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Kurzzusammenfassung

Dimethylether (DME) ist ein vielversprechender alternativer Kraftstoff, der mit minimalen
Modifikationen in Verbrennungsmotoren eingesetzt werden kann und geringe Emissionen verursacht.
Dariber hinaus hat es das Potenzial, als Baustein oder Ausgangsstoff fiir die Synthese hoherwertiger
Molekiile (z. B. leichte Olefine, BTXE, konventionelle Kraftstoffe) verwendet zu werden. Die DME-
Synthese aus Methanol (MeOH) ist das kommerziell etablierte Verfahren (auch als indirekte Synthese
bezeichnet). Es kann jedoch auch direkt aus Synthesegas (CO/H,) und CO,/H, synthetisiert werden.
Dieser Reaktionsweg erlaubt es, das thermodynamisch stark begrenzte Gleichgewicht des indirekten
Prozesses zu hoheren CO- und CO,-Umséatzen zu verschieben, da das MeOH in situ entfernt wird.
Aufgrund des wachsenden Interesses an der Verwendung von DME hat sich nicht nur die Produktion
gesteigert, sondern auch die Notwendigkeit ergeben, die Prozesstechnologie zu optimieren, um eine
hohere Effizienz zu erzielen, insbesondere unter Verwendung von nachhaltigen Rohstoffen wie

Synthesegas aus Biomasse, CO; aus CCU-Technologien und griinem Wasserstoff.

Im Rahmen dieser Arbeit wurden Katalysatormaterialien und Prozessbedingungen auf ihre Eignung fir
die MeOH- und direkte DME-Synthese untersucht. Der Schwerpunkt lag dabei auf der Wirksamkeit der
Katalysatoren bei variablem CO,/CO-Synthesegaseinsatz. Die Untersuchungen wurden zunachst in
einer kontinuierlichen Labor-Rohrreaktoranlage durchgefiihrt. Um noch detailliertere und effizientere
Katalysatoruntersuchungen hinsichtlich Zeitersparnis zu ermdoglichen, wurde ein kontinuierliches
Parallelreaktorkonzept geplant, aufgebaut, in Betrieb genommen und einer Fehleranalyse unterzogen.
Produktivitat, Selektivitat und Langzeitstabilitdt verschiedener Cu/ZnO-basierter MeOH-Katalysatoren
und Dehydratisierungskomponenten (Zeolithe und y-Al,0s) fir die MeOH-Dehydratisierung zu DME
wurden in beiden Anlagen untersucht und bewertet. Unter Verwendung einer physikalischen
Mischung der vielversprechendsten Komponenten fiir die MeOH-Synthese Cu/Zn0O/ZrO; (CZZ) und fur
die MeOH-Dehydratisierung (Zeolith nach Strukturtyp Ferrerit: H-FER 20) wurden kinetische
Messungen durchgefiihrt, um die Zusammensetzung des Katalysatorbetts mithilfe eines
modellbasierten Ansatzes zu optimieren. Das resultierende Modell wurde verwendet, um den Einfluss
der Reaktionsbedingungen (Temperatur, GHSV, CO,/(CO+CO,) = CO,/COx Volumenverhaltnis im Feed)
auf das optimale CZZ/H-FER 20-Verhaltnis zu untersuchen. Dartber hinaus wurde der Einfluss von

Temperatur und CO,/CO4-Verhiltnis auf die Langzeitstabilitdt von CZZ/H-FER 20 quantifiziert.

Durch ein Screening von Katalysatoren aus verschiedenen Synthesemethoden auf Cu/ZnO/ZrO,-Basis
wurde ein neuartiger kontinuierlicher Co-Fallungsprozess als vielversprechendes Konzept identifiziert,
das zu Katalysatoren mit hoher Aktivitat, Produktselektivitdt und Langzeitstabilitat fihrte. Darilber

hinaus konnten unter Verwendung des CZZ-Katalysators (literaturbekannt fiir seine hohe Aktivitat in
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der CO;-Hydrierung) hohe DME-Produktivitditen mit guter Langzeitstabilitdit unter variablen
Betriebsbedingungen hinsichtlich Reaktortemperatur und CO,-Gehalt im Synthesegas erzielt werden.
Die Langzeitstabilitdt der CZZ-Katalysatoren konnte in erster Linie auf den ZrO,-Gehalt zurilickgefiihrt

werden.

Im Katalysator-Screening der Komponenten zur MeOH-Dehydratisierung wurden kommerzielle
Dehydratisierungskomponenten (Zeolithe und y-Al,0s3) auf deren Eighung in variablen CO/CO,-
Synthesegas-Zusammensetzungen untersucht. Das industriell haufig verwendete y-Al,O; bewies sehr
gute Dehydratisierungs-Eigenschaften in CO-reichem (trockenen) Synthesegas. Sobald der CO;-Anteil
im Synthesegas leicht erhoht wurde (CO,/COx > 0,2), wodurch die in situ Wasser-Bildung begtlinstigt
wird, nahm die Dehydratisierungs-Leistung von y-Al,Os allerdings stark ab. Auf der Suche nach einer
geeigneten Dehydratisierungskomponente fiir CO,-reiche Synthesegas-Zusammensetzungen wurden
verschiedene MFI-Zeolithe mit unterschiedlichen Si/Al-Verhéltnissen untersucht. Die Aktivitat der MFI-
Zeolithe zeigten Gber den getesteten CO,/CO,-Variationsbereich eine Abhangigkeit bzgl. Aciditat, v.a.
hinsichtlich der Brgnsted-Saurezentrendichte. Unter der Verwendung einer ferreritischen
Dehydratisierungskomponente (H-FER 20) konnte flr erhéhte CO,-Gehalte im Synthesegas eine - im
Vergleich zum aktivsten und DME-selektivsten MFI-Zeolith (H-MFI 90) - leicht verbesserte DME-
Selektivitat und DME-Produktivitat erreicht werden. Zudem konnte mit H-FER 20 eine verbesserte
Langzeitstabilitat im Vergleich zu H-MFI 90 festgestellt werden. Unter dem Einsatz von H-FER 20 wurde
jedoch eine vermehrte Bildung von Kohlenwasserstoffen (insbesondere Ethan) beobachtet, die jedoch

mit zunehmendem CO-Anteil im Synthesegas rapide abnahm.

Durch die Anwendung eines formalkinetischen Modells wurde die Kombination von CZZ und H-FER 20
in Bezug auf die Zusammensetzung des Katalysatorbetts optimiert. Die Simulationen ergaben, dass die
Menge der H-FER 20 auf einen Massenanteil von nur 4% reduziert werden kann, ohne dass die DME-
Selektivitdt beeintrachtigt wird. Diese Simulationsergebnisse wurden durch eine experimentelle
Validierung bestatigt. Durch die Optimierung der Katalysatorbett-Zusammensetzungen konnte die
volumetrische DME-Produktivitdt im Vergleich zu einer ,klassischen” 50:50 Massenfraktions-

Zusammensetzung der aktiven Komponenten um bis zu 67% gesteigert werden.

SchlieBlich wurden die Einflisse des CO,/COy-Verhiltnisses und der Reaktortemperatur auf die
Deaktivierung des CZZ/H-FER 20 Katalysatorsystems bestimmt. Dabei wurden CO,/COx-Verhiltnisse
unter 0,55 und Reaktortemperaturen unter 230 °C als Betriebsgrenzen fiir eine langfristig stabile DME-
Produktivitdit und -Selektivitdit ermittelt. Es konnte gezeigt werden, dass ausgepragte
Deaktivierungsvorgange flir Betriebsbedingungen unterhalb dieser Betriebsgrenzen weitgehend

vermindert werden konnen. Fir das experimentell optimierte CZZ/H-FER 20 Volumenverhiltnis von



90/10 konnte die zeitliche Abnahme der DME-Produktivitat in erster Linie auf die MeOH-bildende

Komponente CZZ zurickgefihrt werden.
Abstract

Dimethyl ether (DME) is a promising alternative fuel that can be use it in internal combustion engines
with minimal modifications while producing low emissions. In addition, it has the potential to be used
as a building block or feedstock for the synthesis of higher valuable molecules (eg. light olefins, BTXE,
conventional fuels). The DME synthesis from methanol (MeOH) is the commercially established
process (commonly named indirect synthesis). However, it can be also synthesized directly from syngas
(CO/H,) and CO,/H,. This reaction path allows to shift the thermodynamically strongly limited
equilibrium of the indirect process to higher CO and CO, conversions, due too the in situ removal of
MeOH. New applications of DME as energy storage compound have not only led to an increase its
production, but also to the process optimization to maximize its efficiency especially using sustainable

feedstocks such as syngas from biomass, CO, from CCU technologies and green hydrogen.

In the scope of this work, catalyst materials and process conditions were investigated for their
suitability for MeOH- and direct DME-synthesis. The focus was on the effectiveness of the catalysts in
variable CO,/CO syngas feed. Investigations were carried out in a continuous laboratory tubular reactor
plant. However, in order to enable even more detailed and efficient catalyst investigations in a shorter
time, a continuous parallel reactor concept was planned, constructed, commissioned and subjected to
error analysis. Productivity, selectivity and long-term stability of various Cu/ZnO based MeOH catalysts
and dehydration components (i.e. zeolites and y-Al,0s3) for the MeOH dehydration to DME were
investigated and evaluated using the two plants. Using a physical mixture of the most promising
components for MeOH synthesis Cu/Zn0O/ZrO, (CZZ) and MeOH dehydration (zeolite of structure type
Ferrerite: H-FER 20), kinetics measurements were performed to optimize the the catalytic bed
composition using a model-based approach. The resulting model was used to investigate the influence
of reaction conditions (i.e. temperature, GHSV, CO,/(CO+CO,) = CO,/CO, volume ratio in feed) on the
optimal CZZ/H-FER 20 ratio. In addition, the influence of temperature and CO,/COx-ratio on the long-
term stability of CZZ/H-FER 20 was quantified.

By screening Cu/Zn0O/ZrO>-based catalysts from different synthesis methods, a novel continuous co-
precipitation process was identified as a promising concept leading to catalysts with high activity,
product selectivity and long-term stability. Moreover, the use of CZZ catalyst (known in literature for
its high activity in CO; hydrogenation) resulted in high DME productivities with good long-term stability
under variable operating conditions with respect to reactor temperature and CO; content in the

syngas. The long-term stability of CZZ catalysts could be attributed primarily to the ZrO; content.
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In the catalyst screening of components for MeOH dehydration, commercial dehydration components
(zeolites and y-Al,03) were investigated for suitability in variable CO/CO, syngas compositions. The
industrially commonly used y-Al,Os proved to have very good dehydration properties in CO-rich (dry)
syngas. However, as soon as the CO; content in the syngas was slightly increased, favoring in situ water
formation, the dehydration performance of y-Al,O; strongly decreased. In search of a suitable
dehydration component for CO,-rich syngas compositions, various MFI zeolites with different Si/Al
ratios were investigated. The activity of the MFI zeolites showed a clear dependence on acidity over
the tested CO,/COy variation range, especially with respect to Brgnsted acidity. Using a ferreritic
dehydration component (H-FER 20), a slightly improved DME selectivity and DME productivity could
be achieved for elevated CO; contents in the syngas compared to the most active and DME selective
MFI zeolite (H-MFI 90). In addition, an improved long-term stability was observed compared to H-MFI
90. Using H-FER 20, an increased formation of hydrocarbons (especially ethane) was observed, but this

decreased rapidly with increasing CO, content in the syngas.

The combination of CZZ and H-FER 20 was optimized using a formal kinetic model with respect to the
composition in the catalyst bed. The simulations predicted that the amount of the dehydration
component can be reduced to a mass fraction of only 4% without decreasing the DME selectivity. These
simulation results were confirmed by experimental validation. The optimization of the catalyst bed
compositions made it possible to increase the volumetric DME productivity by up to 67% compared to

a "classic" 50:50 mass fraction composition of the active components.

Finally, the influences of CO,/COy ratio and reactor temperature on the deactivation of the CZZ/H-FER
20 catalyst system were determined. CO,/COy ratios below 0.55 and reactor temperatures below
230 °C were determined as operating limits for long-term stable DME productivity and selectivity. It
was shown that pronounced deactivation processes can be largely reduced under these operating
conditions. For the experimentally optimized CZZ/H-FER 20 volume ratio of 90/10, the time-dependent

decrease in DME productivity could be attributed primarily to the MeOH-forming component CZZ.

Vi
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1 Einleitung

1.1 Motivation
Die durch Treibhausgase und insbesondere CO; verursachte globale Klimaveranderung ist die groRte
Herausforderung der heutigen und zukiinftigen Generation.! Die Gefahren, ausgehend von extremer

Hitze und Trockenheit, Starkregen und Uberschwemmungen haben weltweit zugenommen.?

Es besteht daher die dringende Notwendigkeit CO,-Emissionen zu reduzieren und langfristig auf netto
null zu bringen.® Da sich die CO,-emittierenden Technologien nicht in wenigen Jahren auf CO»-
Neutralitdt umstellen lassen, oder wie im Falle der Zement- oder Stahlindustrie mittelfristig keine
grofRindustrielle CO,-neutralen Technologien zur Verfligung stehen, sind ,Carbon-Capture and

Storage” (CCS) und ,,Carbon-Capture and Usage” (CCU) Technologien von hohem Interesse.

Die sinnvolle Nutzung (CCU) und Umwandlung des verfligbaren CO, erfordert in erster Linie
Wasserstoff aus regenerativen Quellen, vorrangig mittels Wasser-Elektrolyse, wobei der fiir die
Wasser-Elektrolyse bendtigte Strom aus regenerativen und CO,-neutralen Quellen erzeugt wird. Da
der aktuelle Strom-Mix in Deutschland immer noch mit Giber 40% auf fossilen Energietragern beruht?,
braucht es einen massiven Ausbau erneuerbarer Stromquellen, denn neben dem Strombedarf fir
Haushalte, Industrie und Gewerbe ist ein massiver Anstieg des Energiebedarfs durch den

elektrifizierten Pkw-Verkehr und die Elektrolyse von Wasserstoff zu erwarten (Abb. 1).°
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Abb. 1: Szenario zur Stromerzeugung aus erneuerbaren Energien und des Strombedarfs (insgesamt und ohne
E-Mobilitit) in Deutschland. Adaptiert von Luca de Tena und Pregger>.



Die zuklnftige Bedeutung von Power-to-Gas/Power-to-Liquid (PtG/PtL) und CCU-Technologien liegt
auch darin begrindet, dass in Deutschland die Konkurrenz um die Nutzung von Flachen fir die
Erzeugung von Nahrungs- und Futtermitteln zunimmt. Dadurch ist die alternative Verwendung von
Biomasse nicht in der Lage, eine ausreichend groRe Menge fossiler Energietrager wie Kohle, Ol oder

Erdgas durch Holz, Biogas oder synthetische Kraftstoffe zu ersetzen.®

Methanol (MeOH) und Dimethylether (DME) sind zwei zentrale Zwischenprodukte optionaler PtL-
Prozessketten, die die Herstellung CO,-neutraler synthetischer Kraftstoffe, sogenannter ,e-fuels“’?%,
ausgehend von regenerativ gewonnenem Wasserstoff, abgeschiedenem CO, und ggf. anderen
nachhaltigen C-Quellen ermdglichen. Ein wesentliches Kriterium von e-fuels im Vergleich zu Batterie-
und Brennstoffzellen-basierten Technologien ist ihre hohe volumetrische Energiedichte (Abb. 2).
Deshalb lassen sie sich iiber lange Distanzen grundsatzlich kostengiinstig transportieren.®*° Dadurch
besteht im Besonderen ein kiinftig hohes Nutzungspotenzial fiir Schifffahrt, Luftverkehr und

Schwerlastlogistik. Zudem lassen sich mit e-fuels bereits bestehende Infrastrukturen, wie das

Tankstellen- und Pipeline-Netz sowie Verbrenner-Motoren erhalten weiter sinnvoll nutzen.
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Die Verschiebung signifikanter Kapazitatsanteile in Richtung der regenerativen Produktion von MeOH
muss zwingend hinsichtlich notwendiger Herstellkosten, Realisierungszeitraume und Neuinvestitionen
bewertet werden. Um den Wandel innerhalb der (chemischen) Industrie bis 2030 - 2050 wirtschaftlich
umsetzen zu koénnen, erscheinen daher Losungen sinnvoll, die bestehende Anlagen und
Infrastrukturen mitnutzen, sodass groRe Neuinvestitionen und langjdhrige Planungs- und
Entwicklungszeiten vermieden werden konnten. Dies erfordert auch eine detaillierte Betrachtung der
optionalen Prozessketten. Eine dieser Prozessketten beinhaltet die DME-Synthese aus Synthesegas,
die schnell in bestehende Anlagenstrukturen (MeOH-Anlagen) integriert werden und somit nicht nur

technologisch, sondern auch wirtschaftlich einen wertvollen Beitrag zur Energiewende leisten kann.

DME ist ahnlich einfach zu handhaben wie Flissiggas (LPG), da es bei Umgebungstemperatur und
vergleichbar niedrigen Driicken (5 bar) kondensiert.!* Aufgrund seiner physikalisch-chemischen
Eigenschaften ist DME ein interessanter Grundstoff flir die chemische Industrie und kann zudem als
alternativer Kraftstoff fir Diesel eingesetzt werden (Tab. 1), der bei motorischer Verbrennung bei

verminderter Leistung geringere Mengen CO und NOx emittiert und nahezu keinen RuR bildet.'41®

Tab. 1: Stoffeigenschaften von Diesel, MeOH und DME.* 16

Diesel MeOH DME
Chemische Formel Ciwo-Cis CH3;OH CH3OCH;s
Normalsiedetemperatur/ °C 125 -240 78,8 -24,9
Unterer Heizwert/ ki/kg 43,47 19,99 28,62
Ziundpunkt/ °C 210 385 235
Zundgrenzen/ Vol.% in Luft 3,4/18,6 5,5-30 0,6/6,5
Cetanzahl/ - 40 - 55 5 55-60
Schwefelgehalt =250 ppm 0 0

DME kann als LPG-Ersatz in Gebieten ohne Erdélvorkommen und als strategischer Rohstoff verwendet
werden, der MeOH als Grundstoff bei der Kohlenwasserstoff- und Oxygenat-Synthese (leichte Olefine,
BTXE, konventionelle Kraftstoffe), Chemikalien (Dimethylsulfat, Methylacetat) und Wasserstoff durch

katalytisches Dampfreformieren ersetzen kann.’

Die fir die Synthese von MeOH und DME benétigten erneuerbaren Energien und Ressourcen sind
jedoch nicht immer in gleicher Menge, Qualitat oder zum gleichen Zeitpunkt verfiigbar (Elektrolyse H,,
verschiedene Biomassen und CO, z.B. iber DAC). Daher werden robuste Verfahren und Katalysatoren
bendtigt, die eine langzeitstabile und selektive Produktion von MeOH oder DME auch unter

schwankenden Betriebsbedingungen ermoglichen. Bei den schwankenden Betriebsbedingungen



handelt es sich hauptsichlich um Anderungen der Synthesegas-Zusammensetzung (CO,/CO/H,). Aber
auch Temperaturschwankungen im Reaktor sind aufgrund der unterschiedlichen Warmeentwicklung

je nach Synthesegas-Zusammensetzung moglich.

DME kann aus der Dehydratisierung von MeOH zu DME und Wasser synthetisiert werden. Durch die
,direkte” DME-Synthese aus Synthesegas wird die in situ Abreaktion des MeOH ermoglicht und es
kénnen héhere Synthesegas-Umsatze im Vergleich zur MeOH-Synthese erzielt werden. Fir die direkte
DME-Synthese benotigt man deshalb lediglich einen Reaktor gegeniiber dem kommerziell etablierten
yindirekten” DME-Synthese Verfahren, bei der die MeOH-Dehydratisierung nach der MeOH-Synthese
in einem zweiten Reaktor durchgefiihrt wird. Im Falle der direkten DME-Synthese ist daher mit

potenziell niedrigeren Investitionskosten zu rechnen.



1.2 Zielsetzung

Die vorliegende Arbeit soll zu einem tieferen Verstindnis der Umsetzung von CO/CO,/H, zu
Dimethylether (DME) und der Auswirkungen variabler Reaktionsbedingungen auf die Aktivitat und
Lebensdauer heterogener Katalysatoren beitragen und daraus Optimierungsansatze ableiten. Um
Zusammenhadnge zwischen Katalysatormaterial und katalytischer Wirkung herstellen zu kénnen, sind
hochwertige Charakterisierungsdaten der verwendeten Katalysatoren sowie genaue und
reproduzierbare katalytische Untersuchungen notwendig. Fiir die Untersuchungen standen im Institut
flr Katalyseforschung und —technologie und dem Institut fiir thermische Verfahrenstechnik neu
entwickelte Katalysatormaterialien und Charakterisierungsdaten zur Verfiigung. Vor dem Hintergrund
einer zeiteffizienten und kontinuierlichen Untersuchung der Katalysatormaterialien soll im
Zusammenhang mit dieser Arbeit ein Parallelreaktorsystem entworfen, aufgebaut und in Betrieb
genommen werden. Vor den Katalyseuntersuchungen soll eine Fehleranalyse und eine Abschatzung
der Genauigkeit der mit dem Parallelreaktorsystem gewonnenen Daten durchgefiihrt werden. Die
Datenqualitat eines kontinuierlich betriebenen Laborsystems ist mit dem Parallelreaktorsystem zu
vergleichen.

Fir die effektive direkte DME-Synthese in variablem CO/CO,-Synthesegas sind geeignete
Katalysatormaterialien zu identifizieren, da deren Wirkungsweise und Eignung innerhalb der direkten
DME-Synthese unter variablen Prozessbedingungen immer noch stark diskutiert wird. Dabei sind
sowohl die aktive Komponente fiir die MeOH-Synthese als auch fiir die MeOH-Dehydratisierung
einzeln zu betrachten und unabhéangig voneinander zu bewerten. In diesem Zusammenhang werden
verschiedene Katalysatoren untersucht. Der Schwerpunkt fir den MeOH-Katalysator liegt auf
Cu/Zn0/Zr0O,-Katalysatoren, die mit verschiedenen Synthesemethoden hergestellt wurden. Die
MeOH-Katalysatoren sollen mit einem industriellen Cu/ZnO/Al,0s-Katalysator verglichen und
bewertet werden. Fiir die Dehydratisierung von MeOH sollen primar zeolithische Materialien
untersucht werden. Hierbei ist auch die Nebenproduktbildung zu Kohlenwasserstoffen und der Einfluss
des COz-Anteils im Synthesegas zu betrachten. Dariiber hinaus sollen fiir die untersuchten Materialien
Abhangigkeiten zwischen katalytischer Aktivitat und CharakterisierungsgrofRen identifiziert werden. Im
Mittelpunkt stehen dabei die Leistungskennzahlen Umsatz, Selektivitdat und Produktivitdt sowie die
Langzeitstabilitat der Katalysatoren(-systeme).

Um ein geeignetes Katalysatorsystem fiir die Umwandlung von variablem CO/CO,-Synthesegas zu
optimieren, ist ein geeignetes Kinetik-Modell flr die direkte DME-Synthese liber einen weiten Bereich
von Prozessbedingungen zu parametrisieren. Daraus sollen optimale Verhaltnisse zwischen der aktiven
Komponente fiir die MeOH-Synthese und der MeOH-Dehydratisierung berechnet werden. Darlber
hinaus sollen Deaktivierungsursachen der Aktiv-Kkomponenten in Bezug auf den Einfluss von

Temperatur und CO,-Gehalt im Synthesegas quantitativ beschrieben werden.



