897 0,067 0,001 0,034 4,65E-05 4,88E-05 0,00E+0
58 225 51 0,67 6,80 | 0,878 0,079 0,001 0,041 7,26E-05 7,22E-05 0,00E+0
59 225 51 0,67 13,6 | 0,771 0,149 0,002 0,078 1,62E-04 1,72E-04 | 2,87E-05
60 225 51 0,67 1,94 | 0,978 0,000 0,001 0,021 0,00E+00 0,00E+00 | 0,00E+0
61 250 51 0,67 3,22 0,795 0,130 0,002 0,072 1,86E-04 2,08E-04 7,10E-05
62 250 51 0,67 | 4,08 0,767 0,150 0,002 0,079 2,19E-04 2,51E-04 6,86E-05
63 250 51 0,67 6,12 0,735 0,170 0,002 0,091 3,18E-04 3,32E-04 6,90E-05
64 250 51 0,67 12,2 0,643 0,228 0,003 0,123 6,75E-04 6,90E-04 6,55E-05
65 250 51 0,67 1,75 0,947 0,034 0,002 0,049 2,08E-04 2,00E-04 1,78E-04
66 260 51 0,67 3,10 | 0,775 0,146 0,002 0,075 3,38E-04 3,48E-04 1,10E-04
67 260 51 0,67 3,92 0,744 0,165 0,003 0,087 4,07E-04 4,19E-04 1,08E-04
68 260 51 0,67 5,88 0,714 0,182 0,003 0,098 5,55E-04 5,25E-04 1,05E-04
69 260 51 0,67 11,7 0,624 0,236 0,003 0,132 1,22E-03 1,13E-03 1,06E-04
70 260 51 0,67 1,68 0,914 0,000 0,004 0,080 4,13E-04 3,94E-04 3,01E-04
71 275 51 0,67 | 2,93 0,779 0,138 0,002 0,078 7,36E-04 6,02E-04 1,77E-04
72 275 51 0,67 3,71 0,737 0,165 0,003 0,091 9,68E-04 7,85E-04 1,92E-04
73 275 51 0,67 5,56 | 0,718 0,176 0,003 0,098 1,27E-03 1,01E-03 1,81E-04
74 275 51 0,67 11,1 0,656 0,202 0,003 0,129 2,61E-03 2,23E-03 1,79E-04
75 275 51 0,67 1,59 | 0,875 0,000 0,005 0,115 1,01E-03 8,51E-04 5,25E-04
76 200 26 2 3,90 | 0,944 0,039 0,001 0,015 0,0E+00 0,0E+00 0,0E+00
77 225 26 2 3,47 0,794 0,137 0,003 0,066 1,1E-04 5,5E-05 0,0E+00
78 250 26 2 6,24 | 0,504 0,317 0,007 0,168 1,2E-03 8,2E-04 4,2E-04

79 250 26 2 3,12 0,637 0,237 0,005 0,119 5,5E-04 2,7E-04 1,3E-04

80 250 26 2 2,08 0,714 0,184 0,004 0,096 4,3E-04 2,8E-04 1,7E-04

81 250 26 2 1,64 | 0,766 0,154 0,004 0,075 3,8E-04 0,0E+00 1,5E-04

82 250 26 2 0,86 | 0,895 0,078 0,002 0,024 2,4E-04 2,0E-04 1,1E-04

83 260 26 2 3,00 | 0,639 0,233 0,005 0,119 9,9E-04 4,6E-04 2,1E-04

84 200 26 1 3,90 | 0,960 0,029 0,000 0,011 0,0E+00 0,0E+00 0,0E+00
85 225 26 1 3,47 0,870 0,085 0,001 0,044 5,1E-05 3,7E-05 0,0E+00
86 250 26 1 6,24 | 0,654 0,222 0,003 0,120 5,9E-04 0,0E+00 2,4E-04