2 Grundlagen und Stand der Technik

2.1 MeOH-Synthese

Die erste kommerzielle Produktion von MeOH begann am 26. September 1923 im BASF-Werk Leuna.®
Dafiir wurde ein von Alwin Mittasch entwickelter ZnO-Cr,0s-Katalysator!® verwendet, welcher jedoch
nur bei hohen Temperaturen (300 - 400 °C) und Driicken (iiber 300 bar) aktiv war.'® Zudem wurde der
Katalysator schnell durch Unreinheiten im Synthesegas wie Schwefel, Chlor und Schwermetalle
vergiftet und inhibiert.?° Eugeniusz Btasiak entwickelte 1947 einen Co-gefillten Katalysator mit Kupfer,
Zink und Aluminium, der im entsprechenden Patent?® als ,hochaktiver Katalysator fiir die
Methanolsynthese” beschrieben wird, was in den folgenden Jahren durch weitere Laborversuche
bestatigt wurde.® MeOH wird auch heute noch industriell tiber Cu/ZnO/Al,0s-Katalysatoren (CZA) aus
einem Synthesegas-Gemisch aus CO, CO; und H,, welches aus Erdgas oder Kohle gewonnen wird, bei

erhdhten Temperaturen und Driicken produziert.?

In der Literatur der letzten Jahrzehnte wurden diverse Metalle nach ihrer Eignung fiir die MeOH-
Synthese untersucht. Die folgende Reihenfolge der katalytischen Aktivitdat wurde fir die CO.-
Hydrierung ermittelt:2% 23-24
Cu>>Co=Pd=Re>Ni>Fe>>Ru=Pt>0s>Ir=Ag=Rh>Au

Eine ausfihrliche Ubersicht zu Cu-basierten Katalysatoren wurde von Catizzone et al.?°
zusammengestellt.? Die MeOH-Synthese, ausgehend von Synthesegas, kann prinzipiell (iber CO-(R1)
oder CO,-Hydrierung (R2) erfolgen. Die Hydrierung von CO bzw. CO, findet Giber Cu/ZnO-basierte
Katalysatoren typischerweise zwischen 230 - 250 °C und 30 - 70 bar statt.?>?® Die Hydrierung von CO,
zu MeOH ist dabei weniger exotherm als die MeOH-Synthese aus CO-basiertem Synthesegas und

beinhaltet die umgekehrte Wasser-Gas-Shift-Reaktion (rWGS, (R3)).

CO-Hydrierung

CO + 2H; = CH30OH AH°298 K = -90,4 kJ/mol (R1)
CO,-Hydrierung

CO; + 3H; = CH30H + H,0 AH®298 K = -49,4 kJ/mol (R2)
Wasser-Gas Shift (WGS) Reaktion

CO + H,0 = COz + H» AH°298 K =-41,0 ki/mol  (R3)

Die Frage, welches das aktive Zentrum des Cu/ZnO-Katalysators bei der CO- bzw. CO,-Hydrierung sein

koénnte, wurde in diversen Publikationen diskutiert und wird nachfolgend kurz beschrieben.



MeOH-Bildungsmechanismus auf Cu/ZnO-Katalysatoren

Die primare Kohlenstoffquelle bei der MeOH-Synthese wurde in friiheren Arbeiten, insbesondere von

28-30 und

Klier et al.¥’, auf CO zuriickgefiihrt. Basierend auf Isotopenmarkierung-Experimenten
kinetischen Beobachtungen?® 313 pesteht in der Literatur weitgehende Einigkeit dariiber, dass der
MeOH-Bildungsmechanismus primar iber CO,-Hydrierung erfolgt. Alle Ansadtze zum aktiven Zentrum
des Cu/ZnO-Katalysators basieren auf starken Metalltrager-Wechselwirkungen (engl. Strong metal
support interactions: SMSI)**, die zu hochaktiven Cu-Zn-Grenzflichen fiir die MeOH-Synthese fiihren.
Die Unterschiede zwischen den Modellen betreffen die Art der Zn-Spezies und wie sie mit Cu®-Stellen
in Kontakt stehen, einschlieBlich der Frage, ob sie metallisch oder positiv geladen sind. Das Modell der
Nakamura®3” und Chorkendorff*® Arbeitskreise (AK) basiert auf Cu®-Zn°-Legierungen. Der AK um

Schldgl®® schlagt eine leicht positiv geladene Zn®*-Spezies vor und der AK von Rodriguez*®® Cu®ZnO-

Spezies an der Oberflache von Cu-Nanopartikeln.

2.1.1 CuO/ZnO-Katalysatoren: Synthesemethoden

Um die Cu/ZnO-basierten Katalysatoren herzustellen, gibt es diverse Synthesemethoden. Darunter
zidhlen u.a. die Sol-Gel-Methode*™*?, Impragnierung®*4*, Flammenspriihpyrolyse (FSP)*¢, halb-
kontinuierliche Co-Fillung (HKF)***° und die kontinuierliche Co-Féllung (KF)***2. Die industriell

bevorzugt angewendete HKF ist weitgehend entwickelt und wissenschaftlich intensiv untersucht.*’

Wadhrend der Alterung von Cu/ZnO-basierter Katalysatoren innerhalb der HKF und KF entstehen
unterschiedliche Phasen, wobei die Art und Verteilung der Phasen von Alterungszeit,
Alterungstemperatur, pH-Wert und dem Cu/Zn-Verhiltnis in der vorgelegten Metallnitrat-Losung
abhéangig ist.*” > Diverse Untersuchungen weisen darauf hin, dass die zinkische Malachit-Phase die
relevante Prdkursor-Phase in industriellen CZA-Katalysatoren ist und zu hohen Aktivitdten in der

MeOH-Synthese beitragt.*” >3-

Durch die gut zu definierende und turbulente Co-Fallung lassen sich mittels KF hohe Metall-
Dispersionen erzielen. So verdeutlichen Polierer et al.>, dass die Cu/Zn-Dispersion im Falle eines KF-
CZZ im Vergleich zum HKF-CZZ merklich erhéht werden kann. Katalyse-Untersuchungen an diesen KF-
CZZ-Katalysatoren zeigen vielversprechende Ergebnisse bei der MeOH- und direkten DME-Synthese im

Vergleich zu einem entsprechenden HKF-CZZ und einem industriellen CZA-Katalysator.>% %¢



2.1.2 Cu/ZnO-Katalysatoren im CO;-reichen Synthesegas
CZZ vs. CZA

1.>7 zu Cu/ZnO-basierten Katalysatoren in CO,/H,-Synthesegas mit

Untersuchungen von Saito et a
verschiedenen Tragermaterialien (Ga;0s;, Al;0s, ZrO,, Cr,03) weisen darauf hin, dass sich die
spezifischen MeOH-Aktivitaten in Bezug auf die jeweilige Cu-Oberflache nicht stark unterscheiden.
Allerdings ergibt sich durch die Tragermaterialien Al,03 (47,1 m?/gkat) und ZrO, (46,0 m?/gkat) eine
deutlich héhere Cu-Dispersion gegeniiber den Cu/ZnO-Katalysatoren getragert auf Ga;0s (37,6 m?/gat)
und Cr,0s3 (32,8 m?%/gkat), wodurch sich die Katalysator-massenspezifische MeOH-Produktivitat der
Al,O3 und ZrO, getragerten Cu/ZnO-Katalysatoren entsprechend verbessert. Zudem weist der CZA- und

CZz-Katalysator eine deutlich verbesserte Langzeitstabilitit gegeniiber dem nicht getragerten Cu/ZnO-

Katalysator auf.>’

Insbesondere durch Untersuchungen des AK von Frusteri&°

wird verdeutlicht, dass CZZ-Katalysatoren
ein vorteilhaftes Verhalten gegeniiber CZA in CO,-reichem Synthesegas aufweisen kénnen. Arena et
al.®* stellen fest, dass neben ZnO auch durch ZrO, verbesserte CO,-Adsorptionseigenschaften erzielt
kénnen, wodurch sich der CO,-Umsatz erhdhen lasst. Die gesteigerte Aktivitat von ZrO,-getragerten
Cu/ZnO-Katalysatoren wird auch in Zusammenhang mit Verdnderungen in der Funktionalitdt der Cu-
Stellen selbst gebracht.®® 6263 So scheint der Ursprung des promovierenden Effekts mit ZrO,-
Wechselwirkungen an der Cu/ZnO-Kontaktfliche verbunden zu sein, wodurch zusétzlich
Zwischenprodukte wie z.B. *CO,, *CO, *HCO und *H,CO gebunden werden und die MeOH-Bildung
erleichtert wird.%* Durch ZrO; wird zudem die Bildung von Sauerstoffleerstellen an der Oberfliche
wahrend der Reduktion begiinstigt, wodurch eine hohere Cu-Dispersion ermdglicht wird, da die Cu-
Partikel durch Wechselwirkung mit Zirkon stabilisiert werden.® %>% AuRerdem besitzt ZrO, gegeniiber

Al,05 einen schwachen hydrophilen Charakter, wodurch die Adsorption von Wasser teils behindert

werden kann.®’

Aktivitats-Einfluss Cu/Zn-Verhéltnis

Arena et al. *® konnten durch experimentelle Variation des Cu/Zn Verhiltnisses aufzeigen, dass das
optimale Cu/Zn-Verhaltnis im Hinblick auf die spez. Cu-Oberfliche des MeOH-Katalysators bei ca. 2:1
liegt (Abb. 3a) und dass bei CZZ-Katalysatoren ein klarer Zusammenhang zwischen spezifischer Cu- und
BET-Oberflidche besteht (Abb. 3b). Ein Cu/Zn-Verhiltnis nahe 2:1 wurde in der Literatur mehrfach als
vorteilhaft in der MeOH-Synthese identifiziert®® %87° und u.a. von Behrens und Schlégl*” auf die daraus
primar resultierende zinkische Malachit-Phase im Prakursor zurtickgefuihrt, die fiir Cu/Zn Katalysatoren

als vorteilhaft gilt’. Neben dem generellen Verhéltnis von Cu/Zn und den daraus gebildeten Prikursor-
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Kristallphasen sind zudem die Anzahl der Kontaktflachen von Cu und ZnO fiir die Aktivitdt des MeOH-

Katalysators von Bedeutung®’.
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Abb. 3: Untersuchungen von Arena et al.*® zum Einfluss des Cu/Zn Verhiltnisses auf BET-Oberfliche und
massenspezifisches Porenvolumen (a), sowie zur Korrelation von massenspezifischer Cu- und BET-Oberflidche
(b). Mit Genehmigung von Elsevier.

Einfluss von CO,/CO-Variation auf Cu/ZnO-Katalysatoren

Theoretische Studien deuten darauf hin, dass der synergistische Effekt von Cu/ZnO-haltigen Domé&nen
im MeOH-bildenden Katalysator weitgehend von der Zusammensetzung des Synthesegases abhingt.?®
Auch in situ-Untersuchungen® 72 haben verdeutlicht, dass Verdnderungen in der katalytischen
Aktivitat von Katalysatoren auf Cu/ZnO-Basis durch eine veranderte Synthesegas-Zusammensetzung
verursacht werden. Diese flihren zu reversiblen Verdanderungen der Katalysatormorphologie wahrend
der MeOH-Bildung aus CO- und CO»-Hydrierung. Grunwaldt et al.3> zeigen, dass sich unter einer
reduzierenden Synthesegas-Atmosphare flache Partikel mit einer groReren Cu-Oberflache ausbilden

als bei der sphéarischen Form unter oxidierender Synthesegas-Atmosphare (Abb. 4).
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Abb. 4: Einfluss von oxidierender und reduzierender Synthesegas-Atmosphire auf die Zn°/ZnO-Verteilung in
einem Cu/ZnO-Katalysator. Adaptiert von Grunwaldt et al.?*, mit Genehmigung von Elsevier.
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Die Quantifizierung des schematisch dargestellten Zusammenhangs®* wurde von Kuld et al.® bei
unterschiedlich reduzierenden/oxidierenden Atmosphéaren und Temperaturen durchgefiihrt. In Abb. 5
ist die Zink-Bedeckung bei verschiedenen CO/CO,-Verhiltnissen fiur 220°C und 280 °C unter
unterschiedlich stark reduzierenden Atmosphdren dargestellt. Die Punkte entsprechen

experimentellen Werten, die Linien wurden durch ein von Kuld et al. vorgestelltes Modell berechnet.
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Abb. 5: Modellierung und Messungen der Zn-Bedeckungen an Cu-Nanopartikeln in einem CZA-Katalysator.
Zn-Bedeckung liber H2-TPD ermittelte (Punkte) im Vergleich zu den theoretisch vorhergesagten Werten bei
220 °C (gestrichelte Linie) und 280 °C (durchgezogene Linie). Adaptiert von Kuld et al.3%,

Die experimentellen und modellbasierten Studien bestdtigen den zuvor durch Grunwaldt et al.
beschriebenen dynamischen Charakter von MeOH-Katalysatoren auf Cu/Zn0O-Basis und zeigen, dass
morphologische Verdnderungen am MeOH-Katalysator bei unterschiedlichen CO,/CO-Verhiltnissen

(COx = CO+CO3) und Reaktionstemperaturen zu erwarten sind.

2.1.3 Deaktivierungsprozesse an Cu/ZnO-Katalysatoren

Die Langzeitstabilitat von Katalysatoren ist ein zentraler Bestandteil bei der Bewertung und Auswahl
von geeigneten Katalysator-Systemen. Innerhalb der direkten DME-Synthese werden diverse
Mechanismen in der Literatur benannt, welche zu einer Deaktivierung und dadurch zum Riickgang des

CO5- bzw. CO-Umsatzes fiihren, sowie das Produktspektrum verandern kénnen.

Sinter-Vorgange durch Temperatureinfluss

Die Tendenz zum thermischen Sintern metallischer Komponenten wird von Bartholomew?” fiir die

folgenden katalytisch wichtigen Metall-Komponenten in nachstehender Reihenfolge beschrieben:

Ag > Cu>Au>Pd>Fe>Ni>Co>Pt>Rh>Ru>Ir>Re
12



Bereits die Unterschiede in den Schmelztemperaturen verdeutlichen, dass Cu-basierte (1085 °C)
Katalysatoren thermisch empfindlicher sind als andere haufig verwendete metallische Katalysatoren,
wie z. B. Nickel- (1455 °C) und Eisen-basierte (1538 °C) Katalysatoren. Daher werden Cu-basierte

t.’* Je nach

Katalysatoren (iblicherweise bei Temperaturen von unter 300 °C eingesetz
Zusammensetzung kdnnen Cu-Katalysatoren eine unterschiedlich ausgepragte thermische Stabilitat
aufweisen. So stellen z.B. Satio et al.>” fiir CZZ und CZA sowie Kurtz et al.”® fiir CZA fest, dass durch das
Tragern eines Cu/ZnO-Katalysators auf Al,O; die Langzeitstabilitit durch eine erhéhte
Sintertemperatur deutlich verbessert werden kann. Al,Os; kann demnach als Stabilisator fir die
Cu/Zn0O-Partikel angesehen werden, welches Sintervorginge bei Temperaturen unter ca. 250 °C stark

verlangsamt (Abb. 6).
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Abb. 6: Untersuchungen zum Deaktivierungsverhalten von Co-gefédllten CZA, CZ und CA Katalysatoren bei
1 bar, 200 °C Start-Temperatur und jeweils 50 °C Temperaturerh6hung (Punkte) im Zyklus von 8 h nach 75 h
Time on Stream (ToS) Einlaufzeit. Adaptiert von Kurtz et al.”>.

Der Einfluss des Al,Os-Promotors auf die Aktivitat und Langzeitstabilitdat von CZA-Katalysatoren wurde
im Detail von Xiao et al.”® bei 230 °C, 50 bar und CO,/COx = 0,2 quantifiziert (Abb. 7). Zudem wurde
auch der Einfluss des Cu/Zn-Verhiltnisses auf die Langzeitstabilitdt quantifiziert. Xiao et al.
beobachten, dass die initiale relative Aktivitat eines CZA-Katalysators bei einem Al,0s-Optimum von
ca. 10,5 mol% erreicht wird (Abb. 7a). Flir eine moglichst hohe Langzeitstabilitat liegt das Al,0s-
Optimum mit ca. 13 mol% etwas hoher (Abb. 7b). Fiir einen geringeren Al,Os-Anteil nimmt die
Temperaturstabilitdt des CZA-Katalysators deutlich ab. Fir Cu/Zn-Verhaltnisse um 2,6 wird eine hohe
Stabilitdt gegeniber thermischem Sintern beobachtet. Bei zunehmendem Cu-Anteil nimmt die

thermische Stabilitdt des CZA-Katalysators hingegen merklich ab.
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Abb. 7: Untersuchungen zur initialen Aktivitadt (a) und Stabilitdt nach N2-Feed bei 400 °C fiir 5 h (b) von Co-
gefillten CZA-Katalysatoren mit unterschiedlichen Cu/Zn/Al-Zusammensetzungen (,,n“ entspricht
Gewichtsanteil) bei 50 bar, 230 °C, 10.000 h* und Hz/CO/CO2/Nz = 65/14/4/17). Adaptiert von Xiao et al.’”®.

Allerdings ist nicht nur die Zusammensetzung von Cu-basierten Katalysatoren von Bedeutung fir die

Langzeitstabilitdt. Campbell’” stellte bereits 1970 fest, dass CZA-Katalysatoren mit gleicher

Zusammensetzung, aber anderer Prakursor-Kristallstruktur unterschiedliche Langzeitstabilitat

aufweisen.

Sintervorginge auf Cu/ZnO-Katalysatoren im CO-reichen Synthesegas

Der Sintervorgang von Cu- und Cu/Zn- Partikeln kann neben dem thermischen Ursprung auch durch
die Synthesegas-Bedingungen beeinflusst werden. So werden bei CO-dominierten Synthesegas-
Verhéltnissen (mit wenig oder ohne CO,-Anteil) verstarkte Sinterungsprozesse beobachtet.”®8% Sintern
als Deaktivierungsprozess zeigt eine hohe Korrelation zwischen der MeOH-Aktivitdt und der Cu-
Oberfliche, wie von Sun et al.”® verdeutlicht (Abb. 8). Sun et al. stellen innerhalb von 24,4 h ToS einen
Riickgang der Cu-Oberflache von ca. 60% und einen entsprechenden Einbruch der normalisierten
MeOH-Aktivitat fest. Die BET-Oberflache nimmt im dhnlichen MaRe ab wie die Cu-Oberflache und fallt

von 96,0 (frischer Katalysator) auf 41,5 m2/gg.t (gebrauchter Katalysator nach 24,4 h ToS) um ca. 57%.
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Abb. 8: Untersuchungen von Sun et al. 7® zur Entwicklung der Cu-Oberfliche und der entsprechenden
normalisierten MeOH-Aktivitét Giber 24,4 h ToS mittels Cu/ZnO/Al,Os-Katalysator unter differentiellen
Bedingungen und einem CO/Hz-Synthesegas von 20/80. Mit Genehmigung von American Chemical Society.
Fichtl et al.8! kdnnen Uber einen im Vergleich zu Sun et al.”® langeren Zeitraum von bis zu 1600 h ToS
eine dhnliche Proportionalitat von spezifischer Cu-Oberflache und COx-Umsatz feststellen (Abb. 9). Die
Langzeitversuche wurden bei 280 °C, 60 bar und einer CO-reichen (CO,/COx=0,21) Atmosphére
durchgefiihrt. Die Cu-Oberflache stabilisiert sich nach ca. 400 - 800 h ToS (Abb. 9, links), entsprechend
nimmt die CO-Umsetzung nur noch geringfiigig ab (Abb. 9, rechts). Der weiterhin riicklaufige COx-
Umsatz trotz Stabilisierung der Cu-Oberflache wird damit begriindet, dass die Gber N,O-TPD ermittelte
spezifische Cu-Oberflache nicht ausschlieRlich als der Indikator fiir die Aktivitat eines Cu/ZnO-Systems

interpretiert werden darf.
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Abb. 9: Untersuchungen zur Entwicklung der Cu-Oberflache (links) und der entsprechenden COx-Umsetzung
(rechts) tiber 1600 h ToS mit Cu/Zn0O/Al>Oz-Katalysatoren unter 220, 250 und 280 °C in CO-reichem
Synthesegas CO/CO2/H2/N: = 13,5/3,5/73,5/9,5 bei 60 bar. Adaptiert von Ficht et al.3! mit Genehmigung von
Elsevier.
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Zudem werden Uber die N,O-TPD-Methode nicht ausschlieBlich reduzierte Cu-Stellen erfasst, sondern

auch bis zu 50% oxyphile Stellen von Cu/ZnO-Kontaktflichen®,

Auch die Art der kristallinen Phase sowie die Haufigkeit der Cu/ZnO-Kontaktflachen sind von wichtiger
Bedeutung fur die Langzeitstabilitat. So konnen z.B. mobile ZnO/ZnOy-Spezies bei gleichbleibender
metallischer Cu-Oberfliche die Aktivitit des Katalysators beeinflussen.®® Zudem sind auch
Koksablagerungen eine mogliche Ursache des Aktivititsverlusts®*8, die zu einem nicht in Ginze

proportionalen Zusammenhang zwischen N,O-TPD-Cu-Oberflache und MeOH-Aktivitat flihren kénnen.

Koks-Bildung auf Cu/ZnO-Katalysatoren

Wie Twigg und Spencer’® berichten, neigen Cu-Katalysatoren im Gegensatz zu Ubergangsmetall-
Katalysatoren wie Eisen-, Nickel-, Kobalt-haltigen oder sauren Katalysatoren wie Zeolithe nicht dazu,
Fischer-Tropsch-Reaktionen oder Prozesse zu katalysieren, die Kohlenstoffionenchemie beinhalten.
Kupfer hat zudem eine sehr geringe Aktivitat in Bezug auf das Aufbrechen von C-O-Bindungen oder die
Bildung von C-C-Bindungen. Daher ist die Koks-Bildung aus Kohlenwasserstoffen (KW) innerhalb der
CO-Hydrierung nicht stark ausgepragt, wenn diese bei moderaten Temperaturen ablauft. Die Koks-
Bildung wird dem Abbau von Methoxyionen, der Dehydrocyclisierung und den fiir die Koks-Bildung

charakteristischen aromatischen Kondensationsschritten zugeschrieben.8®

Wird die MeOH-Synthese jedoch bei erhohten Reaktionstemperaturen durchgefiihrt, zeigt sich eine
messbare Paraffin-Bildung und daraus resultierend Koks. Untersuchungen von Sierra et al.® mit CZA
zeigen, dass sich auf CZA bis zu 5,5 Gew.% Koks in nur 30 h ToS ausbilden kann (bei 275 °C, 30 bar,
12,8 gkat-h/molsyngas und H,/CO = 3/1). Durch Addition von Wasser zum Synthesegas lasst sich die
Bildung von Koks auf dem CZA-Katalysator stark reduzieren. So kann in einem CO/H-basierten
Synthesegas ein H,O/Synthesegas Stoffmengen-Verhaltnis von 0,2 bereits eine um 44% geringere
Koks-Bildung unter erzielt werden.® Die Koks-Bildung ist daher auch fiir CO,-reiche Synthesegas-
Zusammensetzungen abgeschwacht, da sich durch die rWGS-Reaktion in situ Wasser ausbildet,

wodurch die Formierung von Koksvorlaufern unterbunden werden kann.

Ein groRer Einfluss auf die Paraffin- und die resultierende Koks-Bildung kann zudem durch die
Absenkung der Reaktionstemperatur festgestellt werden. So zeigen Erefia et al.®” unter Verwendung
eines CZA-Katalysators, dass durch eine Temperaturabsenkung von 275 auf 250 °C, bei 30 bar, H,/CO>
Verhiltnis von 4:1 (mol/mol) und 8,4 gkar-h/molsyngss die Koks-Bildung um 98% reduziert wird. Neben
der verstarkten Koks-Bildung sind im CO-reichen Synthesegas (CO,/COx =0) vermehrt Sintervorginge

33,78,88

zu beobachten , was laut Dichtefunktionaltheorie (DFT)-Studien von Rasmussen et al.® auf die

erhohte Beweglichkeit von CuCO Komplexen zuriickzufiihren ist.
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Langzeitstabilitdt von Cu/ZnO-Katalysatoren bei erhdhtem CO,-Anteil im Synthesegas

Im Zusammenhang mit der direkten DME-Synthese kdnnen sich, insbesondere bei groRen CO-
Anteilen im Synthesegas, erhéhte Wasser-Konzentrationen ausbilden, welche eine weitere
Deaktivierungsursache, neben thermischem Sintern und Koks-Bildung darstellen. So verdeutlichen
Fichtl et al.®!, Ordomsky et al.* und Prasnikar et al.*%, dass durch Wasserdosierung in Cu/ZnO-Systemen
die Aktivitat teils drastisch einbrechen kann, primar durch ausgepragte ZnO-Kristallisation, welche zu
einem Verlust des Cu/ZnO-Kontakts durch Phasen-Segregation fiihrt und zum Wachstum der Cu-
Partikel. Liang et al.2 konnten mit einem CZA-Katalysator iiber 720 h ToS 3hnliche Erkenntnisse
gewinnen und zeigen mittels XRD- und XPS-Untersuchungen, dass es durch die CO,/H,-Atmosphare
zur Agglomeration von ZnO-Spezies kommt und teilweise Cu®-Stellen reoxidiert werden. Die ZnO-
Anreicherung findet dabei um Cu-Partikel statt, welche zunidchst von graphitdhnlichen und
nanokristallinen ,ZnO-Inseln” (siehe Abb. 10) umlagert und mit fortschreitender ToS von dichten

nanokristallinen ZnO-Oberflichen eingekapselt werden.®?

8

1484 TOS.

Snm & i : ; 5 nm

Abb. 10: Untersuchungen von Lunkenbein et al.* zur ZnO-Mobilitit auf Cu-Nanopartikeln: TEM-Bilder eines
Cu-Nanopartikels (CZA) nach a) 0 d ToS und b) 148 d ToS bei 60 bar, 230 °C, CO2/CO/Hz/Inert = 8/6/59/27.
Mit Genehmigung von Wiley-VCH GmbH.

Durch die Dosierung von Wasser zum Synthesegas wird ein Rickgang der MeOH-
Reaktionsgeschwindigkeit festgestellt.” 8 Dies kann irreversible Folgen fiir Cu/ZnO-Katalysatoren
haben und zu verstirkten Sintervorgingen fiihren®. Ist die Wasser-Bildung (durch rWGS-Reaktion)
allerdings in einem moderaten (differentiellen) Bereich, so ist ein zunehmendes CO,/COx-Verhaltnis
sogar vorteilhaft fir die Langzeitstabilitdt eines Cu/ZnO-Katalysators, da durch den erhéhten CO,-

Anteil die Sintervorgénge in stark reduzierender CO/H,-Atmosphire vermindert werden.33 7879

Die Quantifizierung der Deaktivierung von CZZ-Systemen innerhalb der direkten DME-Synthese im

Hinblick auf CO,- und Temperatur-Einfluss ist in der Literatur noch nicht hinreichend beschrieben.
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2.2 Direkte vs. indirekte DME-Synthese

Die groRtechnische Herstellung von DME basiert auf der Dehydratisierung von MeOH zu DME. Die
MeOH-Dehydratisierung (R4) ist eine exotherme reversible Reaktion, die ohne Volumenkontraktion
ablauft. Daher beeinflusst der Reaktionsdruck das thermodynamische GGW der MeOH-
Dehydratisierung nicht, wahrend niedrigere Reaktionstemperaturen einen thermodynamischen

Vorteil fir die DME-Produktion haben.

MeOH-Dehydratisierung

2CH30H = CH30CHs + H20 AH°298 K = -23,5 kJ/mol (R4)

Nach einer ersten MeOH-Synthese-Stufe und anschliefender Trennung wird in einem weiteren
Prozessschritt das MeOH Uber einen aciden Katalysator zu DME und H,O umgewandelt (R4). Dies
geschieht bei moderaten Temperaturen von 200 °C, um Koks-Bildung und Nebenproduktbildung zu
minimieren.®* Der Gesamt-Prozess wird als ,indirekte DME-Synthese” bezeichnet. Durch die
thermodynamischen Grenzen der MeOH-Synthese ist die single-pass Umsetzung allerdings auf
15 - 25% limitiert, wodurch hohe Riickfiihrungsverhiltnisse notwendig sind.> Aufgrund der zwei
bendtigten Reaktoren und der stark begrenzten Synthesegas-Umsetzung ergeben sich erhdhte
Investitions- und Betriebskosten, weshalb alternative Prozess-Routen fiir die DME-Synthese gesucht

werden.

Eine attraktive Alternative zum indirekten Verfahren stellt die , direkte DME-Synthese” dar. Hierbei
findet die MeOH-Synthese und die Dehydratisierung von MeOH zu DME in einem gemeinsamen
Reaktor in situ auf einem bifunktionellem Katalysator-System statt. Die Reaktionsbedingungen werden
so gewdhlt, dass primar die MeOH-Synthese begiinstigt wird.* %> Uber die direkte DME-Synthese wird
nur ein Reaktor bendtigt und die in situ Umsetzung von MeOH zu DME verschiebt das
thermodynamische GGW der CO und CO,-Hydrierung ((R1) und (R2)), wodurch deutlich erhdhte
Synthesegas-Umsatze (CO- bzw.CO,-Umsétze) im Vergleich zur indirekten DME-Synthese ermoglicht
werden (Abb. 11).
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Abb. 11: Thermodynamische GGW-Umsidtze von CO in Abhangigkeit von Temperatur und Druck fiir die
MeOH- und direkte DME-Synthese aus CO/H: = 2/1. Adaptiert von Banivaheb et al.®® mit Genehmigung von
Wiley-VCH GmbH.

Die bevorzugte Globalreaktion der direkten DME-Synthese ist dabei vor allem von den jeweiligen
H»/CO/C0O,-Zusammensetzungen des Synthesegases abhingig und kann prinzipiell den zwei folgenden

Globalreaktionen folgen.%

Direkte DME-Synthese — Globalreaktionen:

3 CO + 3 H, = CH30CHs + CO» AH°298 K = -245,7 kiJ/mol  (R5)

2 CO + 4 H, = CHs0CHs + H,0 AH°298 K = -204,8 ki/mol  (R6)

2.2.1 COy/COx-Einfluss auf das thermodynamische GGW

Wird die Kohlenstoffquelle sukzessive von CO zu CO, gedndert, entwickeln sich positive CO,-GGW-
Umsétze (Abb. 12). Ateka et al.”” verdeutlichen, dass durch die direkte DME-Synthese auch im Falle
von COz-Umsetzung GGW-Vorteile gegeniber der indirekten Route entstehen. Durch die in situ MeOH-
Abreaktion wird so z.B. der CO,-GGW-Umsatz bei 30 bar, einem CO,/CO,-Verhaltnis von 1 und 225 °C
relativ von 22% auf 33% erhoht. Mit zunehmender Reaktionstemperatur gleichen sich die CO,-GGW-
Umséatze der direkten und indirekten DME-Synthese allerdings an, wobei fur groRere CO,/COx-
Verhéltnisse bereits bei niedrigeren Temperaturen eine Anndherung der CO,-GGW-Umsatze
stattfindet. Dies ist auf die endotherme rWGS-Reaktion (R3) zurtickzufiihren, welche durch héhere
Temperaturen und CO,-Anteile im Synthesegas (h6here CO,-Partialdriicke) verstarkten Einfluss auf die

Lage des thermodynamischen GGW austibt. Da die rWGS-Reaktion nicht durch die in situ Abreaktion
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des MeOH beeinflusst wird, gleichen sich die entsprechenden CO,-Umsatze fir ansteigende

Temperaturen und CO,-Anteile an.
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Abb. 12: Vergleich des Temperatureinflusses auf den CO2-GGW-Umsatz zwischen der MeOH- und direkten
DME-Synthese fiir unterschiedliche CO2/COx-Verhiltnisse bei 30 bar, H2/COx = 3. Adaptiert von Ateka et al.*”
mit Genehmigung von Elsevier.

Durch die zuvor aufgezeigten Vorteile der direkten DME-Synthese gegeniiber dem indirekten,
zweistufigen Prozess wird nachfolgend verstarkt auf die direkte DME-Synthese und den Einfluss

verschiedener Reaktionsparameter auf das thermodynamische GGW eingegangen.

2.2.2  Druck- und Temperatureinfluss auf das thermodynamische GGW

Da die MeOH-Bildung aus CO- und CO,-Hydrierung unter Volumenkontraktion ablauft, wirkt sich ein
erhohter Gesamtdruck bzw. Partialdruck der Edukte positiv auf die Umsetzung von CO bzw. CO, aus
(Abb. 13). Ahmad et al.%® verdeutlichen in thermodynamischen Untersuchungen zur direkten DME-
Synthese, ausgehend von CO,/H,-Synthesegas, dass die CO,-Umsetzung vor allem bei niedrigen
Temperaturen einen druckabhdngigen Charakter aufweist. Bei niedrigeren Temperaturen wird das
thermodynamische Gleichgewicht des CO,-Umsatzes verstarkt durch die exotherme CO,-Hydrierung
bestimmt (R2). Der Druckeinfluss auf den CO,-Umsatz ist fiir niedrige Temperaturen ausgepragter, da
die CO;-Hydrierung zudem unter einer Volumenkontraktion ablduft. Bei ansteigender
Reaktionstemperatur (bt die endotherme rWGS-Reaktion einen starkeren Einfluss auf das
thermodynamische GGW des CO;-Umsatzes aus. Da die rWGS- bzw. WGS-Reaktion (R3) unter

konstantem Volumen ablduft, nimmt der Druckeinfluss bei ansteigender Reaktionstemperatur ab.
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Durch diese gegenlaufigen Einfllsse bilden sich temperatur- und druckabhangige Minima fiir die CO,-

Umsetzung aus.
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Abb. 13: Thermodynamische Untersuchungen zur Temperatur- und Druck-Abhangigkeit des CO2-Umsatzes
innerhalb der direkten DME-Synthese (Hz2/CO: = 3/1). Adaptiert von Ahmad et al.’® mit Genehmigung von
Wiley-VCH GmbH.

Die Lage des thermodynamischen GGW zeigt fiir die direkte DME-Synthese eine Maximierung der
DME-Selektivitat durch niedrige Temperaturen und hohe Driicke (Abb. 14). Die exotherme Reaktion
der MeOH-Dehydratisierung (R4) bestimmt vor allem fiir niedrige Temperaturen die
thermodynamisch mogliche Lage der DME-Selektivitdt. Die MeOH-Dehydratisierung selbst lauft nicht
unter einer Volumenanderung ab, allerdings wird sie durch die gebildete Menge an MeOH beeinflusst,
welches durch die druckabhingige CO,-Hydrierung entsteht. Dadurch bildet sich fir die DME-
Selektivitat, wie bei der CO,-Umsetzung, eine ausgepragtere Druckabhadngigkeit bei niedrigen
Temperaturen aus. Mit zunehmender Reaktionstemperatur nimmt die DME-Selektivitdt ab, was zu
einem entsprechenden Anstieg des nicht dehydratisierten MeOH fiihrt. Bei weiterer Erhéhung der
Reaktionstemperatur dominiert die endotherme rWGS-Reaktion und damit die CO- und H,0-Bildung,
womit sowohl die MeOH als auch die DME-Selektivitat ricklaufig sind und sich fir das nicht

dehydratisierte MeOH temperatur- und druckabhangige Maxima ausbilden.
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Abb. 14: Thermodynamische Untersuchungen zur Temperatur- und Druck-Abhéangigkeit der DME-und MeOH-
Selektivitat innerhalb der direkten DME-Synthese (H2/CO: = 3/1). Adaptiert von Ahmad et al.*® mit
Genehmigung von Wiley-VCH GmbH.

Die zuvor gezeigten thermodynamischen GGW-Vorteile der direkten DME-Synthese gegeniiber der
MeOH-Synthese konnten durch in situ Abtrennung von H,0 weiter in Richtung hoherer DME-Ausbeute
verstarkt werden und dadurch das Nutzen von COs-reichen Synthesegas-Zusammensetzungen
wirtschaftlich sinnvoller gestalten.®*! Da durch eine in situ H,O-Abtrennung sowohl die CO,-
Hydrierung als auch die MeOH-Dehydratisierung profitiert, ist die Membranreaktor-Technik im
Kontext der direkten DME-Synthese sehr vielversprechend. Innerhalb der MeOH-Synthese liele sich
der GGW-CO>-Umsatz bei z.B. 200 °C, 20 bar, H,/CO, =3 im Vergleich zu einem ,traditionellen”

Reaktor ohne Membran-Technologie von ca. 20% auf 52% erhéhen.1%?

2.3 Katalysatoren fir die MeOH-Dehydratisierung

Fir die direkte DME-Synthese braucht es neben der MeOH-bildenden Komponente einen sauren
Katalysator, welcher das MeOH zu DME und H,O dehydratisiert (R4) welcher im Folgenden als
,Dehydratisierungskomponente” bezeichnet wird. Im Zusammenhang der MeOH-
Dehydratisierung wurden in der Literatur diverse saure Komponenten untersucht. Fiir den Einsatz in
variablem CO/CO,-Synthesegas ist ein addquates Verhiltnis von Lewis- und Brgnsted-Sdurezentren
von Vorteil.1%*1% Dje Dehydratisierungskomponente soll bei hoher Aktivitit zur DME-Bildung
gleichzeitig die Nebenprodukt-Bildung zu hoheren KW, Oxygenaten und Koks unterbinden. Zudem ist
eine hohe mechanische und thermische Stabilitdt von Vorteil, um innerhalb der direkten DME
Synthese im industriellen Einsatz als stabile Bett-Packung eingesetzt werden zu kdénnen und

Reaktortemperaturen bis zu 300 °C zu tolerieren.

Das industriell, fir die indirekte DME-Synthese, haufig verwendete y-Al,O; weist eine gute

mechanische Stabilitit und hohe Aktivitit in H,O-armen Atmospharen auf.*® 196197 7ydem bietet y-
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Al,O5 eine hohe Selektivitat gegenliber DME bei industriell typischen Reaktionstemperaturen von bis
zu 300 °C und hemmt die Olefin-Bildung aufgrund seiner moderaten Aciditit.'® Obwol y-Al,O3 nur eine
moderate Aciditat aufweist, zeigt es bei erhéhter Reaktionstemperatur eine hohe Aktivitat. Allerdings
wird es durch in situ, bzw. im Feed enthaltendes Wasser deaktiviert.*® 19%-11 Dadurch ist y-Al,0s trotz
seiner zahlreichen Vorteile keine zuverlassige Dehydratisierungskomponente fir die direkte DME-

Synthese, ausgehend von CO,-Hydrierung und des dadurch zusatzlich in situ gebildeten Wassers.

In der Literatur werden neben y-Al,03 zudem metallorganische Gefiige'!*'* (engl. MOF's), feste

Heteropolysdurel®>!® (HPA’s), lonenaustauscherharze'’-'%, Silica-Alumina-Phosphate

114, 120-122
(SAPQ’s) sowie diverse andere Zeolithe im Zusammenhang der direkten bzw. indirekten DME-Synthese
untersucht. Nachfolgend wird verstarkt auf Zeolithe als Dehydratisierungskomponenten eingegangen,
welche sich im Zusammenhang mit gréBeren CO,-Anteilen im Synthesegas, guter Wasserstabilitat,
erhohter Temperaturbestandigkeit sowie einer langzeitstabilen DME-Produktivitdt hervorgetan
haben. Eine ausfiihrliche Ubersicht von Katalysator-Systemen fiir die direkte bzw. indirekte DME-

Synthese und ein Vergleich diverser Dehydratisierungskomponenten wurde u.a. von Azizi et al.*> und

Bateni et al.! zusammengestellt.

2.3.1 Zeolithe

Zeolithe sind kristalline Aluminosilikate bestehend aus einer mikropordsen Struktur aus AlO,™- und
SiOs-Tetraedern, die natirlich vorkommen oder sich gezielt synthetisch herstellen lassen. Die
Aluminium- und Silizium-Atome werden durch Sauerstoffatome miteinander verbunden. Je nach
Strukturtyp kdnnen sich unterschiedlich geformte Poren und Kanéle ausbilden, wodurch Zeolithe als
Molekularsiebe einsetzbar sind.'?* Zudem koénnen in Zeolithe Kationen (M) in Form eines Erdalkali-
oder Alkalimetalls eingebracht werden, um die Eigenschaften des Zeoliths zu modifizieren. Die

chemische Zusammensetzung lasst sich wie folgt darstellen:
I\/Iner/n [(/-\|Oz)_x (S|Oz)y] "z Hzo

M: Kation eines Erdalkali- bzw. Alkalimetalls
n Ladung des Kations M

z: Anzahl der im Kristall aufzunehmenden Wassermolekile

Durch die Variation des Si/Al-Verhiltnisses ldsst sich die S3urestirke von Zeolithen gezielt
beeinflussen. Im Kontext der Dehydratisierung von MeOH zeigt sich durch die Variation des Si/Al-
Verhaltnisses am Beispiel des haufig untersuchten Zeolith-Typs H-ZSM-5, dass ein klarer
Zusammenhang von Si/Al, Sdurestirke und Aktivitat zur MeOH-Dehydratisierung (DME-Ausbeute)

besteht.'®
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Abb. 15: Untersuchungen zur Si/Al Variation in kom. H-ZSM-5 Zeolithen: Links: Sidurestirke der H-ZSM-5
Zeolithe mittels NH3-TPD Messung, Rechts: Entsprechende DME-Ausbeuten durch MeOH-Dehydratisierung
mittels Si/Al-Variation bei ansteigender Reaktionstemperatur. Adaptiert von Aboul-Fotouh et al.'?® mit
Genehmigung von Elsevier.

[.125 verdeutlicht nicht nur, dass durch die erhdhte Aciditit

Die Untersuchung von Aboul-Fotouh et a
eine verbesserte DME-Ausbeute erzielt wird, sondern auch, dass fir ein niedrigeres Si/Al Verhaltnis
bereits bei geringerer Temperatur mehr MeOH dehydratisiert werden kann. Neben der in Abb. 15
exemplarisch gezeigten experimentellen Uberpriifung des Zusammenhangs von Aciditdt und MeOH-
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sowie weitere
experimentelle Befunde!?® 30132 dass die Aktivitat der MeOH-Dehydratisierung zu DME nachweislich
vom Sduregehalt der Dehydratisierungskomponenten abhangt. Die Frage inwieweit Brgnsted-
und/oder Lewis-Saurestellen fir die Aktivitdt der MeOH-Dehydratisierung verantwortlich sind, wird in
der Literatur breit diskutiert.12130% 13135 Bje primire Meinung ist mittlerweile jedoch, dass vor allem
die Brgnsted-Aciditdt fiir die Aktivitdit der Zeolithe innerhalb der MeOH-Dehydratisierung

verantwortlich ist.

Garcia-Trenco et al.**® zeigen mittels verschiedener Zeolithe: H-ZSM-5 (HZ), metallische (NaHZ/CoHZ)
und sdurebehandelte Modifikationen (HZA) von H-ZSM-5 sowie einer Alumina-freien Silicalite-1-
Referenz (S1), dass ein klarer Zusammenhang von initialer MeOH-Dehydratisierungs-Aktivitat und
Brgnsted-Aciditat besteht (Abb. 16). Es wird allerdings darauf hingewiesen, dass durch nicht skelettale
Al-Spezies starkere Lewis-Sadurestellen erzeugt werden, welche vermutlich ebenfalls zur Aktivitat der
MeOH-Dehydratisierung beitragen. Dies wird in Abb. 16 vor allem durch den Unterschied in der
Aktivitat der MeOH-Dehydratisierung zwischen HZ und der sdurebehandelten Modifikation HZA
deutlich. Trotz niedrigerer Brgnsted-Aciditat wird Gber den ,,unbehandelten” HZ Zeolithen eine héhere
Aktivitat festgestellt als im Vgl. zu HZA, was auf die zusatzliche, starkere Lewis-Aciditdt des HZ
zuriickzufihren ist.**
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Abb. 16: Untersuchungen zur initialen MeOH-Dehydratisierungsrate in Abhangigkeit der Dichte starker
Brgnsted-Saurestellen bei 260 °C, 1 bar, MeOH:N: = 20:80 mol:mol, Vges = 150 ml/min. Adaptiert von Garcia-
Trenco et al.’3° mit Genehmigung von Elsevier.

Der zuvor gezeigte DME-Ausbeute-Verlauf in Abhdngigkeit der Reaktionstemperatur (Abb. 15)
verdeutlicht bereits, dass MeOH (ber H-ZSM-5-Katalysatoren bei Reaktionstemperaturen von Uber

300 °C nicht mehr bevorzugt zu DME synthetisiert wird.

Chang und Silvestri!3®

stellten schon 1977 fest, dass bei Temperaturen von tber 300 °C (bei 1 bar und
0,6 - 0,7 h') aus MeOH zunehmend Methan, Paraffinen, Olefinen und Aromaten entstehen (Abb. 17).
Durch die sich verstarkt bildende aromatische Fraktion wird zudem die Tendenz zur Koks-Bildung
geférdert, da aromatische Spezies Vorlaufer fiir die Koks-Bildung darstellen.’37-138 Daher fillt die Wahl
der maximalen Reaktionstemperatur innerhalb der direkten DME-Synthese, sowohl aufgrund die

Temperaturstabilitdt von Cu/ZnO-basierten Systemen (Kapitel 2.1.3) als auch im Hinblick auf die DME-

Selektivitat, in einen Bereich unter 300 °C.
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Abb. 17: Untersuchung zu ZSM-Katalysatoren in der MeOH-Umsetzung zu KW, Oxygenaten und Wasser unter

zunehmender Reaktionstemperatur, bei 1 bar und GHSV von 0,6 - 0,7 h’. Adaptiert von Chang und Silvestri3®

mit Genehmigung von Elsevier.

2.3.2 Deaktivierung von Zeolithen

Im Gegensatz zu y-Al,O; besitzen Zeolith-Katalysatoren zusatzlich zu Lewis-Saurestellen auch verstarkt
Brgnsted-Saurestellen, was auf die O-Atome in der Zeolith-Struktur zuriickzufiihren ist, welche die
Bindung des Protons an den Zeolithen durch partiellen Elektronentransfer abschwicht.’® Dies fiihrt
zu einer verstarkten Bindung von MeOH im Vergleich zu H,0, was eine starkere Deaktivierung der
Zeolith-Komponenten in Gegenwart von H,0 im Synthesegas oder bei der Dehydratisierung von MeOH
verhindert.®> 140 Mehrere Studien zeigen, dass die Hemmung der Ether-Bildung liber Alkohole primar
auf die Bildung relativ stabiler Alkohol/Wasser-Spezies zurtickzufiihren ist, welche die Ether-Bildung
hemmen, und nicht auf die kompetitive Adsorption von Wasser an den Siurezentren.'44* Die DME-
Selektivitdt kann iber Zeolithe im Vergleich zu y-Al,Os geringer ausfallen, da Zeolithe dazu neigen aus
DME langkettige KW und Oxygenate zu synthetisieren. Fiir eine moglichst hohe DME-Selektivitat ist
daher auf eine entsprechende Zeolith-Auswahl (bzw. Modifikationen) sowie passende

Reaktionsparameter zu achten,8> 140, 145146

Ein abnehmendes Si/Al-Verhiltnis flihrt zur erhohten Aciditat und infolgedessen zu einer hoheren

Aktivitat in der MeOH-Dehydratisierung (Abb. 15 bzw. Abb. 16). Allerdings nimmt durch eine héhere
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Aciditat oftmals auch die Aktivitdt zu unerwiinschten Nebenprodukten, wie Methan und langkettigen
KW und Oxygenaten zu (Abb. 18), wodurch die Bildung von Koks auf mikropordsen Zeolith-Strukturen

verstiarkt beobachtet werden kann.'#’

1,0

—&— Ethen

0,8

0,6

By-Produkte/ mol%o

0 50 100 150 200 250
Si/Al

Abb. 18: Untersuchungen zur Nebenprodukt-Bildung bei der MeOH-Dehydratisierung tiber Si/Al Variation in
H-ZSM-5 Zeolithen, bei 300 °C, 16 bar und 26,5 h™l. Adaptiert von Hassanpour et al.1*” mit Genehmigung von
American Chemical Society.