87 250 26 1 3,12 0,792 0,132 0,002 0,072 2,8E-04 2,2E-04 1,3E-04
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88 1:1 250 26 1 2,08 0,859 0,092 0,002 0,047 1,9E-04 1,5E-04 9,3E-05
89 1:1 250 26 1 1,64 | 0,885 0,076 0,001 0,037 8,6E-04 1,3E-04 8,2E-05
90 1:1 250 26 1 0,86 | 0,943 0,036 0,001 0,020 1,1E-04 7,2E-05 4,9E-05
91 1:1 260 26 1 3,00 | 0,760 0,154 0,002 0,081 4,9E-04 3,3E-04 1,3E-04
92 1:1 200 26 0,67 390 | 0,974 0,017 0,000 0,008 0,0E+00 0,0E+00 0,0E+00
93 1:1 225 26 0,67 3,47 0,919 0,051 0,001 0,029 3,1E-05 2,7E-05 0,0E+00
94 1:1 250 26 0,67 6,24 | 0,751 0,156 0,002 0,089 5,1E-04 4,8E-04 2,4E-04
95 1:1 250 26 0,67 3,12 0,862 0,087 0,001 0,049 2,3E-04 2,1E-04 1,1E-04
96 1:1 250 26 0,67 2,08 0,900 0,062 0,001 0,036 1,7E-04 1,5E-04 8,1E-05
97 1:1 250 26 0,67 1,64 | 0,922 0,049 0,001 0,028 1,5E-04 1,3E-04 7,4E-05
98 1:1 250 26 0,67 0,86 | 0,975 0,017 0,000 0,007 5,7E-05 5,0E-05 2,8E-05
99 1:1 260 26 0,67 3,00 | 0,847 0,098 0,001 0,052 3,2E-04 2,4E-04 9,6E-05
100 15 250 51 2 12,0 | 0,224 0,504 0,014 0,246 3,0E-03 1,9E-03 8,4E-04
101 15 250 51 2 6,00 | 0,281 0,465 0,015 0,226 1,6E-03 9,9E-04 5,3E-04
102 15 250 51 2 4,00 | 0,355 0,419 0,015 0,202 8,8E-04 5,6E-04 3,6E-04
103 15 250 51 2 3,16 | 0,415 0,384 0,015 0,184 7,1E-04 4,9E-04 3,5E-04
104 15 250 51 2 1,71 0,618 0,256 0,013 0,133 3,5E-04 2,7E-04 2,3E-04
105 15 250 51 1 12,0 | 0,374 0,398 0,006 0,221 1,5E-03 1,3E-03 5,8E-04
106 15 250 51 1 6,00 | 0,475 0,338 0,007 0,170 6,0E-04 6,3E-04 3,7E-04
107 15 250 51 1 4,00 | 0,580 0,271 0,007 0,136 3,9E-04 3,8E-04 2,4E-04
108 15 250 51 1 3,16 | 0,643 0,230 0,006 0,117 2,8E-04 3,1E-04 2,2E-04
109 15 250 51 1 1,71 0,819 0,115 0,005 0,076 1,5E-03 1,6E-04 1,3E-04
110 15 250 51 0,67 12,0 | 0,543 0,276 0,003 0,171 1,2E-03 1,2E-03 5,5E-04
111 15 250 51 0,67 6,00 | 0,632 0,236 0,004 0,121 3,7E-04 5,4E-04 3,0E-04
112 15 250 51 0,67 | 4,00 | 0,719 0,180 0,004 0,094 2,2E-04 3,1E-04 2,1E-04
113 15 250 51 0,67 3,16 | 0,763 0,150 0,003 0,080 1,7E-05 2,5E-04 1,7E-04
114 15 250 51 0,67 1,71 0,875 0,079 0,003 0,054 8,5E-05 1,3E-04 1,0E-04
115 15 200 51 2 7,50 | 0,701 0,187 0,021 0,093 8,3E-05 5,0E-05 0,0E+00
116 15 225 51 2 6,67 0,322 0,431 0,021 0,216 3,4E-04 2,3E-04 7,1E-05
117 15 200 51 1 7,50 | 0,854 0,095 0,005 0,048 4,3E-05 3,2E-05 1,7E-05
118 15 225 51 1 6,67 0,598 0,259 0,007 0,126 1,3E-04 1,2E-04 1,2E-04
119 15 200 51 0,67 7,50 | 0,905 0,063 0,002 0,031 2,6E-05 2,2E-05 7,7E-06
120 15 225 51 0,67 6,67 0,723 0,182 0,004 0,098 8,4E-05 1,1E-04 9,4E-05
121 200 51 4 7,5 0,587 0,274 0,012 0,050 0,0E+00 1,5E 0,0E+00
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122 25 |51 6,67 | 0334 | 0431 | 0019 |0,124 | 82E-04 4,6E 2,9E-04
123 250 | 51 6 0327 | 0433 | 0019 |0207 | 3,5E-03 1,7E 2,3E-04
124 260 | 51 577 0387 | 0385 | 0016 | 0206 | 60E-03 2,7E 3,7E-04
125 275 51 545 | 0827 | 0,117 0,005 0,183 1,4E-02 44E 5,7E-04
Deaktivierung
3 > ; S
1:1 250 51 2 6,0 0,00 63,6%
1:1 250 51 2 6,0 65,00 59,7%
1:1 250 51 2 6,0 90,00 60,0%
1:1 250 51 2 6,0 113,00 58,9%
1:1 250 51 2 6,0 137,00 58,1%
1:1 250 51 2 6,0 251 58,2%
1:1 250 51 2 6,0 272 57,9%
1:1 250 51 2 6,0 297 57,9%
1:1 250 51 2 6,0 320 58,0%
1:1 250 51 2 6,0 440 54,6%
1:1 250 51 2 6,0 466 54,4%
1:1 250 51 2 6,0 488 53,6%
1:1 250 51 2 6,0 614 52,9%
1:1 250 51 2 6,0 759 51,4%
1:1 250 51 2 6,0 779 50,7%
1:1 250 51 2 6,0 897 49,7%
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Anhang B. Verzeichnis der Symbole und Abklrzungen