Koks wird grundsatzlich sowohl auf Lewis- als auch Brgnsted-Saurestellen gebildet.*? Schmidt et al.'*®
konnten allerdings aufzeigen, dass sich Koks vor allem zundchst tber acide Stellen ausbildet, welche
ein lokal geringeres Si/Al-Verhaltnis aufweisen, d.h. (iber eine Zunahme der Brgnsted-Sauredichte. Die
Koks-Bildung deaktiviert den 3-D-strukturierten H-ZSM-5-Katalysator dabei primar (ber
Porenblockaden, wodurch der innere Stofftransport gehemmt wird. Als Koksvorlaufer bei der MeOH-
Dehydratisierung werden verschiedene, vor allem aromatische Spezies genannt. So identifizieren An
et al.1®® Methylbenzol als primére Spezies fiir den Ursprung der Koks-Bildung. Die Art der Koksvorlaufer
ist zudem temperaturabhangig. So entstehen z.B. Methylbenzol-Spezies wie Trimethylbenzol und
Isopropyl-Dimethylbenzol in einem vergleichsweise niedrigeren Temperaturbereich (270 - 300 °C).%%’
Zudem berichtet Schulz!¥, dass Methan als Co-Produkt-Indikator fiir Koks-Bildung identifiziert werden

kann.*¥’

Zusammenhang zwischen Koks-Bildung und Deaktivierung

Durch eine Variation des Si/Al-Verhiltnisses an H-ZSM-5 Zeolithen kann ein weitgehend linearer
Zusammenhang zwischen Koks-Bildung und Si/Al-Verhaltnis bei der MeOH-Dehydratisierung

beobachtet werden (Abb. 19a).1* Die Untersuchung von Gao et al. ¥*° verdeutlicht zudem, dass ein
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GroRteil des gebildeten Koks innerhalb der HSZM-5-Porenstruktur gebildet wird, was die zuvor
beschriebenen Beobachtungen zur Porendiffusionshemmung durch Koksablagerungen stiitzt. Zeolithe
mit hoherer Aciditdat werden auBerdem bei ansteigender Reaktionstemperatur verstarkt durch Koks-
Bildung deaktiviert. So zeigen z.B. Gao et al.}*® mittels Si/Al-Variation an MFI-Zeolithen, dass bei
Temperaturen von 400 °C aufgrund der gréRBeren Saurestarke nicht nur vermehrt Methan und hohere
KW gebildet werden, sondern auch eine starke Deaktivierung in der Reihenfolge der Saurestarke zu

erkennen ist.

Garcia-Trenco et al.»® konnten unter Verwendung verschiedener Zeolith-Typen aufzeigen, dass sich
der Aktivitatsverlust ndherungsweise linear zum sich bildenden Koks-Anteil verhalt (Abb. 19b). Dartiber
hinaus konnte Gber Untersuchungen der jeweiligen Koksriickstande vor allem fiir den ferreritischen
Zeolithen (FER) eine Reihe von weniger sperrige Spezies wie aliphatische KW und weniger aromatische
Spezies sowie zyklische KW nachgewiesen werden, wodurch eine verstarkte Verkokung weitgehend

unterdriickt werden kann.
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Abb. 19: a) Untersuchungen von Gao et al.*® zum Zusammenhang von Koks-Bildung und Si/Al-Verhiltnis in
H-ZSM-5-Zeolithen, b): Untersuchungen von Garcia-Trenco et al.'>® zum Aktivitatsverlust in der MeOH-
Dehydratisierung in Abhédngigkeit des gemessenen Koks-Anteils fiir verschiedene Zeolith-Typen (Strukturen)
und Zeolith-Modifikationen. Adaptiert von Gao et al.}*° und Garcia-Trenco et al.'*° mit Genehmigung von
Royal Society of Chemistry (Gao et al.) und Elsevier (Garcia-Trenco et al.).

Zeolith-Struktureinfluss auf Langzeitstabilitat

Neben den Reaktionsbedingungen und der Saurestarke des Zeolithen ist flir die Langzeitstabilitat
zudem die Struktur des Zeolithen von Bedeutung. Catizzone et al.’®! untersuchen den Einfluss von
1-D, 2-D und 3-Dimensionalen Zeolith-Strukturen auf die Koks-Bildung. Sie stellen fest, dass die Zeolith-
Struktur bei der generellen initialen Aktivitdt eine geringere Rolle gegenliber der Saurestarke spielt,
allerdings wird die Tendenz zur Koks-Bildung und der daraus folgenden Deaktivierung stark beeinflusst.
So kdnnen Catizzone et al.'>! nachweisen, dass tiber 1-D-Strukturen mit groRen Offnungen und/oder
Seitentaschen wie fiir H-ZSM-12, EU-1 und Mordenit verstarkt Kohlenstoff angelagert wird. Die 3-D
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Porenstruktur und die mittlere PorengréRe des H-ZSM-5-Gitters zeigen eine gute Bestandigkeit
gegeniber der Ausbildung groRer Polymethyl-Benzole, wodurch die die DME-Selektivitdt und die
Aktivitat der MeOH-Dehydratisierung weitgehend erhalten werden kann. Eine 3-D Porenstruktur kann
sich allerdings auch nachteilhaft auf die Ausbildung von Koksvorldaufern auswirken, vor allem durch
eine Kombination aus engen Kanalstrukturen und gréBeren Kreuzungs-Hohlrdaumen - wie bei SAPO-34.
Ist zudem, wie im Falle von SAPO-34, eine hohe Aciditat vorhanden, kommt es zu einer starken und
schnellen Abnahme der Aktivitat. Dagegen weist das 2-D, kleinporige Kanalsystem der FER-Struktur
eine hohe Resistenz gegen Deaktivierung und dabei eine hohe DME-Selektivitdt auf, indem es die
Ausbildung von Koksvorlaufern reduziert. Die bei 240 °C gebildeten Kohlenstoff-Ablagerungen werden
von Catizzone et al.'> hauptsichlich auf Polymethyl-Benzole zuriickgefiihrt. Jedoch unterscheiden sich
die Methyl-Benzolverbindungen je nach Zeolith-Typ. Auch andere Untersuchungen belegen, dass die
Zusammensetzung des Koksriickstands und der Bildungsmechanismus stark von der Zeolith-Struktur
bestimmt werden.?®>153 So zeigen auch beispielsweise Garcia-Trenco et al.**® dass der Einsatz eines
FER-Zeoliths im Vergleich zu ahnlich sauren Zeolith-Komponenten zu einer geringen Koksbildung fihrt,

was die langzeitstabile Dehydratisierung von MeOH deutlich verbessert (Abb. 20).
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Abb. 20: Untersuchungen zum Einfluss der Zeolith-Struktur im Hinblick auf Langzeitstabilitidt innerhalb der
indirekten DME-Synthese bei 260 °C, 1 bar, MeOH:N: = 20:80 mol:mol. Und Vinges = 75 - 150 ml/min.
Adaptiert von Garcia-Trenco et al.’>® mit Genehmigung von Elsevier.

FER-Zeolithe

Neben der geringen Neigung zur Koksausbildung zeigen FER-strukturierte Zeolithe eine vergleichbar

hohe MeOH-Dehydratisierungs-Aktivitdt. So ermdoglicht beispielsweise H-FER 8 (441 pumol/gkat) ggli.
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Mordenit (528 pmol/gkat) groBere MeOH-Dehydratisierungs-Raten trotz niedrigerer Aciditat. Die
deutet auf einen positiven Effekt bei der Erreichbarkeit der Aktivzentren durch die 2-D Porenstruktur

hin 151

Zudem zeigen FER-Zeolithe gegenlber y-Al,0; eine erhdhte Toleranz gegeniiber Wasser bzw. hoher
COz-Anteile im Synthesegas in der direkten DME-Synthese.*® 1>* Dadurch ergibt sich neben der hohen
Aktivitat in H,O-reicherer Umgebung ein weiterer Vorteil, da sich durch das im Feed befindliche bzw.
in situ erzeugte Wasser die Koks-Bildung unterdriicken bzw. vermindern I4sst. So kdnnen Kim et al. 1>
feststellen, dass durch die Zugabe von Wasser im Feed die KW-Bildung stark unterdriickt wird und
somit die DME-Selektivitat auf iber 99% steigt. An et al.*® erklaren den Effekt der unterdriickten Koks-
Bildung durch Wasser dadurch, dass Wasser zur verminderten Kondensation der aromatischen
Koksvorlaufern beitrdagt. Dadurch entsteht weniger ,hartes Koks“, welches letztendlich zur

Porenblockaden fiihrt.

Da sich auf FER-Zeolithen allerdings generell wenig Koks gebildet wird (Abb. 19b) sind Untersuchungen
in Wasser-reicher (Synthesegas)-Umgebung von hohem Interesse, um zu iberpriifen wie sich ein FER-
Zeolith unter diesen Bedingungen verhalt. Zudem steigt auch fiir FER-basierte Zeolithe der Anteil von

Lewis-Saurestellen und die Gesamt-Aciditit bei abnehmendem Si/Al-Verhiltnis'*?

, wodurch die
Bildung von KW zunimmt (vgl. Abb. 18). In der Literatur fehlt es aber an Untersuchungen zur KW-
Bildung an FER-Zeolithen innerhalb der direkten DME-Synthese unter variablem CO/CO,-Synthesegas

und entsprechender unterschiedlichen Wasser-Bildung.

2.4 Direkte DME-Synthese: Optimierte Katalysatorbett-Zusammensetzungen

Diverse Untersuchungen zu CZA/y-Al>O3 im CO-reichen Regime zeigen fur ein CZA/y-Al,Os Katalysator-
System, dass das optimale Massenverhiltnis fiir eine maximale DME-Ausbeute zwischen 2 und 12,3
liegt. FUr CZA/H-ZSM-5-Katalysator-Systeme wird in der Literatur ein optimales Massenverhiltnis flr
eine maximale DME-Ausbeute zwischen 3 und 9 vorgeschlagen, wobei die Synthesegas-
Zusammensetzung eine entscheidende Rolle spielt. Nachfolgend werden die Arbeiten zu den
jeweiligen optimierten Katalysatorbett-Zusammensetzungen kurz vorgestellt und in Tab. 2

zusammengefasst.

Das vielfach in der Literatur verwendete CZA/y-Al,O3 Katalysator-System wurde mehrfach unter dem
Gesichtspunkt der optimierten Bett-Zusammensetzung untersucht. So zeigen Peldez et al.’®, dass die
DME-Ausbeute bis zu einem CZA/y-Al,03-Massenverhiltnis von 12,3 erhoht werden kann (H,/CO = 1,5
bei CO,/CO, =0,0). Unter Verwendung eines Slurry-Autoklaven-Reaktors berichten Jia et al.*’, dass
unter einer fixen CZA-Katalysatormasse und einer sukzessiv ansteigenden y-Al,03-Masse der maximale

CO-Umsatz bei einem CZA/y-Al,03-Massenverhéltnis von etwa 20 liegt (H2/CO = 1,0 — CO,/CO, = 0,0).
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Die DME-Selektivitat erreicht im Falle von lJia et al. einen nahezu konstanten Wert ab CZA/y-Al,Os-
Massenverhaltnissen von 8, flur groRere CZA/y-Al,0s-Massenverhéltnisse ergibt sich eine stark
ricklaufige DME-Selektivitit. Jeong et al.l® ermittelten bei der Kombination eines CuO/ZnO-
Katalysators mit y-Al,O3 ein optimales CuO/y-Al,03-Massenverhaltnis von 2, bei dem sowohl der CO-
Umsatz als auch die DME-Selektivitit maximiert wurde (CO,/COx=0,0). Eine CZA/y-Al,Os-
Katalysatorbett-Variation in CO,-reichem Synthesegas wurde von Peinado et al.'® durchgefiihrt
(CO/COy/H2: 1/1,9/7,7 - CO,/COx =0,66). Es zeigte sich eine verbesserte COx-Konvertierung bis zu
einem CZA/y-Al,03-Massenverhéltnis von 9. DME wurde jedoch nur mit einer Selektivitdt von 1% aus
COx umgewandelt. Die Erhohung des y-Al,O3 Massenanteils im Katalysatorbett verbesserte zwar die
DME-Selektivitat, aber auf Kosten der CO,-Konvertierung. Bae et al.’®® untersuchten ebenfalls eine
CZA/y-Al,0s-Bettvariation fir ein CO/CO,-Synthesegas (CO/CO»/H,: 41/21/38 — CO,/CO, =0,34). Im
Falle von Bea et al. stieg die CO-Umsetzung bis zu einem CZA:y-Al,0s-Massenverhéltnis von 5,
allerdings unter starker Abnahme der DME-Selektivitit. Delgado Otalvaro et al.'®! erzielen dhnliche
Ergebnisse unter Variation des CO,/CO,-Verhiltnisses, wobei ein zunehmendes CZA/y-Al,0s-Verhaltnis
die COx-Konversion und DME-Ausbeute bei geringem CO,-Gehalt im Synthesegas férderte, aber fir

einen grolReren CO,-Anteil deutlich reduzierte DME-Selektivitat festgestellt wurde.

Optimierte Katalysatorbett-Systeme mit Zeolithen als Dehydratisierungskomponente wurden
ebenfalls fir CO-reiche (CO,/COx<0,2) Synthesegas-Zusammensetzungen untersucht. So testeten
Abu-Dahrieh et al.'®? eine Kombination aus CZA/H-ZSM-5 (Si/Al = 80) und stellten eine ansteigende
DME-Ausbeute fir ein Massenverhaltnis von bis zu CZA:H-ZSM-5 =3 bei 260 °C und 20 bar fest
(H2/CO/COy/Ar: 62/31/4/3 - CO,/CO = 0,11). Garcia-Trenco et al.’® untersuchten die Variation der
Aktivkomponenten innerhalb eines Hybridkatalysator-Systems, bestehend aus CZA/H-ZSM-5
(Si/Al = 40), unter ahnlichen Synthesegas-Bedingungen (H,/CO/CO,: 66/30/4 - CO,/CO, = 0,12), sowie
40 bar und 260 °C und stellten fest, dass selbst bei einem Massenverhaltnis von CZA:H-ZSM-5 von 9
kein signifikanter Riickgang der DME-Ausbeute eintritt. Eine Katalysatorbett-Variation eines H-ZSM-5
in Kombination mit CZA-Katalysatormasse von Ren et al.’®* zeigte fiir CO,/COx = 1,0 einen nahezu
stabilen CO,-Umsatz (26%), wahrend die DME-Selektivitdt bis zu einem CZA:H-ZSM-5-

Massenverhaltnis von 5 konstant blieb.
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Tab. 2: Literaturzusammenfassung zur optimalen Katalysatorbett-Zusammensetzung bei der direkten DME-

Synthese.
MeOH Dehydr. Optimales*® MeOH/Dehydr.
CO2/COx Quelle
Katalysator Katalysator Katalysator Massen-Verhaltnis

CZA v-Al203 12,3° 0,0 Peldez et al.**®
CZA v-Al203 20° 0,0 Jia et al.t¥’

cz v-Al203 2° 0,0 Jeong et al.1>8
CZA v-Al,03 gb 0,66 Peinado et al.?*®
CZA v-Al203 5b 0,34 Bae et al.1®0
CZA v-AlLOs 2b 0,2/0,4/0,6/0,8 Delgado O. et al.*®*
CzA H-ZSM-5 32 0,11 Abu-Dahrieh et al.t6?
CZA H-ZSM-5 9° 0,12 Garcia-T. et al*®3
CZA H-ZSM-5 52 1,0 Ren et al.1®*

aBasierend auf DME-Ausbeute, PBasierend auf COx-Umsatz

Eine Katalysatorbett-Optimierung mit einem CZZ-Katalysator in Kombination mit einem FER-Zeolithen

ist hingegen noch nicht durchgefiihrt worden. Ein detailliertes Verstandnis der Abhangigkeit des CO,-

Umsatzes und der DME-Selektivitdt verschiedener Da beide Materialien, wie zuvor beschrieben,

vielversprechend fiir die direkte DME-Synthese aus CO,-reichem Synthesegas erscheinen, ist eine

Variation der Katalysatorbett-Zusammensetzung in einem breiten Variationsbereich von groRem

Interesse.
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3 Material und Methoden

Die Untersuchung von Katalysatoren fir die MeOH-Synthese und die direkte DME-Synthese (MeOH-
Dehydratisierung) werden in kontinuierlich betriebenen Anlagen durchgefiihrt (siehe Kapitel 3.4 und
3.6). Die Katalysatoruntersuchungen kénnen dabei prinzipiell in zwei verschiedene Modi unterteilt
werden — Katalysator-Screening (Kapitel 3.5) oder Kinetik-Untersuchungen (Kapitel 3.7). Neben der
Untersuchung von Katalyse-Eigenschaften und Modellierungs- sowie Optimierungs-Aufgaben sind
Katalysatormaterialen, deren Charakterisierung und Entwicklung ein wichtiger Bestandteil einer
umfanglichen Beleuchtung der direkten DME-Synthese. Die zusatzliche Entwicklung von Katalysator-
Synthesemethoden sowie die detaillierte Charakterisierung der Materialien sind allerdings im Rahmen
einer einzelnen Promotionsarbeit nicht ausreichend zu bearbeiten. Daher werden Aufgaben und
Fragestellung bzgl. Katalysator-Synthese und Charakterisierung innerhalb von zwei weiteren
Promotionsarbeit am KIT (IKFT und TVT) behandelt. Die verwendeten Synthesemethoden fiir MeOH-
Katalysatoren und deren Einfluss auf die Katalyse-Eigenschaften sind u.a. in gemeinsam
verodffentlichten Fachartikeln in Zusammenarbeit mit Sabrina Polierer et al.>* und David Guse et al.’®

zu finden.

3.1 Katalysatormaterialien

Die verwendeten Methoden zur Herstellung von CZZ- und CZA-Katalysatoren waren in dieser Arbeit
die verbreitete halbkontinuierliche Co-Fallung (HKF), eine neu entwickelte kontinuierliche Co-Fallung
(KF), sowie die Flammenspriihpyrolyse (FSP). Die Ubersicht einer Auswahl von katalytisch untersuchten
und ausfiihrlich charakterisierten MeOH-Katalysatormaterialien ist in Tab. 3 dargestellt. Die MeOH-
Katalysatoren wurden vor ihrer Verwendung gepresst und in SiebgrofRenfraktionen von 250 - 500 um
gesiebt. Die in Tab. 3 aufgefiihrten Katalysatoren werden in Kapitel 4.1 auf ihre Eignung im variablen
Synthesegas innerhalb der direkten DME-Synthese untersucht. Der kommerzielle CZA-Katalysator
(CZAkom) wurde durch zerkleinern von Pellets und anschlieBendem Sieben vorbreitet. Es ist nicht
auszuschlielen, dass neben den in Tab. 3 genannten Hauptbestandteilen des CZA auch weitere
Dotierungen und Bindermaterial in geringen Mengen vorhanden sind, welche die katalytische Aktivitat

zusatzlich beeinflussen kdnnen.
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Tab. 3: Ubersicht von in-house synthetisierten (TVT & IKFT) und untersuchten MeOH-Katalysatoren mit
ausgewihlter Charakterisierung unter einheitlichen Testbedingungen von 50 bar, 250 °C, CO2/COx = 0,8 und
36 In/(g*h), physikalisch gemischt (50:50 Gew.%) mit H-FER 20.

Metall-Komposition

Spez. Cu- DME- CO»- DME-
Bezeichnung Préparations- Cu/zn/zr/(La) Oberflache BET-Oberflache Produktivitdt ~ Umsatz Selektivitat
Methode [m?/g]

[Gew.%] [m?/g] [gome/kg*h] [mol%] [mol%]

Czz33 HKF 64/30/6 17 82 325,9 11,2 69,0
Czz 41 HKF 65/32/3 20 80 123,2 9,8 32,3
CZz 50 HKF 58/29/12/(1) 19 101 306,8 11,8 61,8
Czz51 HKF 53/26/11/(10) 16 86 186,1 8,2 49,4
CzZz 53 HKF 60/29/11 18 129 399,3 12,6 84,9
CZZ-TVT-1.2 KF 66/13/21 7 101 114,4 8,3 32,2
CZZ-TVT-2.1 KF 64/29/7 33 125 458,7 12,7 82,5
CZZ-TVT-3.1 KF 63/33/5 29 110 368,6 11,7 73,3
CZZ-TVT-4.1 KF 62/33/5 18 114 268,7 11,6 65,1
Czz 43 FSP 73/16/11 26 k.A. 230,8 8,4 53,9
CZAkom Kommerziell 62/28/10° 21 98 408,1 11,2 77,5

a; Al statt Zr

Im Zuge von Kinetik-Untersuchungen (Kapitel 3.8) mit dem Ziel einer Katalysatorbett-Optimierung
(siehe Kapitel 4.3.1 ff.) zur Maximierung der DME-Produktivitit wurde ein CZZ/H-FER 20-
Katalysatorsystem ausgewadhlt. Die zentralen Charakterisierungsdaten des dafiir ausgewahlten CZz-
Katalysators sind in Tab. 4 zu finden.

Tab. 4: In-house synthetisierter (TVT & IKFT) und in der Katalyse untersuchter CZZ-Katalysator mit

ausgewdhlter Charakterisierung bei 30 bar, 240 °C, CO2/COx = 0,7 und 35 In/(g*h) nach 182 h ToS,
physikalisch gemischt (50:50 Gew.%) mit H-FER 20.

Bezeichnung Préparations- Metall- Spez. Cu- BET- DME- COz-Umsatz DME-
Methode Komposition Oberflache Oberflache Produktivitat [mol%] Selektivitat
Cu/Zn/zr [m?/g] [m?/g] [gome/kg*h] [mol%)]
TVT-CZZ-
KF 62/30/8 35 98 194,4 5,9 60,4
16112020

Die verwendeten Dehydratisierungskomponenten innerhalb dieser Arbeit sind kommerziell erworben
und in Tab. 5 aufgefiihrt. Die Ubersicht benennt die Dehydratisierungskomponenten mit ihrer
jeweiligen BET-Oberflache und Aciditdat nach NHs-Aufnahme eingeteilt nach ,Low temperature” (LT)
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bzw. ,High temperature” (HT), um ein Mal fiir das Verhaltnis von schwacher und starker Aciditat
(vereinfacht: Lewis- bzw. Brgnsted-Sdure Zentren) sowie ihrer Gesamt-Aciditdt zu erhalten. NHs3 kann
stark an Brgnsted-Saurezentren adsorbieren und schwache Bindungen liber Wasserstoffbriicken mit
anderen NHs-Molekiilen eingehen oder dhnlich schwache Bindungen an Lewis-Siurezentren.166-167
Beide Saurezentren-Typen kdnnen Uber NHs3-TPD bestimmt werden, eine direkte Differenzierung
zwischen Lewis- und Brgnstedzentren ist jedoch nicht méglich.81% Die Zeolithe und y-Al,O3 werden
in Kapitel 4.2.1 nach ihrer Eignung im variablen Synthesegas, sowie in Kapitel 4.2.2 auf ihre
Langzeitstabilitdt innerhalb der direkten DME-Synthese untersucht.
Tab. 5: Spezifische BET-Oberflache und Saure-Eigenschaften von H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20

und y-Al20; - Daten fiir H-FER 20 und y-Al203 von Kim et al.'’° H-MFI Daten von Aboul-Fotouh et al (BET).1%,
NHs-TPD Daten fiir H-MFI 400 von Yu et al.'”, H-MFI 240 und 90 von Reddy et al.'”2,

NHs-TPD Peak-Positon/ °C  Sdure-Menge/ mmol NHz/gxat

Gesamt-
Dehydratisierungs- LT- HT
Seer/ m?/g  LT-Region  HT-Region Aciditat
komponente Region  Region Ref.
(LT + HT)
H-FER 20 390 208 383 0,70 0,31 0,39 170
H-MFI 400 306 186 398 0,24 0,11 0,13 e
H-MFI 240 320 <227 352 0,22 0,06 0,16 172
H-MFI 90 340 <227 352 0,61 0,26 0,35 172
y-Al203 213 239 351 0,37 0,18 0,19 170

Die Zeolithe wurden vor ihrer Verwendung bei 550 °C fur 4 h kalziniert und anschliefend in die

PartikelgroBenfraktion von 250 - 500 um gesiebt.

3.2 Charakterisierungs-Methoden

Die in Kapitel 3.1 aufgefiihrten Katalysatormaterialen wurden am IKFT im Rahmen einer anderen
Promotionsarbeit charakterisiert. Die Details zur Charakterisierung wurden in einer gemeinsamen

Veréffentlichung®?! beschrieben.

Leistungskennzahlen

Zur Beurteilung des Leistungsvermégens und fir den Vergleich von Katalysatoren bzw.
Katalysatorsystemen bedarf es einer Reihe von Leistungskennzahlen, deren Berechnungen
nachfolgend aufgefiihrt werden. Da es sich bei der direkten DME-Synthese, ausgehend von CO- bzw.
CO,-Hydrierung, um eine Reaktion mit Volumenkontraktion handelt ((R1) bzw. (R2)), wird ein inerter
Standard fir die Berechnung der austretenden Stoffstrome verwendet. Die fiir die Leistungs-
Kennzahlen bendtigten austretende Stoffstrome werden nach Gl. 1 berechnet. Die Wahl von N; als
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inerter Standard ergab sich primar daraus, dass N, mittels Gaschromatographie (GC) (siehe Kapitel

3.4.5) bzw. pu-GC (Kapitel 3.6.5) direkt bestimmt werden kann.

PN 37N2 in
— — * Y Gl. 1
R * TN }N’Nz,aus yl,aus

Niaus = VN,in *

Hierbei ist VN.in der eintretende Volumenstrom unter Norm-Bedingungen, welcher in dieser Arbeit aus
der Summe der MFC-Volumenstréme berechnet wird (siehe Kapitel 3.4.3 und 3.6.3). Die zusatzlichen
Norm-Bedingungen fiir Druck (Py) und Temperatur (Ty), die universelle Gaskonstante R und der
eintretende Np-Stoffanteil yy, ;n, ergeben den eintretenden Np-Stoffstrom. Durch die Division von
VN, aus €rhalt man den austretenden Gesamt-Stoffstrom 1; 4,5, der durch Multiplikation mit J; 4., den

Stoffstrom n,; 4,5 flr die entsprechende Spezies i ergibt.
Umsatz

Als MaR des umgesetzten Kohlenstoffs innerhalb des Synthesegases wird in dieser Arbeit der CO-, CO,-

und COx-Umsatz verwendet.

CO- und CO,-Umsatz:

XCO == . N GI 2
Nco,in

_ TNco,,in — Nco,,aus

Xco, = - Gl.3
Nco,,in
COx-Umsatz:
_ Nco,in — Nco,aus T Nco,,in ~ Nco,,aus
Xco, = - 17 Gl. 4
Nco,in T Nco,,in
Selektivitat

Bei der Selektivitat wird in dieser Arbeit zwischen Kohlenstoff-basierter Selektivitdt (CO und CO,
kénnen sowohl Edukt als auch Produkt sein) und Oxygenat/Kohlenwasserstoff-basierter Selektivitat
unterschieden. In der zweiten Berechnungsmethode werden alle Produkte berlicksichtigt, die tiber CO

bzw. CO; entstehen, nicht aber evtl. produziertes CO bzw. CO..

Fir die Berechnung der Kohlenstoff-basierten Selektivitit werden drei Fille unterschieden, je
nachdem ob CO und CO; als Produkt bzw. Edukt auftreten. Die Selektivitat eines Produktes i wird unter
berlcksichtigung der jeweiligen Anzahl der Kohlenstoffatome ng, in den betrachteten Spezies

berechnet.
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Fall 1: CO und CO; sind Edukte, woraus sich die CO-basierte Selektivitats-Berechnung ergibt (GlI. 5):

nCi Nj aus

Si,co,+cO0 = Gl.5

2- riDME,aus + riMeOH,aus + Zi rlCir'li,aus
Die Oxygenat/Kohlenwasserstoff-basierte Selektivitdt berechnet sich analog zu Gl. 5.

Fall 2: CO ist Edukt, CO; ist Produkt, hieraus ergibt sich die CO-basierte Selektivitats-Berechnung nach
Gl. 6.

rlCini,aus

Si,CO = Gl 6

2 * NpME,aus T NMeoH,aus + 1co,,aus —MNco,,in T 2i N¢; Niaus

Fall 3: CO, ist Edukt, CO ist Produkt, hieraus ergibt sich die CO,-basierte Selektivitdts-Berechnung nach

Gl. 7.

N¢;Nj aus
Si,co, =5 . . . . Gl.7
2 ' NpMEaus + NMeoH,aus + Nco,aus—Nco,in T 2i N¢;Niaus

Die H,0-Selektivitdt wird aus dem abreagierten H, und dem produzierten H,O berechnet. Da die
Synthesegas-Zusammensetzungen ohne Wasser in den Reaktor geleitet wird, gibt es keinen Term fir

eintretenden H,0-Stoffstrom.

rlI-IZO,aus Gl. 8

SH,0H, = FR—
H,,in H,,aus

Produktivitat
Die Produktivitat wird als katalysatorspezifische Leistungskennzahl gewahlt, welche Umsatz und

Selektivitat beinhaltet. Der erzeugte Stoffstrom n,,,s eines Produktes i wird auf die MeOH-

Katalysator- bzw. Dehydratisierungskomponenten-Masse mg,. bezogen und tber Gl. 9 berechnet:

Miaus . g7 Gl.9

l)i,Kat =
Mgat

Die Produktivitdt eines Produktes i wird im Falle der ToS-Auftragung in Kapitel 4.1.2 und 4.1.5
normalisiert. Die normalisierte Produktivitat P;" berechnet sich aus einer Produktivitat zum Zeitpunkt
t bezogen auf die Produktivitdt zu einem definierten ToS-Zeitpunkt t*.

Pi(t

Gl. 10
P (t*)

Pi*=

3.3 Bestimmtheitsmald

In dieser Arbeit wird in verschiedenen Zusammenhangen die Anpassung von Daten mithilfe einer

Regressionskurve abgebildet. Zur Bewertung der Anpassungsgiite wird das BestimmtheitsmaR R?
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verwendet, welches bei einer vorgegebenen Regressionskurve berechnet werden kann. Das
BestimmtheitsmaR R? driickt den Anteil der Variabilitit der Messwerte y; aus, die durch die
Regressionskurve vorhergesagten Werte (Schatzwerte) 9; und dem arithmetischen Mittelwert der

Messwerte y nach Gl. 11 bestimmt wird.!”3

2 _ Z(}A’z _37)2 . Gl. 11
= S0 =9 |

3.4 Labor-PFR-Anlage

Die Messungen zum MeOH-Katalysator-Screening (Katalysatoren aus Tab. 3, Ergebnisse u.a. in Kapitel
4.1), die Untersuchungen der Dehydratisierungskomponenten (Kapitel 4.2), die Voruntersuchungen
zur CZZ/H-FER 20-Langzeitstabilitat (Kapitel 4.1.5) sowie die Untersuchungen zur KW-Bildung (Kapitel
4.2.4) wurden in der Labor-PFR-Anlage durchgefiihrt (Abb. 21).

3.4.1 Anlagen-Set-Up

Die Versuchsanlage befindet sich unter einem permanent absaugenden Laborabzug. Die
Gasversorgung erfolgt Gber Hochdruckleitungen und 50 L Gasflaschen aullerhalb des Labors. Um
Kondensation zu vermeiden, werden die Rohrleitungen und Fittings vor dem Reaktor sowie bis zur
Analytik mittels Heizschniiren der Firma Horst GmbH begleitbeheizt. Der Anlagendruck ist bis auf
maximal 100 bar durch ein Sicherheitsventil begrenzt. Der Festbettreaktor hat eine Lange von 460 mm,
der innere Durchmesser betragt 12 mm bei einer Wandstarke von 2 mm. Der Reaktor ist aus Edelstahl
1.4571 (X6CrNiMoTi17-12-2) gefertigt. Er ist flir Temperaturen bis 350 °C sowie fiir Driicke bis 150 bar
ausgelegt. Die Verbindungstechnik des Reaktors mit der Zufuhr- und Abfuhrleitung stammt von der
Firma Swagelok. Ein NiCr-Ni Typ K Thermoelement (TE) mit einem duRReren Durchmesser von 1,5 mm
kann zur Messung des axialen Temperaturprofils in ein daflir vorgesehenes, von der Reaktionszone
abgegrenztes, konzentrisches Rohr mit duRerem Durchmesser von 2,5 mm eingefiihrt werden. Der
Reaktor wird Gber 100 mm lange Heizpatronen der Firma Horst GmbH beheizt. Vier der Heizpatronen
sind jeweils in insgesamt vier Paare an Messingbacken eingeschoben, welche den Festbettreaktor axial
umschlieBen. Diese vier Heizzonen (HZ) kdnnen unabhangig voneinander geregelt werden, um den
isothermen Betrieb in axialer Richtung zu verbessern. Die Messingbacken sowie die Reaktor-Inlet- und
Outlet-Verbindung sind von Warmeisolierungsmanschetten (Horst GmbH) umschlossen, welche
individuell geregelt werden, um zusatzlich zu den Begleitheizungen Kondensationseffekte zu

vermindern (Abb. 21, rechts).
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Abb. 21: Labor-Versuchsanlage: Single-Pass PFR mit MFC-Gas-Dosier-System, vier axialen unabhangigen Heizzonen, GC und FTIR Analytik (R&l links, Bild des isolierten
Reaktors rechts).5®



3.4.2 Katalysatorbett

Fir die Versuche wurden die Katalysatoren (MeOH-Katalysator und Dehydratisierungskomponente)
jeweils mechanisch zerkleinert und die GréRenfraktion von 250 - 500 um gesiebt. Zur verbesserten
Warmeabfuhr und Verdiinnung des Katalysatorbetts wurde SiC in entsprechender SiebgréBenfraktion
vorbereitet und mit der MeOH-bildenden Komponente im Massenverhaltnis SiC/MeOH-
Katalysator = 10 eingewogen und anschliefend mit beiden Aktivkomponenten physikalisch gemischt.
Das so verdiinnte physikalische Katalysatorgemisch wurde anschlieRend in den Rohrreaktor als
Festbett eingebracht und durch Metallsiebe fixiert. Vor und nach dem Katalysatorbett wurden jeweils
SiC-Schittungen mit einer Lange von 100 mm + 4 mm positioniert. Die exothermen Reaktionen der
direkten DME-Synthese ((R1)-(R4)) erzeugen im Katalysatorbett zusatzliche Reaktionswarme, wodurch
sich die Solltemperatur des Reaktors und die Katalysatorbett-Temperatur unterscheiden kénnen.
Daher wurde Uber axiale Temperatur-Messungen Uberprift, inwiefern die Katalysatorbett-
Temperatur von der Reaktor-Solltemperatur abweicht. Innerhalb der Katalysator-Screening-
Messungen zu MeOH-Katalysatoren und Dehydratisierungskomponenten stellte sich ein maximales

axiales AT von 2,2 °C fiir die héchste gemessene Temperatur von 250 °C ein (siehe Anhang Abb. 68).

3.4.3 Gasversorgung

Die Gasstrome der Zuleitungen werden mittels Mass-Flow-Controller (MFC) der Firma Bronkhorst
High-Tech B.V. geregelt, welche ein kalorimetrisches Messprinzip verwenden. Dabei kommen ein
Turbulenzfilter sowie eine parallel geschaltetete Kapillare zum Einsatz, welche mit zwei
Temperaturfuhlern ausgestattet sind. Dazwischen befindet sich ein Heizelement. Die gemessene
Temperaturdifferenz wird genutzt, um den Massenstrom zu berechnen. Das Regelventil wird Uber
einen PID-Regler gesteuert. Die Einstellung des gewiinschten Drucks wird mit einem mechanischen
TESCOM™-Druckregler von Emerson Electric Co. vorgenommen. Die verwendeten Gase von BASI
(Kohlenstoffdioxid N45/Stickstoff N50) und Air Liquide (alle anderen) und deren Reinheit sind in Tab.
6 aufgefihrt.

Tab. 6: Verwendete Gase und deren Reinheit fiir die Katalysator-Untersuchungen mit der PFR-Laboranlage.

Gas Reinheit/ Vol.%
Alphagaz™ 2 Stickstoff > 99,9999
Alphagaz™ 2 Argon > 99,9999
Alphagaz™ 2 Wasserstoff > 99,9999
Kohlenstoffmonoxid N37 >99,97

Kohlenstoffdioxid N45/Stickstoff N50 50,0+ 1,0
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3.4.4 Mess- und Regelungsausstattung

Die eingesetzte Labbox von HiTec Zang GmbH erfasst die Messwerte der TE sowie der Drucksensoren
und regelt die Reaktorheizungen. Mit einem Anlagenrechner und der Software LabVision von HiTec
Zang GmbH kann die Labbox angesteuert werden. Die MFC werden Uber die FlowDDE-Software von
Bronkhorst High-Tech B.V. geregelt und sind liber eine RS-232 Schnittstelle mit dem Anlagenrechner
verbunden. Alle prozessrelevanten Parameter, auRer der Anlagendruck, kénnen durch Einbinden der
FlowDDE-Software in LabVision mittels einer grafischen Oberflache auf dem Anlagenrechner reguliert

und lberprift werden.

3.4.5 Analytik

Fir die Bestimmung der Gaszusammensetzung der Reaktor- und Bypass-Strome kommen parallel ein
Gaschromatograph (GC) und ein Fourier-Transformations-Infrarotspektrometer (FTIR) zum Einsatz.
Der Vorteil von zwei unabhangigen Messgeradten besteht vor allem darin, dass Abweichungen und
Ungenauigkeiten leicht Gberprift werden kénnen. AuRerdem lasst sich durch den Einsatz des FTIR

zeitnah der stationdre Zustand des Reaktors feststellen.

Gaschromatograph (GC)

Fir die Labor-PFR-Anlage wird ein GC G1530A von Agilent eingesetzt. Ein automatisierter Loop Filling
Manager, LFM 205 der Firma Teuner Analysetechnik GmbH injiziert die Gasproben in die Saulen. Fir
die Trennung der Gase werden zwei Sdulen der Firma Restek Corporation verwendet (RT®-Msieve 5A
und RT®-U-BOND). Der GC ist hausintern mit Kalibriergasen von basi Schéberl GmbH & Co. KG

kalibriert. Ein Messzyklus des GC's betragt ca. 20 min/Messung.

Fourier-Transformations-Infrarotspektrometer (FTIR)

Fir die in dieser Arbeit durchgefiihrten Experimente wird ein FTIR CX4000 der Firma Gasmet
Technologies Oy mit MCT-Detektor (Mercury-Cadmium-Tellurid) verwendet. Die Kalibrierung der
Spezies MeOH, DME, H,0, CO, CO,, Methan und Ethan wird jeweils 6 - 10-fach (Spezies-abhangig)
herstellerseitig mit Kalibriergasen durchgefiihrt. Der Messzyklen des FTIR lassen sich je nach Methode

spezifizieren und bewegen sich zwischen 1 - 60 s/Messung.

3.5 Bedingungen Katalysator-Screening

Nachfolgend sind die Betriebsbedingungen beschrieben, welche fiir das Katalysator-Screening (Kapitel
4.1), die Langzeitstabilitdts-Untersuchungen des CZZ/H-FER 20 Systems (Kapitel 4.1.5) und die

Untersuchung der KW-Bildung (Kapitel 4.2.4) verwendet wurden.
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Reduktionsprogramm

Die Reduktion von CZA- bzw. CZZ-basierten Katalysator-Systemen erfolgte bei 1 bar unter 5 Vol.% H,
verdinnt in Ar, wahrend die Temperatur von 100 auf 200 °C mit einer Rampe von 20 °C/h erhdht
wurde, mit anschlieBender Temperaturrampe von 12 °C/h auf die endgiiltige Reduktionstemperatur
von 240 °C mit 50 Vol.% H; verdiinnt in Ar. Die Reaktortemperatur wurde im Anschluss weitere 5 h bei
240 °C gehalten, bevor der Reaktor mit Ar gespiilt und auf 220 °C abgekiihlt wurde. AnschlieRend

wurde der Druck auf 50 bar erhéht, um die Katalyse-Untersuchungen durchzufiihren.
Einlaufzeit

Jedes Katalysator-System wurde einer statischen Einlaufzeit zwischen 3 - 10 h ToS unterzogen, bis ein
weitgehend stationarer Konzentrationsverlauf der Spezies auf dem FTIR zu erkennen war (Kapitel
3.4.5). Die Reaktionsbedingung wahrend der Einlaufzeit war 230 °C, 50 bar, 18 Iv/(g-h), CO,/COx=0,8

bei einem konstanten COx-Anteil von 15 Vol.%.

Im Falle der Langzeitstabilitdts-Untersuchungen des CZZ/H-FER 20 Systems in Kapitel 4.1.5 wurde die

statische Einlaufzeit auf 200 h ToS verlangert.

Synthesegas-Bedingungen

Die verwendeten Synthesegas-Zusammensetzungen sind in Tab. 7 aufgefiihrt. Die Reaktortemperatur
sowie die GHSV wurde zwischen 210 - 260 °C bzw. 12 - 42 Iy/(g-h) varriert. Der Reaktordruck sowie die
CO«-Konzentration im Synthesegas wurde stets bei 50 bar bzw. 15 Vol.% gehalten. Die H,-
Konzentration wurde entsprechend Gl. 12 in Abhéngigkeit der CO und CO,-Konzentration
Uberstéchiometrisch gewahlt. Die Variation des CO,/CO-Verhaltnisses wurde unter konstantem CO,-

Anteil (15 Vol.%) durchgefiihrt (Tab. 7).

Tab. 7: Synthesegas-Zusammensetzung fiir die Untersuchung des CZZ/FER und CZA/FER-Systems.

Hao/ co/ COy/ Ar/
C0O2/COx

Vol.% Vol.% Vol.% Vol.%
0,00 34,5 15,0 0,0 35,5
0,07 35,5 14,0 1,0 34,5
0,20 37,5 12,0 3,0 32,5
0,47 41,5 8,0 7,0 28,5
0,80 46,5 3,0 12,0 23,5
1,00 49,5 0,0 15,0 20,5

Na-Anteil: 15 Vol.%, 50 bar

YH, i = 23" (YCOZ_in + YCO_in) + Yco,in Gl. 12
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Die allgemeine Prozedur der Prozessparameter-Variation fiir die Messungen des Katalysator-
Screenings und der Langzeit-Untersuchung des CZZ/FER 20 Systems ist in Abb. 22 schematisch
dargestellt. Nach einer statischen Einlaufzeit (konstante Betriebsbedingungen) wurde das Reaktor-
System mit Stickstoff gespilt und eine Referenzpunkt-Messung durchgefiihrt. Im Anschluss wurde der
Reaktor auf die gewiinschte T-Stufe geheizt und einer Variation der Synthesegas-Zusammensetzungen
(Tab. 7) bei konstantem Druck und GHSV unterzogen. Nach dem durchlaufen der Synthesegas-

Variation wurde der Zyklus fiir die nachste T-Stufe bzw. GHSV wiederholt.

Reaktor 230 °C, CO,/CO, ) 0,80
C0,/CO, _—» | spillen | —~
Referenz-

/c'oz /co, \ 210/220/230

Aufheizen

Konstant:

0,50 12-42 I/(gh) nichsten
50 bar
\ 15 Vol. CO,
€o,/co,

€0,/€O, co,/c0,

.

Abb. 22: Schematische Messprozedur unter Temperatur, GHSV und CO2/CO\-Variation mit zyklischer
Referenzpunkt-Messung fiir Katalysator-Screenings und Langzeit-Untersuchungen des CZZ/FER 20 Systems.

Wandschlupf

Das Vermeiden von Wandschlupf wird gewahrleistet, indem man das Verhaltnis der Abstdnde
zwischen Reaktor-Innenwand und Thermoelement-Fiihrung-AuRenwand zum Partikeldurchmesser in
einem Verhiltnis groRer als 10 wahlt.Y® Im Falle des Labor-PFR und des verwendeten
PartikelgroBenbereichs von 250 - 500 um ergibt sich ein ein Verhaltnisbereich von 9,5 - 19, wodurch

Wandschlupf weitgehend vernachlassigt werden kann.

3.6 Multi-Reaktor-Screening-System: ,MURSS-2*

Flr das parallele Untersuchen von Katalysatoren sowie der zeiteffizienten und genauen Aufzeichnung
von Kinetik-Daten wurden im Rahmen dieser Arbeit ein 6-fach-Parallelreaktorsystem - genannt ,Multi

Reactor Screening System 2“ (MURSS-2) - aufgebaut, in Betrieb genommen und die Mess-Genauigkeit
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guantifiziert. Die Anlage “MURSS-1“ wurde im Zuge einer Vorarbeit am Institut entwickelt, bestehend
aus 16-parallel betreibbaren Batch-Reaktoren, um Informationen lber die generelle Wirksamkeit von
Katalysator-Systemen zu erhalten. Im Rahmen dieser Arbeit wurde MURSS-2 u.a. zur Ermittlung der
Katalysatorbett-Optimierung des CZZ/H-FER 20-Systems (Kapitel 4.3.1 ff.) sowie zur Quantifizierung
von Deaktivierungsursachen des CZZ/H-FER 20-Systems (Kapitel 4.4) eingesetzt. Zudem wurden mit
MURSS-2 experimentelle Untersuchungen von Stofftransporthemmung in der MeOH-Synthese mit

dem kommerziellen Referenz CZA-System durchgefiihrt (siehe Anhang: Abb. 67).

3.6.1 Anlagen-Set-Up

Die Versuchsanlage MURSS-2 (Abb. 23) befindet sich in einem Raum mit den AbmaRen 4x4x3 m3 mit
Zugangstir und permanenter Abzugs-Einrichtung (10-facher Luftwechsel) (siehe Abb. 83 Anhang). Die
Analytik befindet sich im selben Raum, die Gasflaschen-Versorgung ist auBerhalb des Abzugsraums

aufgebaut.

Die Festbettreaktoren haben eine Lange von 600 mm, der innere Durchmesser betragt 17,4 mm bei
einer Wandstarke von 4 mm. Die Reaktoren sowie die Fittings zu Kopf- und FuB-Anbindung sind aus
Edelstahl 1.4401 gefertigt (Abb. 25). Die Reaktoren werden mittels Messingbacken und den darin
eingeschobenen 200 mm langen Heizpatronen der Firma Horst GmbH beheizt. Pro Messingbacken-
Block sind vier Heizpatronen mit je maximal 160 W Warmeleistung eingebaut. Um den Aus- und Einbau
des Reaktors moglichst zeiteffizient zu gestalten, lassen sich die Messingbacken sowie die Vermiculite-

Isolierung tiber Scharniere 6ffnen (siehe Abb. 84 im Anhang).

Um Kondensation zu vermeiden, werden die Rohrleitungen, Fittings und Rotameter vor und nach dem
Reaktor bis zur Analytik mittels Heizschniiren der Firma Horst GmbH begleitbeheizt. Die
Verbindungstechnik bis zu Reaktor-Inlet und ab Reaktor-Oulet ist von der Firma Swagelok. Die Inlet-
und Outlet-Anschlisse, sowie die Anschlisse fiir die axiale-Temperaturmessung sind mit Dichtungen
der Firma SITEC-Sieber Engineering AG ausgefiihrt. Der Anlagendruck ist bis auf maximal 100 bar durch
ein Sicherheitsventil begrenzt (Abb. 24).

Eine Zusammenfassung der wichtigsten Basis-Daten der Anlage MURSS-2 ist in Tab. 8 zu finden. Das

vereinfachte R&l ist in Abb. 24 dargestellt, ein detailliertes R&lI ist im Anhang zu finden (Abb. 85).