Symbole

A-F

Bi

O & 0 0 O

T

~ &AL R

Jahr

Flache

Parameter

Biot-Zahl

Bodenstein-Zahl

Wirmeleitfahigkeit

Normierte Konzentration der Komponente i
Freie Konstante

Normierte Konzentration der Komponente i
Durchmesser der Schiittungspartikel
Diffussionskoeffizient

Aktivierungsenergie

Fugazitét

Freie Standart Bildungsenthalpie

Standart Reaktionsenthalpie

Zeit

Unterer Heizwert

Geschwindigkeitskonstante bezogen auf die Katalysatormasse

Konstante

Adsorptions-/ Desorptionsgleichgewichtskonstante

Adsoprtionskonstante der Komponente 1

Hemmbkonstante
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Cm
cm’s™
kJ mol™
kJ mol™
kJ mol™

H

kWh kg™!

gs \ mol
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MK at

Pi
Pnorn
PReakor
Pe

Pr

I'm

R

Re

Sc

T

T

TReaktot
Tnorm
Uo

p

Katalysatormasse
Reaktionsordnung
Molmasse

Aktive Katalysatormasse
Nusselt-Zaho
Reaktionsordnung
Druck

Partialdruck der Komponente i
Normdruck
Reaktordruck
Péclet-Zahl

Prandtl-Zahl
Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf die Katalysatormasse
Ideale Gaskonstante
Reynolds-Zahl
Schmidt-Zahl

Zeit

Temperatur
Reaktortemperatur
Normtemperatur
Leerrohrgeschwindigkeit

Volumenstrom

Griechische Symbole

A
B

E

Warmeiibergangskoeftizient
Stoffiibergangskoeftizient

Porositat eines Partikels
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Bar
Bar

Bar

mol s g

Jmol! K

cm/s

ml min™!

W m~K™!

Wm'K!



& Reaktionslaufzahl
n Dynamische Viskositit
n Porennutzungsgrad
Oi Oberfldchenkonzentration
S} Hemmterm
K Temperaturleitfahigkeit
Pi Dichte der Komponente i
T Normierte Verweilzeit
(0] Thiele-Modul
X Labyrinthfaktor
\ Porositét
; Diffusionsvolumen der Komponente i
® Wichtungsfaktor
V; Kinematische Viskositdt der Komponente i
p Dichte
Abkiirzungen
BtC Biomass-to-Chemicals
BtL Biomass-to-Liquids
DGL  Differentialgleichung
DME  Dimethylether
EU Europdische Union
GC Gaschomatograph
GHSV Gas-Hourly-Space-Velocity
GSP Gaskombinat Schwarze Pumpe
HTS Hochtemperatur-Shiftstufe
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JFE "J" for Japan, "F" for steel, "E" for engineering.
Kati Catalyst Investigation Laboranlage

LFC Fliissigkeits-Massenflussregler

MeOH Methanol

MFC  Massendurchflussregler

NTS Niedertemperatur-Shiftstufe

SFGT Siemens Fuel Gasification Technology

STP Standartbedingungen (1 atm, 298K)

TPD  Temperaturprogrammierte Desorption

WGS  Wassergas-Shift

WT Wirmetauscher
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