44



Abb. 23: MURSS-2 Frontal-Ansicht mit ge6ffneten Vermiculite-Isolierung der Reaktoren.
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Abb. 24: Vereinfachtes R&I der Anlage MURSS-2.
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Tab. 8: MURSS-2 Basisdaten.

Synthesegas- Kapillar-

Temperatur Druck Katalysator Reaktoren Warmeleistung

Volumenstrom durchmesser

Masse/ Siebfraktion/ Lange/ Durchmesser/

°C bar In/min Material kw mm
g pm mm mm
0,5-10 Edelstahl 8,64 (Reaktor)
20 - 350 1-100 0,5-5 250 - 500 600 25,4x17,48 0,2
(Rest SiC) 1.4401 1,42 (Begleithzg.)

Die Bereiche fir Temperatur, Synthesegas-Volumenstrom und Katalysator stellen eine Empfehlung dar. Maximaler Anlagendruck auf 100 bar begrenzt.

MFC Gas-Analytik Begleit-Heizungen
N2/ co/ CO2/Ny/ Hy/ FTIR u-GC
Tmax
In/min In/min In/min In/min (Gasmet) (Inficon)
0,05-2,2 0,04-2,1 0,04-2,2 0,06-2,3 10s/Messung Ca. 220s/Messung 200 °C
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Ein Thermoelement (NiCr-Ni Typ K) mit einem duBeren Durchmesser von 1 mm kann zur Messung des
axialen Temperaturprofils in ein daflir vorgesehenes, von der Reaktionszone abgegrenztes,

konzentrisches Rohr mit duBerem Durchmesser von 2,5 mm eingefiihrt werden (Abb. 25).

Abb. 25: Inlet- und Outlet-Anbindung eines MURSS-2-Reaktorrohrs mit Dichtungsringen und axialem
konzentrischen Hiillrohr zur Messung von Temperaturprofilen.

3.6.2 Katalysatorbett

Fir die Versuche wurden die Katalysatoren (MeOH-Katalysator und Dehydratisierungskomponente)
jeweils mechanisch zerkleinert und die GréRenfraktion von 250 bis 500 um gesiebt. Zur verbesserten
Warmeabfuhr und Verdinnung der Katalysatorbetten wurde SiC in dhnlicher SiebgréRenfraktion
vorbereitet und mit der MeOH-bildenden Komponente im Massenverhiltnis von SiC/MeOH-
Katalysator = 19 eingewogen und anschliefend mit beiden Aktivkomponenten physikalisch gemischt.
Da im Fall von MURSS-2 der Innendurchmesser des Reaktors um 2,7 mm grosser ist als bei der PFR-
Laboranlage, sollen radiale und axiale Temperaturgradienten durch erhéhte SiC-Verdliinnung
vermieden werden. Die exothermen Reaktionen der direkten DME-Synthese ((R1)-(R4)) erzeugen im
Katalysatorbett zusatzliche Reaktionswarme, wodurch sich die Solltemperatur des Reaktors und die
Katalysatorbett-Temperatur unterscheiden kénnen. Daher wurde liber axiale Temperatur-Messungen
Uberprift, inwieweit die Temperatur des Katalysatorbetts von der eingestellten Reaktortemperatur
abweicht. Innerhalb der Kinetik-Messungen, welche fiir die Parametrisierung eines Formalkinetik-
Modells verwendet wurden (Kapitel 3.8), stellte sich ein maximales axiales AT von 1,1 °C fir die
hochste gemessene Temperatur von 240 °C ein (siehe Anhang Abb. 69). Innerhalb der Statik-Punkt-
Messreihe (Kaptiel 3.7) ergab sich bei der héchsten gemessenen Temperatur von 270 °C ein maximales

AT von 2,3 °C.

Die mit SiC verdiinnten Katalysatorsiebfraktionen wurden nach dem Einwiegen gleichmaRig flinffach
aufgeteilt, nacheinander als Festbett-Schittung in den Reaktor gegeben und durch Metall-Siebe fixiert.

Vor und nach dem mit SiC verdiinnten Katalysatorbett wurden jeweils SiC-Schiittungen mit einer Lange
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von 80 mm + 3mm positioniert. Zur Uberpriifung, ob bei Verwendung der SiebgréRenfraktion (250 bis
500 pum) und den Ublichen Betriebsbedingungen der direkten DME-Synthese ein Risiko fir
Stofftransportlimitierung besteht, wurde der kommerzielle CZA-Referenzkatalysator experimentell im
MURSS-2 auf eine mogliche Stofftransportlimitierung untersucht. (siehe Anhang, Abb. 67). Es wurden
keine Anzeichen fiir Stofftransportlimitierung beobachtet, selbst bei Verwendung der gréRten

Siebfraktion von 800 - 1250 um unter den Bedingungen von 250 °C, CO,/COy = 0,2 und 30 bar.

3.6.3 Gasversorgung

Das Gasversorgungs-System, bestehend aus vier MFC der Firma Bronkhorst High-Tech B.V., ermoglicht
es jeweils unabhingig voneinander, CO, N,, H> und eine Mischung aus CO,/N, zu dosieren (verwendete
Gase und deren Reinheit siehe Tab. 6). Die Gasbereitstellung erfolgt Gber 50 | Gasflaschen, 6 mm
Hochdruckleitungen und der jeweils in Tab. 6 aufgefiihrten Gas-Reinheit. Die Volumenstromverteilung
des von den MFC eingestellten Gesamtgasvolumenstroms wird {ber 200mm lange
Restriktionskapillaren vor den Reaktoren realisiert (siehe Abb. 26). Die Kapillaren sind mit einem
AulRendurchmesser von 0,8 mm, einem Innendurchmesser von 200 um ausgefiihrt und werden tber
angelotete 1/16“ Hilsen mit entsprechende Swagelok-Reduzierstiicken verbunden. Die Kapillare wird
Uber eine Vorrichtung fixiert, die auch die Begleitheizung der Kapillare durch eine zweiseitig

eingefraste Nut zur Einbrigung eines Heizbands ermdoglicht.

Abb. 26: MURSS-2: Kapillare im eingebauten Zustand innerhalb der Vorrichtung (Links mit Abdeckung zur
Fixierung der Kapillare, rechts ohne Abdeckung).

Zusatzlich zu den Restriktionskapillaren ldsst sich der Gesamtvolumenstrom Uber die den Reaktoren
vorgeschalteten Schwebekorper-Durchflussmesser nachjustiert werden. Durch das vorhandene
Anlagen-Set-Up und mit der entwickelten Methodik zur Einstellung der Strémungsgleichverteilung
lasst sich der Gesamt-Volumenstrom mit einer relativen Abweichung ca. +2,0% auf die sechs
Reaktoren verteilen. Eine Fehlerabschatzung des Gesamtfehlers und den jeweiligen FehlergrofRen und

deren Quantifizierung ist in Kapitel 3.6.6 zu finden.

3.6.4 Mess- und Regelungsausstattung

Mit einem Anlagenrechner und der Software LabVision von HiTec Zang GmbH werden alle
prozessrelevanten Mess-und RegelgréBen erfasst und kénnen zeitgleich in Verbindung mit HiText™
automatisiert gesteuert werden. Die MFC werden (iber die FlowDDE-Software von Bronkhorst High-

Tech B.V. geregelt und sind liber eine RS-232 Schnittstelle mit dem Anlagenrechner verbunden. Die
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Begleitheizungen im Analytik-Bereich werden durch Temperaturregler der Firma Horst GmbH
realisiert. Alle weiteren Mess- und RegelgrofRen, Reaktortemperaturen, Begleitheizungen,
Anlagendruck, sowie die Positionierung des Multiportventils von Valco Instruments erfolgt Gber das

Prozessleitsystem in LabVision.

3.6.5 Analytik

Fir die Bestimmung der Zusammensetzung der Reaktor- und Bypass-Strome wird ein Anteil von
maximal 5 Vol.% des jeweiligen Reaktor/Bypass-Stroms zu der in Reihe geschalteten Analytik -
bestehend aus FTIR und Mikro-Gaschromatograph (u-GC) - geleitet, wobei der FTIR, wie in Kapitel 3.4.5
beschrieben, entsprechend baugleich zum Modell der Labor-PFR-Anlage ist und die Spezies in
derselben Weise kalibriert werden. Die 1/16“-Leitungen sind durch Heizschniire von Horst GmbH

begleitbeheizt, um Kondensation von Wasser und MeOH zu vermeiden.

Mikro-Gaschromatograph (u-GC)

Der pu-GC (Micro GC Fusion der Firma Inficon) ist mit zwei Warmeleitfahigkeitsdetektoren (WLD)
ausgestattet, die an RT-Molsieve 5A, 0,25 mm (10 m) und RT-Q-Bond, 0,25 mm (12 m) S&ulen
angeschlossen sind. Das Gerat ist hausintern mittels Kalibriergasen von basi Schéberl GmbH & Co. KG
fir die Spezies Methanol, Dimethylether, Wasserstoff, Stickstoff, Sauerstoff, Methan, Ethan, Ethen,
Propan, Propen, i-Butan und cis-Buten kalibriert. Die Kalibrierung von H,O ist anlagenseitig mittels

FTIR-Messungen als Referenz durchgefiihrt. Ein Messzyklus des pu-GC betragt etwa 220 s/Messung.

3.6.6 Fehleranalyse im Einzel- und Parallelreaktorbetrieb

Die Fehleranalyse der MURSS-2-Anlage (Abb. 24) wurde im Betrieb mit allen sechs Reaktoren
durchgefiihrt. Das Ziel der Fehlerabschatzung bestand darin, nachzuweisen, ob unter denselben
vorgesehenen Betriebsbedingungen in jedem Reaktor die gleichen Produktkonzentrationen (MeOH)
erreicht werden kénnen. Dazu wurde ein industrieller MeOH-Katalysator (CZA) in jeden der sechs
Reaktoren mit gleicher Masse (3,0 g), SiC-Verdiinnung (15,0 g) und Katalysatorbettldnge (ca. 55 mm)
gefiillt. Die Betriebsbedingungen fiir jeden Reaktor wurden wie folgt gewahlt: 220 °C, 30 bar mit einer
katalysatormassenspezifischen GHSV von 14 Iy/(g-h) und einer Synthesegas-Zusammensetzung von
CO/CO2/Hy/N> =12/3/38/47 Vol.%. Um den Fehler der ungleichméRigen Verteilung einer zusatzlichen
Katalysatorkomponente auszuschlieRen, wurde keine Dehydratisierungskomponente hinzugefiigt. Die
MeOH-Konzentration am Reaktorausgang wurde als Referenz fiir die Analyse herangezogen und
mittels FTIR gemessen. Die Reaktoren wurden jeweils im Einzel- und Parallelbetrieb gefahren, um die
MeOH-Produktion in den jeweiligen Betriebsarten zu vergleichen. Im Einzelreaktorbetrieb ergab sich
unter den Reaktoren 1-6 eine relative experimentelle Abweichung der MeOH-Konzentration

Uy MeoH, Einzel VON 12,65%. Im Parallelbetrieb der Reaktoren 1 - 6 betrug die relative experimentelle
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Abweichung der MeOH-Konzentration Uy, yeon paraiter £2,89%. Wie sich der Gesamtfehler im Einzel-
und Parallelreaktorbetrieb zusammensetzt und wie groR dies jeweiligen Fehlerquellen ausfallen, wird
nachfolgend beschrieben. Die relevanten Fehlerquellen aus MessgroRen x, y, z usw. wurden in der
Berechnung des Gesamtfehlers us der Fehlerfunktion f(x,y,z) Uber (Gl. 13) mit den jeweiligen

Probenstandardabweichungen g; bericksichtigt.

2 2

. \/(gax)z . <%Uy) + (g%) T Gl. 13

Neben MeOH konnten keine Oxygenat- oder Kohlenwasserstoffprodukte mit Konzentrationen lber

0,001 Vol.% nachgewiesen werden.

Fehler durch unterschiedliche Katalysatorbett-Temperaturen

Abweichende axiale Temperaturen im Katalysatorbett (ohne Reaktion) wurden in jedem einzelnen
Reaktor mit demselben TE gemessen, um Grenzabweichungen von sechs verschiedenen TE (NiCr-Ni
Typ K) auszuschlieRen. Die Reaktoren wurden dafiir einzeln, nacheinander, unter N,-Volumenstrom
0,7 In/(min-Reaktor) und 30 bar Reaktordruck vermessen. Die so gemessene mittlere Katalysatorbett-
Temperatur wurde einmalig manuell korrigiert und im Anschluss nochmals Gberpriift. Trotz der
manuellen Temperaturkorrektur konnten Unterschiede zur Solltemperatur im Katalysatorbett

festgestellt werden (Abb. 27).

— e -Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
296 Reaktor4 —e+ -Reaktor5 — e+ -Reaktor6
b
g 224 Tson =220 °C
)
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» ==
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Abb. 27: Axiale Reaktortemperatur der Reaktoren 1 - 6 fiir die Solltemperatur 220 °C bei 30 bar unter Na-
Volumenstrom von 0,7 In/(min-Reaktor).
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Fir die jeweiligen Reaktortemperaturen 1 -6 im Katalysatorbett wurde der Mittelwert der axialen
Temperatur-Messpunkte im Katalysatorbett zwischen 350 und 400 mm berechnet. Die resultierenden
durchschnittlichen Betttemperaturen To;sind in Tab. 9 dargestellt.

Tab. 9: Mittlere axiale Katalysatorbett-Temperatur (350 - 400 mm) der Reaktoren 1 - 6 fiir eine
Solltemperatur von 220 °C bei 30 bar unter N2-Volumenstrom von 0,7 In/(min-Reaktor).

Mittlere Katalysatorbett-

Reaktor Temperatur/ °C
1 219,3
2 220,0
3 219,0
4 218,9
5 221,6
6 221,1
Mittelwert/ °C 219,9

Die Probenstandardabweichung or( dieser n = 6 mittleren Katalysatorbett-Temperaturen T ; wird

Uber Gl. 14 berechnet.

n
1 —
10 = mz(%.i - Tp)? =+1,12°C Gl. 14
i=1

Dabei ist T, das arithmetische Mittel der gemessenen axialen Katalysatorbett-Temperaturen (Tab. 9).

Mit der Finite-Differenzen-Methode kann die Sensitivitdt der MeOH-Konzentration auf die mittlere
Katalysatorbett-Temperatur 6yM90H/5T0 experimentell oder mit einem geeigneten MeOH-Kinetik-
Modell bestimmt werden. In diesem Fall wird mit Hilfe des mikrokinetischen MeOH-Kinetik-Modells
von Campos et al.'’ 6YM80H/6T0 unter einer Temperaturvariation im Katalysatorbett von £+ h/2 °C

bestimmt:

or 1 b oc_h
8Ymeon _ YMeOHwmoaen (T =220°C+ 7) ~ YMeOHyoqen (T =220°C - 7) Gl. 15

5T, h

Fir h = 2 °C wird der modellbasierte Wert fur die Sensitivitat der MeOH-Konzentration auf die mittlere

Katalysatorbett-Temperatur bestimmt zu:

0Ymeon

ST = 0,0288 Vol. %peon/°C
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Basierend auf diesem Sensitivitdtswert kann der Fehler durch die abweichenden Katalysatorbett-

Temperaturenu, . ~Gber Gl. 16 berechnet werden.

8Ymeon JT0
uy_MeOHTO = 5T0 * =+1,60% Gl. 16

YMeOH—single

Fehler durch abweichende Reaktordriicke

Da die MeOH-Synthese aus CO bzw. CO2-Hydrierung druckabhangig ist ((R1) bzw. (R2)), miissen potenzielle
Druckunterschiede zwischen den Reaktoren bericksichtigt werden. Ein gemeinsames Druckventil (PIRC)
am Ende der Abgasleitung (Abb. 24) regelt den Druck in allen Reaktoren, so dass Druckunterschiede
zwischen den Reaktoren nur durch ungleiche Druckverluste in den jeweiligen Reaktorstrangen 1-6
entstehen konnen. Da in jedem Reaktorstrang die gleichen Ventile und Armaturen verwendet werden,
kénnen Druckunterschiede nur durch die unterschiedlichen Langen der 1/8“ Rohrleitungen bis zum
Druckventil auftreten. Bei kompressiblen Medien kann der Druckabfall Gber ein Rohr mittels Gl. 17

berechnet werden.”’

Ap — )\lpcz
p=p|1- [1-— Gl.17

A: Rohrreibungszahl

I: Ldnge der Rohrleitung

p: Dichte des Fluids

c : Leerrohrgeschwindigkeit

d: Innerer Durchmesser der durchstromten Rohrleitung

p: Druck zu Beginn der Rohrleitung

Fir die Abschatzung der unterschiedlichen Druckverluste wurde Stickstoff als Fluid mit einem
maximalen Norm-Volumenstrom pro Reaktor von 2 Iy/(min-Reaktor), einer Rohrtemperatur von 25 °C
und einem Solldruck von 30 bar bei PIRC betrachtet (Abb. 24). Hohere Volumenstrome bzw.
Strémungsgeschwindigkeiten waren im vorhandenen Anlagenaufbau nicht zu erwarten. Fir die
maximale Druckdifferenz zwischen zwei Reaktoren wurde die langste 1/8“ Rohrleitung (Reaktor 1:
2,9 m) mit der kiirzesten Rohrleitung (Reaktor 6: 1,5 m) verglichen. Zur Berechnung des Druckverlustes
muss der Rohrreibungszahl A bekannt sein. Um diesen Wert zu berechnen, ist es notwendig, die

Reynoldszahl (Re) des Durchflusses zu kennen. Diese wird Gber Gl. 18 berechnet:

Re= 4 Gl.18
Vv

Die Rohrreibungszahl wird nach der Art der Stromung entweder laminar (Gl. 19) bestimmt:
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64
- Gl. 19
A Re

oder bei turbulenter Stromung nach dem Blasius-Gesetz (eq S9):

0,3614 Gl. 20
~ Re025 )

Die dynamische Viskositat 1 p bei einer gegebenen Temperatur T beim Druck p lasst sich mittels GlI.
21 bestimmen.7®

Nrp = Mo eP/T Gl. 21

Flr die betrachteten Reaktorstrange (1 und 6) ergeben sich mittels Gl. 17 die folgenden Druckverluste:

Ap Reaktor 1: = 278 Pa
Ap Rektor 6: = 144 Pa

Die maximale Druckdifferenz zwischen zwei Reaktoren in der parallelen Reaktoranlage betrug somit
134 Pa. Fir die betrachteten Betriebsbedingungen (30 bar) wird eine maximale relative Abweichung
des Reaktordrucks von 0,0045% erreicht. Der Einfluss unterschiedlicher Reaktordriicke wird daher

vernachlassigt.

Fehler aufgrund abweichender Katalysatormassen

Die verwendete Prazisionswaage von Strohlein hat eine Messgenauigkeit von +100 pg. Bei einer
minimalen Katalysatormasse von 0,0526 g (im Falle der CZZ/FER Bett-Optimierungsversuche fir H-
FER 20, siehe Kapitel 3.7) ergibt sich ein maximaler relativer Fehler der Katalysatoreinwaagen von
10,19%. Der Fehler, der durch abweichende Katalysatormassen verursacht wird, kann daher

vernachlassigt werden.

Fehler durch Analysegerat: FTIR

Fir die Bestimmung der Produktkonzentrationen wurde im Falle der Fehlerabschatzung ein FTIR
CX4000 (Gasmet Technologies Oy) verwendet, der mit einer analytischen Genauigkeit von relativ
+1,00% fur geratekalibrierte Spezies misst (MeOH wurde vom Hersteller kalibriert). Diese Fehlerquelle

wird daher bei der Fehlerschatzung berticksichtigt.

Fehler durch Hot-Spot-Bildung

Die MeOH-bildende Komponente CZA wurde im Reaktor mit einer SiC/CZA-Verdiinnung von 5:1 gefillt.
Daher konnte eine ungleichmaBige Verteilung der aktiven Spezies im inerten Material zur Bildung von

Hotspots in axialer und radialer Richtung und damit zu Unterschieden in der Aktivitdt jedes
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Katalysatorbettes fuhren. Da der Fehler aufgrund von Katalysatorbett-Hotspots wy, weomn,not—spots Mit
dem vorhandenen Set-Up experimentell schwer zu ermitteln ist, wird dieser Fehler indirekt (Gl. 22) aus
dem experimentell ermittelten MeOH-Konzentrationsfehler im Einzelreaktorbetrieb Uy, yeon Einzel

(x2,65%), dem experimentell vorliegenden Relativfehler Uy meotr, (x1,60%) und der Herstellerangabe

zur FTIR-Genauigkeit Upeop prir (£1,00%) berechnet.

8ymeon 2 2
uyMeOHEmZE]:J( 5T, GT") + (unteon tot-spots)” + (Uy yeor rrin) Gl. 22

Der hieraus berechenbare relative Fehler durch Hot-Spots uueon nor—spors betragt +1,86%. Dieser
Fehler schlieRt alle unbekannten und vernachlassigten Fehler ein und ist daher wahrscheinlich héher

als im Falle einer direkten, messbaren Zugangsgrole.

Fehler durch ungleiche Stromungsverteilung im Parallelreaktorbetrieb

Die Fehlerfortpflanzungs-Funktion u, yeon paraiier iM Falle des Parallelreaktorbetriebs stellt sich wie

folgt dar:

SYMeOH 2 2 2, (8YMeoH z
Uy MeOH_Parallel = \j( 6’[?0 GTo) + (Umeon,Hot-Spots) T (uy_MeoH,mR) +(6GI-;SV GcHsv) Gl. 23

Abb. 28 zeigt die fluktuierende GHSV innerhalb einer Versuchsdauer von 190 min. Um wy, weon paraitel
zu berechnen, kénnen die Messdaten der Durchflussmesser vor den jeweiligen Reaktoren (Abb. 24)
herangezogen werden. Die Messdaten der Durchflussmesser werden verwendet, um die
abweichenden Reaktorvolumendurchfliisse und damit die Standardabweichung der GHSV ogysy zU
bestimmen (Gl. 24), welche den Fehler in der MeOH-Konzentration durch

Strémungsungleichverteilung Uy veogusy verursacht.

Die jeweilige Standardabweichung der GHSV wird mittels Gl. 24 berechnet:

n
1 _
OGHSV = HZ(GHSVi — GHSV)? = 40,51 1y/(g" h) Gl. 24
i=1
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Abb. 28: Fluktuation der GHSV fiir die Reaktoren 1 - 6, innerhalb einer ToS von 190 min, bei 30 bar und einer

Soll-GHSV von 14 In/(g-h).

Die MeOH-Sensitivitat der GHSV-Abweichung SYMEOH/MHSV wurde experimentell flir einen GHSV-

Bereich ermittelt, der typischerweise im Parallelreaktorbetrieb (Tab. 8) zu erwarten war (Abb. 29). Die

Versuchsbedingungen fir die GHSV-Variation waren: 220 °C, 30 bar und eine GHSV von 14 Iy/(g-h)

unter einer Synthesegas-Zusammensetzung von 12/3/38/47 Vol.% CO/CO2/H,/N..

1,6
1,4
1,2
1,0
0,8
0,6

0,4

MeOH-Konzentration/ Vol.%

0,2

0,0

Abb. 29: Experimentelle Bestimmung der MeOH-Sensitivitdt durch Variation der GHSV bei 220 °C,

12 Vol.% CO
.. 3 Vol.% €O,
30 bar, 220 °C
e,
e
............ e...
.............. °
y =0,0015x2 - 0,1106x + 2,5769
R?=0,9981
10 14 18 22 26 30 34 38

GHSV/ 1/(g-h)

C02/COx = 0,2 und 30 bar.
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Die MeOH-Sensitivitat gegeniber der GHSV 6yMeOH/(SGHSV wird fir eine GHSV von 14 Iyv/(g-h)
berechnet, da hier die hochsten MeOH-Sensitivitdt im betrachteten GHSV-Bereich zu erwarten ist
(siehe Abb. 29). Mittels Ableitung der Anpassungsfunktion y (siehe Formel Abb. 29) ergibt sich ein Wert
far SyMeo”/(SGHSV von -0,0686 Vol.% MeOH/In/(g-h). Durch die Sensitivitatsabschatzung, der

Standardabweichung ogysy und der mittleren MeOH-Konzentration im Parallelreaktorbetrieb

YMeOH-parallel l3sst sich der Fehler durch GHSV-Abweichungen nach Gl. 25 berechnen:

8ymeon OGHSV
= . = +1,489 Gl. 25
Hy-meongusy SGHSV }_’MeOH—parallel - %

Alternative Berechnung des Fehlers durch ungleiche Stromungsverteilung im Parallelreaktorbetrieb

Da der Gesamt-Fehler im Parallelreaktorbetrieb u, y.on paraner €xperimentell bekannt ist (+2,89%),

lasst sich Gber GI. 23 der Zusatzfehler im Parallelreaktorbetrieb wu, MeOH auf demselben indirekten
= GHSV

Weg Wwie Uyeonnot-spors berechnen, indem der zuvor berechnete Fehler wyeomnot—spors iM
Einzelreaktorbetrieb dem im Parallelreaktorbetrieb gleich gesetzt wird. Diese Berechnungsmethode

flhrt zu einem relativen Fehler firuw, , . von +1,16%. Beide relativen Fehlerwerte fiir die GHSV-
- GHSV

Abweichung (£1,48%: Siehe obere Berechnung und +1,16%) weisen auf einen akzeptablen zusatzlichen
Fehler im Parallelreaktorbetrieb hin und bestéatigen, dass das Parallelreaktorsystem MURSS-2 in der

Lage ist, qualitativ hochwertige kinetische Daten zu erzeugen.

3.7 Bedingungen Kinetik-Messungen

Im Zuge des MeOH-Katalysator-Screenings (Kapitel 4.1) und Untersuchungen von MeOH-
Dehydratisierungskomponenten (Kapitel 4.2) bzgl. Eignung in COj-reichem (CO,/COx20,8)
Synthesegas, wurde das CZZ/H-FER 20-System als vielversprechend identifiziert. Daher wurde fir
dieses Katalysator-System ein formalkinetisches Modell entwickelt, welches priméar die Optimierung
des Verhaltnisses der Aktivkomponenten CZZ und H-FER 20 im Katalysatorbett zum Ziel hatte. Die
experimentellen Daten, die zur Parametrisierung des formalkinetischen Modells bendtigt werden,

wurden unter den nachfolgenden Bedingungen erzeugt.

Reduktionsprogramm

Die Reduktion des CZZ-Katalysatoranteils erfolgte bei 2 bar mit 5 Vol.% H, verdiinnt in N,, wahrend die
Temperatur von 100 auf 200 °C mit einer Rampe von 10 °C/h erhdht wurde, gefolgt von einer weiteren
Erhéhung der Zieltemperatur von 220 °C mit 50/50 Vol.% H,/N> mit einer Rate von 10 °C/h. Nach
weiteren 60 min wurde der Reaktor mit N, gespiilt, auf 210 °C abgekihlt und anschlieRend auf 30 bar

Betriebsdruck zum Start der Einlaufzeit erhéht (Abb. 30).
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Abb. 30: Reduktionsprogramm, CZZ/FER-Bettvariations-Reihe bei konstant 2 bar (relativ).

Einlaufzeit

Damit verstarkte Aktivitat und Aktivitatsschwankungen zu Beginn der Katalysator-Untersuchung nicht
die Kinetik-Daten beeinflussen/Uberlagern, wurde eine sogenannte ,Einlaufzeit” fur alle
Katalysatorbetten durchgefiihrt. Hierbei wurden alle Katalysatorbetten zunachst fir 75 h ToS einer
Betriebsparameter-Variation unterzogen. Die Variation der Betriebsparameter in der Einlaufzeit ist in

Tab. 10 dargestellt.

Tab. 10: Betriebspunkte innerhalb der Einlaufzeit von 75 h ToS.

C0,/COx [Vol./Vol.] Temperatur [°C] GHSV [s1]
0,4/0,7/0,9 220 2,78
0,4/0,7/0,9 230 3,57
0,4/0,7/0,9 240

N2-Anteil: 35 Vol.%, H2-Anteil: 45 Vol.%, COx-Anteil: 20 Vol.%, 30 bar

Die generierten experimentellen Daten innerhalb der Einlaufzeit wurden fiir die experimentelle

Validierung des modellbasierten optimierten Katalysatorbett-Verhaltnisses verwendet (Kapitel 4.3.1).
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Bett-Zusammensetzung

Die Katalysatormaterialien CZZ und H-FER 20 wurden in flinf verschiedenen Bett-Zusammensetzungen
physikalisch vermischt. Jede Katalysatorkomponente wurde in Siebfraktionen von 250 -500 pm
gebracht und anschlieBend physikalisch im gewinschten Verhéltnis vermischt (Tab. 11). Innerhalb
dieser Siebfraktion betrug die Schiittdichte fiir CZZ 882,5 kg/m?* und fiir H-FER 20 415,0 kg/m3. Um eine
adaquate Verteilung der Katalysatorbett-Komponenten CZZ, H-FER 20 und SiC zu gewahrleisten, wurde
der gesamte Katalysatorbett-Inhalt flinffach unterteilt und einzeln eingefullt.

Tab. 11: Bett-Zusammensetzung der Aktivkomponenten CZZ und H-FER 20 unter konstantem
Katalysatorbett-Volumen von 4,2 ml fiir die Untersuchung zum optimalen CZZ/H-FER 20 Bett-Verhiltnis.

Katalysator- Czz H-FER 20 Czz H-FER 20
Bett Nr. [-] [Gew.%] [Gew.%] [Vol.%] [Vol.%]
1 50,0 50,0 32,0 68,0
2 81,2 18,8 67,0 33,0
3 89,5 10,5 80,0 20,0
4 95,0 5,0 90,0 10,0
5 98,6 1,4 97,0 3,0

Die Katalysatorbett-Ldngen betrugen jeweils 100 + 1 mm. Die physikalisch gemischten Katalysator-
Komponenten wurden mit SiC in derselben KorngrofRe wie die Katalysatorkomponenten fiir einen
moglichst isothermen Betrieb verdiinnt. Die Variation der Bett-Zusammensetzung erfolgte dabei unter
konstantem Katalysatorbett-Volumen von 4,2 ml. An der Ober- und Unterseite der Betten wurden

zusatzliche SiC-Schiittungen angebracht.
Die Versuche wurden in der Parallelreaktoranlage MURSS-2 durchgefiihrt (siehe Kapitel 3.6).

Kinetik-Messungen

Fur die Parametrisierung des Modells wurde eine Variation von Temperatur, CO,/COx-Verhaltnis unter
konstantem COx-Anteil (20 Vol.%), H>- (45 Vol.%) und N»-Anteil (35 Vol.%), sowie zwei unterschiedliche
GHSV gewahlt. Der Variations-Bereich ist in Tab. 12 dargestellt. Der ansteigende CO,-Anteil fiir die in
Tab. 12 dargestellte Synthesegas-Variation wird unter konstantem COx-Anteil (20 Vol.%) durchgefiihrt.
Innerhalb der Kinetik-Messungen wurde jeder Betriebspunkt fiir 200 min gehalten und die
Katalysatorbetten 1 - 5 nacheinander vermessen. Nach Abschluss eines CO,/COx-Variationszyklus und

einer Temperaturstufe wurden die Reaktoren fiir 60 min mit N, gesplilt.
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Tab. 12: Variationsbereich fiir CO2/COx, Temperatur und GHSV innerhalb der Kinetik-Messungen zur
Parametrisierung des CZZ/FER-Systems.

C0,/COx [Vol./Vol.] Temperatur [°C] GHSV [s]
0,40 210 2,78
0,60 220 3,57
0,70 230
0,75 240
0,80 250
0,90

N2-Anteil: 35 Vol.%, Ha-Anteil: 45 Vol.%, COx-Anteil: 20 Vol.%, 30 bar

Statik-Punkt-Messungen

Zwischen den Kinetik-Messungen wurden sogenannte ,Statik-Punkt-Messungen” durchgefiihrt. Ziel
dieser Messungen war es, die literaturbekannten Hauptursachen fir die Deaktivierung wie erhdhter
CO,-Anteil im Synthesegas und in Folge Wasser-Bildung®" °® 92 sowie Reaktionstemperatur’> 77 zu
guantifizieren, sowie eine Zuordnung der Deaktivierung auf die Aktivkomponenten CZZ und H-FER 20

zu ermoglichen.

Die allgemeine Prozedur der Prozessparameter-Variation inkl. Statik-Punkt-Messungen ist in Abb. 31
dargestellt. Jeder Statik-Punkt besteht dabei aus einem Betriebspunkt, der fiir eine Dauer von 10 h
konstant gehalten wurde. Dabei wurden die Reaktoren 1 -5 nacheinander fiir je 30 min analytisch

(Uber Micro- GC und FTIR) vermessen.

Fir jeden Reaktor wurden die Verlaufe der DME-Selektivitat bzw. der DME- und Gesamt-MeOH-
Produktivitat tUber eine Versuchsdauer von ca. 8 h betrachtet.® Die Statik-Punkte wurden fir alle
Reaktoren an mind. drei verschiedenen Temperaturen und drei CO,/COy-Verhiltnissen vermessen. Das
zunehmende CO,/CO-Verhiltnis fir die in Tab. 13 dargestellte Synthesegas-Variation wird unter
konstantem COx-Anteil (20 Vol.%) durchgefiihrt. Fiir die CZZ/FER Bett-Verhiltnisse von 67/33, 80/20,
90/10 (Vol./Vol.) wurden zusatzliche Statik-Punkte bei 270 °C gemessen.

a: Die Abweichung zwischen 10 h Betriebspunkt-Dauer und 8 h Beobachtungs-Dauer ist zum einen auf die an den 60
anderen Reaktoren verbrachte Messzeit (konsekutives Messen der Reaktoren, siehe Tab. 13) und zum anderen auf
die Mittelung der jeweiligen Reaktor-Messzeiten zuriickzufiihren.
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Abb. 31: Schematische Messprozedur bei den CZZ/FER-Bettvariation-Kinetik-Messungen mit zyklischer
Statik-Punkt Messung, Druck konstant bei 30 bar.
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2,78 s1
3,57 st

Tab. 13: Betriebspunkte innerhalb der Statik-Punkt-Messreihe.

CO,/COx [Vol./Vol.] Temperatur [°C] Katalysatorbett-Nr.
0,4/0,7/09 210 1,2,3,4,5
0,4/0,7/09 230 1,2,3,4,5
04/0,7/0,9 250 1,2,3,45
04/0,7/0,9 270 2,3,4

N2-Anteil: 35 Vol.%, Hz-Anteil: 45 Vol.%, COx-Anteil: 20 Vol.%, 30 bar

Wandschlupf

Das Vermeiden von Wandschlupf wird gewahrleistet, indem man das Verhaltnis der Abstdnde
zwischen Reaktor-Innenwand und TE-Fihrung-AuBenwand zum Partikeldurchmesser in einem
Verhiltnis von gréRer als 10 wihlt.Y”> Im Falle der MURSS-2-Reaktorgeometrie und des verwendeten
PartikelgroBenbereichs von 250 — 500 um ergibt sich ein Verhaltnisbereich von 14,9 — 29,8, wodurch

Wandschlupf weitgehend vernachlassigt werden kann.
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3.8 Parametrisierung eines formalkinetischen Modells fir die direkte DME-Synthese

Das formalkinetische Modell stiitzt sich auf das MeOH-Synthese-Modell von Campos et al.'”. Das

180

Modell wurde im Zuge einer gemeinsamen Veroffentlichung™® um den MeOH-Dehydratisierungs-

Schritt erweitert.

Im MeOH-Synthese-Modell werden ausschlieBlich die CO,-Hydrierung (R2) und die rWGS-Reaktion
(R3) beriicksichtigt, da theoretische Studien darauf hindeuten, dass die direkte CO-Hydrierung bei
méRigem oder hohen CO, Anteil im Synthesegas nicht signifikant ist.? ¢ Die
Reaktionsgeschwindigkeiten der CO»-Hydrierung (r¢o, mol-s?) und rWGS-Reaktion (. cs mol-s?)

werden Uber Gl. 26 und Gl. 27 berechnet:

Eaco hyd fenzon * fuy0
T =m -k .ex (_—2> -0, -0.-f15. (1= 3 2
€0, hyd czz " Ko,co, hyd p R-T bzn 6 0c fii) " feo, fH32 fzo, 'Kg,coz v, Gl. 26
Eprwes feo  fu
Trwes = Mezz * koywes - €xp (_—Rr_ T ) “@zn Oy 0c feo, o |1— ﬁ Gl. 27
fc‘02 sz P,TWGS

Dabei ist m¢z; die Masse des CZZ-Katalysators, Kkoco,nya Und komwes sind die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten, Ej co, nya Und E4 s die Aktivierungsenergien, ¢, die
Zinkbedeckung auf der CZZ-Katalysatoroberflache, 6, ist der Anteil der freien Cu/ZnO-Stellen, 6, ist
der Anteil der freien Stellen, die nur fir H, und H,O verfligbar sind, fj stellt die Fugazitit der
Gaskomponente j dar (bar) und Kzg,coz nya. (bar?) und KP,wes sind die globalen

Gleichgewichtskonstanten.

Die Zinkbedeckung variiert je nach Gaszusammensetzung.?> 3 Es wurden theoretische Ansitze fir die
Schitzung der Zinkbedeckung untersucht (Kuld et al.®®, Ovesen et al.’®!), aber die zusatzliche
Berechnung der Zinkbedeckung zeigte keine Verbesserung der Simulationsergebnisse. Im
untersuchten Betriebsbereich (CO,/COx zwischen 0,4 und 0,9) ist davon auszugehen, dass die
Anderung der Zinkbedeckung so gering ist, dass sie, analog zum Vorgehen von Campos et al. '”°, als

konstant betrachtet werden kann. Der Wert fiir ¢p,, wird mit 0,5 als konstant angenommen.

Die Fugazitatskoeffizienten werden mit der Zustandsgleichung nach Peng-Robinson berechnet.18%183

Die freien Aktivzentren 6, und 8. werden Uber Gl. 28 und Gl. 29 berechnet:

1
0, = Gl. 28
b <1 + K1 - feo, 'fz?f)

1
6, = < =5 5) Gl. 29
1+ K fu,0 fu,

Hierbei sind K; (bar®®) und K, (bar®°) Adsorptionskonstanten. Die Modellparameter sind in Tab. 14

| 129

zu finden. Arvidsson et a zeigen liber DFT-Berechnungen, dass fiir die MeOH-Dehydratisierung an
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verschiedenen Zeolithen der assoziative Mechanismus bei Temperaturen unter 300 °C dominant ist.

I8 davon ausgegangen, dass der vorherrschende

Daher wird in dem vorgestellten Model
Reaktionsmechanismus in der MeOH-Dehydratisierung ebenfalls assoziativ ist. Dieser Mechanismus
besteht aus zwei Elementarschritten: der MeOH-Adsorption (Gl. 30) und der assoziativen Reaktion (Gl.

31).
Z—H+ CH30Hyy 2 Z —H — CHsOH Gl. 30

Z — H — CH30H + CH30H,y 2 CH30CHyg) + H,0(5) + Z — H Gl.31

Hierbei steht Z — H fir eine freie Stelle am Zeolithen und Z — H — CH3OH fiir ein daran adsorbiertes
MeOH-Molekll. Unter der Annahme, dass der Assoziationsschritt (Gl. 31) der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist!?®, stellt sich die Reaktionsgeschwindigkeit der MeOH-

Dehydratisierung (rpepyq, mol s™) wie folgt dar:

EA,Dehyd

Tpehyd = MFER * kO,Dehyd texp (_ W) 04 'fIl?IeOH ’ (1 -

fome 'szo > Gl. 32

fI\%IeOH ’ KF(’),Dehyd

Die mathematische Herleitung dieser Reaktionsgeschwindigkeit ist in der Literatur®® beschrieben. In
Gl. 32 steht mpgg flr die Masse an H-FER 20, kg penyq flr die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante,
E4 penya ist die Aktivierungsenergie, 6, die Bedeckung der freien Zeolith-Stellen und K,?’Dehyd die
globale Gleichgewichtskonstante der MeOH-Dehydratisierung. Die Berechnung der freien Zeolith-
Stellen 6, erfolgt Uiber Gl. 33:

1
0, = (—) Gl. 33
¢ 1+ K3 * fueon

Hierbei steht K5 fiir die Adsorptionskonstante. Die MeOH-Dehydratisierungsrate iber H-FER 20 kann
aufgrund der mikroporésen Beschaffenheit des Zeoliths durch Stofftransporthemmung beeinflusst
werden. In diesem Modell wird jedoch davon ausgegangen, dass aufgrund des geringen
PartikelgroBenbereichs von H-FER 20 (250 - 500 um) nicht mit signifikanten

Stofftransporthemmungen zu rechnen ist.

Das kinetische Modell wurde zundchst mit neun Parametern parametrisiert: Die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten ko co, nya, Kkorwes: Kopenya, die Aktivierungsenergien
Eaco, hyar Earwes: Eapenya und die Adsorptionskonstanten K;, K, und K;. Mithilfe der
experimentellen Daten konnte aber festgestellt werden, dass Ej penyq Statistisch nicht signifikant ist,
mutmaRlich weil die MeOH-Dehydratisierung bei Betriebspunkten mit hohen H-FER 20-Anteilen im

Quasi-Gleichgewicht ist. Daher wurde Ej pepyq aus dem Modell ausgeschlossen (Eg penyq = 0) und es
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verblieben acht abzuschéatzende Parameter: ko co, nya, Korwas: Ko,penyar Eaco, nya: Earwes, K1, Kz

und K.

Die Schatzung der kinetischen Parameter erfolgt durch die Lésung eines Optimierungsproblems, wobei
die Zielfunktion die Minimierung der normalisierten quadratischen Fehler ist. Diese ergibt sich aus der
Vorhersage (%ut_i) der kohlenstoffhaltigen Verbindungen CO, CO;, MeOH und DME uber die
sogenannte Chi-Quadrat-(y?) Regressionsmethode (Gl. 34). Die Normalisierung auf die
experimentellen yflus_i—Werte wird durchgefiihrt, um eine Ubergewichtung von Werten bei hohem

Umsatz bzw. die Untergewichtung bei niedrigem Umsatz zu vermeiden.

Np . . . " 2 . . . "
¥2 = Z (ytlzus,CO - %ur,co)z " (yzlzus.COZ - yzlmt,COz) n (ytlzus,MeOH - yzlzus,MeOH)z n (ycllus,DME - ytlzus,DME)z Gl. 34
= - 3 - 2 - 2 ; 2 '
i=1 (Y:;us,co) (yzms,coz) (yt;us,MeOH) (Yt;us,DME)

Dabei ist N, die Anzahl der Datenpunkte im Trainingsset, yflus,j die experimentelle
Ausgangsmolfraktion der Komponente j am Betriebspunkt i und %us_j die simulierte
Ausgangsmolfraktion der Komponente j am Betriebspunkt i. Um den besten Parametersatz zu
ermitteln und die Konfidenzintervalle (KI) zu berechnen, wird die 5-fach Kreuzvalidierung (KV)-
Methode verwendet.'®+18> Dje 240 Versuchspunkte werden hierbei zuféllig in funf Gruppen zu je 48
Punkten aufgeteilt und das Optimierungsproblem flinfmal geldst, wobei jeweils vier der flinf Gruppen
als Trainingssets verwendet werden. Dies fiihrt zu fiinf Parametersets. Die Gruppe von Parametern,
bei der das Modell den niedrigsten Wert fiir 2 fiir alle 240 Betriebspunkte aufweist, wird als bestes
bewertet und ausgewahlt. Das Kl jedes Parameters wird bestimmt, indem die Standardabweichung
jedes Parameters unter Berlicksichtigung der funf Parametersets und Multiplikation mit dem t-
Studenten-Faktor (0,05 zweiseitige Signifikanz und 232 Freiheitsgrade) berechnet wird. Die
Optimierungsprobleme werden mit der Matlab-Funktion fminsearch, unter mehrfacher manueller
Variation der Startwerte, gel6st. Der 5-fache KV/(5)-Wert ist ein Mittelwert der fiinf verschiedenen y?-
Parametersitze (Gl. 35). Je naher sich KV(5) dem x? des besten Fittings annahert, desto besser sollte

das Modell experimentelle Werte auRerhalb des Trainingssets simulieren.

5
V= ) a2 Gl. 35
i=1

Der mittlere quadratische Fehler (MSE) und der mittlere Fehler (ME) werden ebenfalls als statistische
Indikatoren fiir die Modellqualitat verwendet. Sie werden fiir jede Komponente j nach Gl. 36 und Gl.

37 berechnet:
Np oo i 2
MSE; = ZM Gl. 36
i=1 (y(llus,j)
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ME, = Zytlzus,j _ycllus,j Gl. 37

i
im1 yaus,j

Die Kreuzvalidierungen, sowie die Berechnung der Konfidenzintervalle wurden in Zusammenarbeit mit
Bruno Campos im Zuge seiner Promotionsarbeit durchgefiihrt und sind Bestandteil einer gemeinsamen

Veréffentlichung®®,
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4 Ergebnisse und Diskussion

Die Ergebnisse gliedern sich in Voruntersuchungen zur Eignung der MeOH- und DME-bildenden
Katalysatoren unter Variation des CO,/COx-Verhialtnisses in der direkten DME-Synthese. AnschlieRend
wird die Langzeitstabilitat der Katalysatoren und die Nebenproduktbildung betrachtet. Die zwei
vielversprechendsten Katalysatoren aus MeOH-Katalysator- und Dehydratisierungskomponenten-
Screening werden ausgewdhlt, um deren Katalysatorbett-Zusammensetzung zu optimieren. Dabei
wird verstarkt der Einfluss der WGS Reaktion auf die direkte DME-Synthese diskutiert. Das letzte
Ergebnis-Kapitel befasst sich mit der Quantifizierung der Deaktivierungsursachen Reaktortemperatur

und CO,/COx-Verhaltnis im Synthesegas am Beispiel des zuvor optimierten Katalysator-Systems.

4.1 MeOH-Katalysatoren

Auf der Grundlage einer Literaturrecherche werden in dieser Arbeit primar CZZ-Katalysatoren
betrachtet, da diese vor allem in CO;reichen Synthesegas-Zusammensetzungen positive
Eigenschaften gegeniber anderen Cu/ZnO-Katalysatoren besitzen.® 61 185187 Der Vergleich der in-
house synthetisierten MeOH-Katalysatoren innerhalb dieser Arbeit findet anhand eines kommerziellen
CZA-MeOH-Katalysators statt, im Folgenden als ,,CZAx.m” bezeichnet. In den Voruntersuchungen zu
MeOH-Katalysatoren werden eine Reihe von CZZ-Katalysatoren aus verschiedenen Synthesevarianten
sowie CZZ-Katalysatoren mit unterschiedlichen Metallzusammensetzungen mit CZAk.m verglichen. Die
MeOH-Katalysatoren werden physikalisch mit einer Dehydratisierungskomponente (H-FER 20) im
gleichen Massenverhaltnis (50:50) gemischt, um ihre Eignung fiir die direkte DME-Synthese

unabhangig von unterschiedlichen Dehydratisierungs-Eigenschaften zu bewerten.

4.1.1 MeOH-Katalysatoren unter variablem CO,/CO-Synthesegas
Die Ergebnisse werden entsprechend dem in der Literatur etablierten Vorgehen als Funktion der

gesamt gebildeten Menge an MeOH (Gesamt MeOH-Produktivitat, Gl. 9) in Abhangigkeit der
spezifischen  Cu-Oberfliche des jeweiligen Katalysators dargestellt (Abb. 32). Die
Reaktionsbedingungen unter den Diagrammen in Abb. 32 a - f unterscheiden sich nach dem CO,/COy-

Verhaltnis.

Grundsétzlich lasst sich die literaturbekannte®® 188 Korrelation zwischen Cu-Oberfliche und MeOH-
Aktivitdt fur alle CO,/COx-Verhiltnisse in Bezug auf die Gesamt-MeOH-Produktivitit feststellen.

Allerdings ergeben sich gréRere Streuungen um die jeweiligen linearen Anpassungsgeraden.
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Abb. 32: Gesamt-MeOH-Produktivitat fiir CZZ 33, CZZ 41, CZZ 50, CZZ 51, CZZ 53, CZZ-TVT-1.2, CZZ-TVT-2.1,
CZZ-TVT-3.1, CZZ-TVT-4.1, CZZ 43 und kommerziellen (kom.) CZA, physikalisch gemischt im Verhaltnis von
50:50 Gew.% mit H-FER 20, in Abhangigkeit der spezifischen Cu-Oberfliache fiir drei unterschiedliche
Synthesemethoden: HKF (Kreise), KF (Dreiecke) und FSP (Viereck) unter Variation des CO2/COx Inlet-

Verhiltnisses bei 50 bar, 250 °C,36 In/(g-h) und 3 — 73 h ToS.
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Die erzielte Gesamt-MeOH-Produktivitat des CZAxom Wird fiir CO,/CO-Verhiltnisse zwischen 0,07 und
1,0 von zwei der KF-CZZ-Katalysatoren libertroffen (CZZ-TVT-3.1 und CZZ-TVT-2.1), sowie dem HKF-
Katalysator CZZ 53. Beide KF-Katalysatoren zeigen mit 29 m?/g (CZZ-TVT-3.1) bzw. 33 m?/g (CZZ-TVT-
2.1) eine groRe spezifische Cu-Oberflache, wodurch fiir alle CO,/COx-Verhaltnisse eine entsprechend
hohe Gesamt-MeOH-Produktivitat erzielt wird. Der HKF-CZZ 53 erreicht trotz seiner im Vergleich zu
den KF-Katalysatoren relativ geringen Cu-Oberfliche von 18 m?/g eine hohe Gesamt-MeOH-
Produktivitat, die teilweise Uber der von CZZ-TVT-3.1 liegt (fiir CO,/COx=0,2 - 0,8). Auffillig ist fur
CZZ 53 jedoch, dass die BET-Oberfliche mit 129 m?/g groRer ausfillt als die von CZZ-TVT-2.1 (125 m?/g)
und CZZ-TVT-3.1 (110 m?/g) (siehe auch Tab. 3). Da die BET-Oberfliche und die spezifische Cu-
Oberflache bei ansonsten gleichen Metall-Anteilen im Katalysator tendenziell korrelieren®® (siehe auch
Abb. 3), kbnnte dies ein Hinweis auf eine fehlerbehaftete gemessene spezifische Cu-Oberflache des

CZZ 53 sein.

Der FSP-synthetisierte Katalysator CZZ 43 erzielt trotz seiner im Vergleich zu CZAxom (21 m?/g) hohen
spezifische Cu-Oberfliche (26 m?/g) eine deutlich geringere Gesamt-MeOH-Produktivitat, vor allem in
CO»-reichen (CO,/COx = 0,8) Synthesegas-Zusammensetzungen. Der Katalysator mit der geringsten Cu-
Oberflache (CZZ-TVT-1.2: 7 m?/g) erzielt fur alle CO,/CO,-Verhéltnisse, mit Ausnahme von CO,/CO, =0,

die niedrigste Gesamt-MeOH-Produktivitat.

Die groRten Abweichungen von den linearen Anpassungsgeraden zeigen die Katalysatoren CZZ 41 bzw.
CZZ 43, wobei die Abweichung je nach CO,/COx-Verhiltnis unterschiedlich ausféllt. Die Abb. 32 a-f
zeigen fiir eine Variation des CO,/CO,-Verhiltnisses von 0 bis 1 eine miRige bis gute Ubereinstimmung
(R2: 0,42 bis 0,70) mittels linearer Anpassung der Daten. Jedoch ist auffillig, dass die lineare Anpassung,
ausgedriickt durch das BestimmtheitsmaR R?, umso besser wird, desto gréBer der CO-Anteil im

Synthesegas wird (Abb. 33).

Der R2-Riickgang zwischen CO,/CO, = 0,07 und CO,/COx = 0,0 l3sst sich zunichst auf die fehlenden
Daten von CZZ 50 fir CO,/COx=0,0 zuriickfuhren (GC-Ausfall). Da fiir CZZ50 in CO-reichem
Synthesegas (C0,/CO,<0,2) hohe Ubereinstimmung mittels linearer Anpassung festgestellt wird
(siehe Abb. 32 d,e), wire bei vorhandenen CZZ 50-Daten ein verbessertes R? bei CO,/CO,=0,0 zu
erwarten. Ein weiterer Grund fiir den riicklaufigen R-Wert zwischen CO,/CO, = 0,07 und 0,0 ist die
verstarkte KW-Bildung bei hohen CO-Anteilen, welche fiir verschiedene MeOH-Katalysator-Systeme

voneinander abweichen kénnen (siehe dazu Kapitel 4.1.6).
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Abb. 33: Lineare Anpassung (R?) der Gesamt-MeOH-Produktivitit in Abhingigkeit der spezifischen Cu-
Oberfliche aus Abb. 32 unter Variation der CO2/COx-Verhiltnisse bei 50 bar, 250 °C und 36 In/(g-h).

Der Uiber einen groRen CO,/CO4-Bereich ansteigende Wert von R? |dsst sich dadurch erklaren, dass die
Cu-Oberflache ein umso starkerer Faktor fiir die MeOH-Bildung ist, desto hoher der CO-Anteil im
Synthesegas wird und dadurch verstirkt CO-Hydrierung (R1) auf den Cu®-Stellen auftritt. Da die CO,-
Hydrierung primar auf Cu/ZnO-Kontaktflichen stattfindet?® 3, kann eine ermittelte Cu-Oberfliche
mittels N>O-RFC-Messung nur partiell ein Indikator fir die Aktivitdt eines MeOH-Katalysators im

variablen CO/CO,-Synthesegas darstellen.

In Abb. 32 ist zudem auffallig, dass die lineare Anpassung - vor allem fir die kontinuierlich geféllten
Katalysatoren - eine hohe Ubereinstimmung aufweist (Dreiecke in Abb. 32). Dies ist ein Indiz dafiir,
dass im Falle der kontinuierlichen Co-Fallung die Struktur-Aktivitits-Beziehung auch bei Anderung der
spezifischen Cu-Oberfliche eine hohe Reproduzierbarkeit aufzeigt (siehe hierzu auch die
Veréffentlichungen zur kontinuierlichen Co-Féllung von Polierer et al.>! und Guse et al.'®®). Die MeOH-
Katalysatoren, die mittels Flammspriihpyrolyse* 8 und halbkontinuierliche Co-Féllung®®1!
synthetisiert wurden, weisen eine groRere Abweichungen zur linearen Anpassung auf (Abb. 32). Dies
kann die Folge von diversen Katalysatorsynthese-bedingten Unterschieden sein®!, wodurch z.B.
groRere Abweichungen bzgl. der Cu/Zn/Zr-Anteile entstehen kénnen, wie im Falle von CZZ 41: Die
Zusammensetzung dieses Katalysators weicht mit 3 Gew.% Zr-Anteil deutlich von den anderen in Tab.

3 untersuchten Katalysatoren ab (5-11 Gew.%). Uber CZZ41 wird trotz der vergleichsweisen

moderaten Cu-Oberfliche von 20 m?/g eine auffallend geringe Gesamt-MeOH-Produktivitit
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(170 gmeon/(kgkarh)) erzielt. Bei einer Cu-Oberflache von 20 m?/g wiirde nach der lineareren Anpassung

eine Gesamt-MeOH-Produktivitdt von 450 gueon-ges/(kgkat'h) erwartet werden (bei CO,/COy = 1,0).

Mit dem Einfluss des Zr-Anteils auf CZZ-Katalysatoren haben sich u.a. Sanchez-Contador et al.!8
beschaftigt. Sie konnen aufzeigen, dass sich mit ansteigendem Zr-Anteil die Cu-Dispersion bis zu einem
molaren Verhéltnis von Cu/Zn/Zr = 2/1/0,6 deutlich erh6hen lasst und dadurch auch bei groReren CO,-
Anteil im Synthesegas (CO,/COx=0,5) der COx-Umsatz entsprechend gesteigert werden kann.
Untersuchungen von Xiao et al.”® an CZA-Katalysatoren zeigen zudem, dass die MeOH-Aktivitit bis zu
einem Al,0s-Stoffanteil von ca. 11% gesteigert werden kann (siehe auch Abb. 7). Die héhere MeOH-
Aktivitat wird primar auf die groRere Cu-Dispersion zurlickgefihrt, welche durch den héheren Al,0s-
Anteil beglinstigt wird. Die verhaltnismaRig niedrige Gesamt-MeOH-Produktivitat des CZZ 41 |asst sich

daher vermutlich auf den geringen ZrO,-Anteil zurlickfihren.

Flr CZZ 41 fallt zudem auf, dass sich mit abnehmendem CO,/CO,-Verhaltnis (Abb. 32 a - f), die Gesamt-
MeOH-Produktivitat derjenigen annahert, welche bei der entsprechenden Cu-Oberflache zu erwarten
ware (Anndherung an die lineare Anpassungsgerade fiir niedrige CO,/CO-Verhaltnisse). Dass der
verhaltnismaRig niedrige ZrO,-Gehalt des CZZ 41 bei hohen CO-Anteilen einen geringeren Einfluss auf
die Gesamt-MeOH-Produktivitat Einfluss aufweist, kann ein Hinweis darauf sein, dass ZrO, eher im
CO,-reichen (CO,/COy = 0,8) Synthesegas promovierend wirkt. Dieses Ergebnis stiitzt die Erkenntnisse
von Arena et al., die die Bedeutung von ZrO; vor allem bei hohen CO,-Anteilen im Synthesegas

betonen.%® ¢!

Der Einfluss des Cu/Zn-Verhéltnis auf den Verlauf der Gesamt-MeOH-Produktivitat unter
verdnderlicher CO/CO,-Synthesegas-Zusammensetzung wird anschlieBend genauer betrachtet. Es
wird vermutet, dass bei einem bestimmten Cu/Zn-Verhdltnis sowohl die CO- als auch die CO»-
Hydrierung profitieren und dadurch eine stabilere Gesamt-MeOH-Produktivitat unter CO,/COx-
Variation ermoglicht wird. Weitere Faktoren, die die Gesamt-MeOH-Produktivitdt beeinflussen
koénnen, sind die Dispersion der jeweiligen Metalle, die Porenstruktur des MeOH-Katalysators und die
Prakursor-Kristallstruktur (zinkisches Malachit, Rosasit bzw. und Aurichalcit und Hydrozinkit) je nach
Cu/Zn-Verhiltnis®*>>. AuRerdem wird das Verhaltnis von Cu®-Stellen und Cu/ZnO-Kontaktflichen durch

die Variation des CO,/COx-Verhiltnisses beeinflusst.3* 38 176

Der Einfluss des Cu/Zn-Verhiltnisses wird tGber die MeOH-Katalysatoren CZZ-TVT-1.2, CZZ 53, CZZ-TVT-
2.1, CZA«om ,CZZ 43, CZZ-TVT-3.1 und CZZ-TVT-4.1 unter dem Gesichtspunkt des CO4-Umsatzes in
Abhingigkeit des CO,/CO4-Verhiltnisses bei 50 bar, 230 °C und einer GHSV von 36 In/(g-h) getestet
(Abb. 34). Die MeOH-Katalysatoren sind dabei jeweils im Massenverhaltnis von 50:50 physikalisch mit
H-FER 20 (Kapitel 3.1) gemischt.
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Abb. 34: COx-Umsatz fiir CZZ-TVT-1.2, C2Z53, CZZ-TVT-2.1, CZAkom, CZZ43, CZZ-TVT-3.1 und CZZ-TVT-4.1 unter
Variation des CO2/COx-Verhiltnisses bei 230 °C, 50 bar und 36 In/(g-h), MeOH-Katalysatoren sind jeweils im
Verhiltnis von 50:50 Gew.% mit H-FER 20 physikalisch gemischt.

Die MeOH-Katalysatoren mit Cu/Zn-Verhéltnissen nahe 2 zeigen einen prinzipiell dhnlichen COi-
Umsatz-Verlauf im CO-reichen (CO,/CO < 0,2) Synthesegas-Bereich. Fir eine geringe Zugabe von CO,
zum CO/H,-Synthesegas (CO,/COx=0,0 — 0,07 bzw. 0,2) steigt der COx-Umsatz merklich an. Dieser
Effekt wird im Zusammenhang mit Cu/ZnO-Katalysatoren bei CO-Hydrierung experimentell haufig
beobachtet®3* 192 ynd primdr mit der mechanistischen Eréffnung/Beschleunigung der schnelleren
CO-Hydrierung im Vgl. zur CO-Hydrierung auf den Cu/ZnO-Kontaktflichen erklart.?® 17 Durch weitere
Erhéhung des CO>-Anteils im Syntehsegas (CO,/COx > 0,2) bildet sich ein leicht abfallender bzw. nahezu
C0,/COx-unabhéangiger Trend des CO,-Umsatzes aus. Der Verlauf des COx-Umsatzes bzw. der MeOH-
Bildung fiir ansteigenden COx-Anteil im Synthesegas ist laut Sahibzada et al.>® vor allem durch den
Umsatz und die dadurch abhangige Inhibierung des Katalysators durch Zwischenprodukte und Wasser

zu begriinden.

Unter der CO,/CO,-Variation fallt auf, dass der COx-Umsatz bei Verwendung von CZZ-TVT-1.2 mit
zunehmendem CO-Anteil im Synthesegas nicht riicklaufig ist, sondern merklich ansteigt. Auch der
zweite Katalysator mit einem Cu/Zn-Verhaltnis von etwa 5 (CZZ 43, vgl. Tab. 3) zeigt bei niedrigen
CO,/COx-Verhiltnissen im Synthesegas einen deutlich abweichenden Verlauf im Vergleich zu den

Katalysatoren, die ein Cu/Zn-Verhiltnis nahe 2 aufweisen. Es fillt auf, dass die Cu-Oberflache von
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CZZ 43 ist mit 26 mc,%/g deutlich gréBer ist als die von CZZ 53 (18 mc,%/g) oder CZZ-TVT-4.1 (18 mc,%/g).
Dennoch zeigen CZZ53 und CZZ-TVT-4.1 lber den gesamten CO,/CO-Variationsbereich einen
groReren COx-Umsatz im Vergleich zu CZZ 43. Ausschlaggebend sind wahrscheinlich unterschiedliche
kristalline Zusammensetzungen der Katalysatoren, aufgrund der deutlich unterschiedlichen Cu/Zn-
Verhiltnisse des flammgespriihten*® CZZ 43 (Cu/Zn =4,6) und des KF-Katalysators CZZ-TVT-1.2
(Cu/Zn =5,1) verglichen mit den anderen Katalystoren, die ein Cu/Zn Verhéltnis nahe 2 aufweisen.
Durch voneinander abweichende Kristallphasen-Zusammensetzung sind unterschiedliche
strukturellen Effekte und Zn-Inkorporationen zu erwarten®*>*, wodurch die Aktivitit der CO- und CO,-
Hydrierung?® 4’ beeinflusst wird und daher auch der Verlauf und die Héhe des CO,-Umsatzes unter der
Variation des CO,/CO,-Verhiltnisses. Bei Co-gefillten und anschlieBend gealterten Cu/Zn-Prakursoren
herrscht in der Literatur der Konsens, dass eine zinkische Malachit-Phase mit mdglichst grofRer Zn-
Inkorporation zu einer hohen MeOH-Katalysator-Aktivitat fihrt.*” 58 871 Das Verhiltnis von Cu/Zn im
Prakursor wirkt sich zudem auch auf die Reduzierbarkeit des ZnO aus, da ein enger Kontakt zwischen
Cu und ZnO die Reduktion des ZnO erleichtert.’®* Behrens und Schlégl®, zeigen auf, dass Zink bis zu
einem Cu/Zn-Stoffmengenverhaltnis von 72/28 in die zinkische Malachit-Phase eingebaut werden
kann, bei einer weiteren Zunahme des Zink-Anteils wird verstarkt Aurichalcit gebildet, wodurch eine

geringere Aktivitat des finalen Katalysators beobachtet wird.

Die vergleichsmaRig dahnlichen COx-Umsatz-Verlaufe der MeOH-Katalysatoren mit Cu/Zn-Verhaltnis
nahe 2 und die davon abweichenden Verldufe bei Cu/Zn-Verhéltnissen von ca. 5 lassen daher
vermuten, dass eine zinkische Malachit-Phase im Prarkursor auch fiir die CZZ-Katalysatoren und dem

Einsatz im variablem CO/CO,-Synthesegas vorteilhaft ist.

4.1.2 Deaktivierung von CZZ-Katalysatoren unter Temperatur- und CO,/COx-Variation

Die Aktivitatsabnahme der CZZ-Katalysatoren, sowie des CZAk.m-Referenzkatalysators wird im
Folgenden (iber die normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitat (Gl. 10) dargestellt. Die Werte der
Gesamt-MeOH-Produktivitdit werden hierbei auf den Mittelwert der jeweiligen Gesamt-MeOH-
Produktivitat bezogen, die in den ersten 60 min ToS gemessen wurde. Jeder MeOH-Katalysator ist mit
dem Zeolith H-FER 20 in einem Gewichtsverhaltnis von 50:50 physikalisch gemischt. Da sich bei diesem
Mischungsverhiltnis die Dehydratisierungskomponente kinetisch im Uberschuss befindet (siehe
Kapitel 0), wird der Rickgang der Gesamt-MeOH-Produktivitat primar Gber die Deaktivierung des
MeOH-Katalysators bestimmt. Die normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitat ist fir die MeOH-
Katalysatoren CZZ-TVT-2.1, CZZ-TVT-1.2, CZZ-TVT-3.1, CZZ 53, CZZ 41, CZZ-TVT-4.1 und CZAom in Abb.
35 flir den ToS-Bereich zwischen 0 - 80 h aufgetragen, wobei fiir jeden Katalysator jeweils eine lineare
Trendlinie dargestellt ist. Die Messprozedur entspricht dabei grundlegend der in Abb. 22, wobei sich

die Betriebszeit pro Betriebspunkt sich je nach Katalysator leicht unterscheiden kann.
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Abb. 35: Normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitat im ToS-Verlauf am jeweiligen Referenzpunkt (Punkte):

C0,/COx = 0,8, 230 °C, 50 bar und 18 In/(g-h) unter Temperatur und CO2/CO\-Variation (Pfeile) zwischen den

Ref-Punkten fiir die MeOH-Katalysatoren: CZZ-TVT-2.1, CZZ-TVT-1.2, CZZ-TVT-3.1, CZZ53, CZZ41, CZZ-TVT-4.1
und CZAxkom jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20, bei 50 bar.

Die jeweiligen Deaktivierungsgradienten der MeOH-Katalysatoren zeigen deutliche Unterschiede auf
(Deaktivierungsgradient: Steigung der linearen Trendlinie in Abb. 35). So weist CZZ 41 (-48 %/100h)
gegenuber CZZ53 (-24 %/100h) einen doppelt so starke Abnahme der Gesamt-MeOH-Produktivitat auf.
Neben CZZ 53 zeigt CZZ-TVT-2.1 einen vergleichbaren Deaktivierungsgradienten wie CZAg.m, gefolgt
von den kontinuierlich Co-gefdllten Katalysatoren CZZ-TVT-4.1 und CZZ-TVT-3.1. Der starkste

Aktivitatsverlust mit einem Deaktivierungsgradienten von -57 %/100h wird fiir CZZ-TVT-1.2 ermittelt.

Die zeitlichen Verldufe der normalisierten Gesamt-MeOH-Produktivitdten zeigen einen weitgehend
linearen Zusammenhang zwischen Deaktivierung und ToS, trotz ansteigender Temperatur zwischen
den Referenzpunkten. Durch die ansteigende Temperatur zwischen den Referenzpunkten kdnnte man
einen verstarkten Trend zum Sintern erwarten und in Folge eine starkere Abnahme der normalisierten

Gesamt-MeOH-Produktivitdt (vgl. Abb. 6). Die sich wiederholenden Variationen des CO,/COx-
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Verhaltnisses zwischen den Referenzpunkten scheinen daher die Abnahme der Gesamt-MeOH-

Produktivitat zu dominieren.

Eine Auftragung der in Abb. 35 ermittelten Deaktivierungsgradienten tber den Massenanteil von Zr
bzw. Al l3sst einen Zusammenhang (R? = 0,95) mittels Potenz-Ansatz (Formel siehe Abb. 36) erkennen.
Demnach ist unter wechselnden Betriebsbedingungen hinsichtlich Temperatur und CO,/COx-
Verhaltnis ein Zr- bzw. Al-Gehalt von mindestens 10 Gew.% fiir eine verbesserte Langzeitstabilitat

vorteilhaft. Fiir Zr-Anteile unter 7 Gew.% kann eine verstarkte Deaktivierung festgestellt werden.
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Abb. 36: Deaktivierungsgradient der normalisierten Gesamt-MeOH-Produktivitadt vs. ToS (Abb. 35) in
Abhdngigkeit des jeweiligen Zr- bzw. Al-Anteil in Gew.% - fiir: CZZ-TVT-2.1, CZZ-TVT-3.1, CZZ53, CZ241, CZZ-
TVT-4.1 und CZAkom jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20, bei CO2/COx = 0,8, 230 °C,

50 bar und 18 In/(g-h).

Dies steht im Einklang mit Untersuchungen von Xiao et al.”® und Kurtz et al.” zu dem positiven Einfluss
von Al,O3 in CZA- und Cu/Al,Os-Katalysatoren hinsichtlich Temperatur- und Langzeitstabilitat (Abb. 7).
Die Korrelation in Abb. 36 zeigt keine nennenswerte Abweichung des ermittelten
Deaktivierungsgradienten von CZAkom verglichen mit den CZZ-Katalysatoren. Die promovierende

Wirkung des ZrO; in Bezug auf die Langzeitstabilitdt scheint demnach in einem ahnlichen Bereich zu

liegen wie die von Al,Os. Dies stiitzt die Erkenntnisse von Bae et al. zu CZA-Katalystoren'®*, die durch
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eine Erhdhung des ZrO,-Anteils in CZA(Z)-Katalysatoren keine signifikanten Anderungen in deren

Langzeitstabilitat feststellen konnten.

In der durchgefiihrten Messreihe zeigt CZZ-TVT-1.2, trotz des gréRten Zr-Anteil (21 Gew.%) unter den
untersuchten Katalysatoren, den starksten Deaktivierungsgradienten. Dies lasst sich auf das deutlich
erhohte Cu/Zn-Verhaltnis (5,1) im Vergleich zu den anderen Katalysatoren (Cu/Zn = 2) zurtickfiihren.
Durch den geringen Zn-Anteil wird der stabilisierende Effekt zwischen Cu/Zn vermindert, wodurch es
zur geringeren Aktivitit (Abb. 32) und Langzeitstabilitdt (Abb. 35) kommt.'> Dieser Zusammenhang
konnte fiir CZA-Katalysatoren detailliert von Xiao et al.”® beobachtet und quantifiziert werden.
Demnach nimmt bei Cu/Zn-Verhéltnissen von Uber 2,6 die Stabilitat von CZA Katalysatoren deutlich
ab. Dies scheint auch im Falle des CZZ-TVT-1.2 der Grund fiir die deutliche Abweichung des

Deaktivierungsverhalten im Vergleich zu den anderen MeOH-Katalysatoren zu sein.

Aus der Literatur ergeben sich Anhaltspunkte, dass seltene Erden wirkungsvolle Promotoren fir
Cu/Zn0O-Katalysatoren sein kénnen.'®®1% Entsprechende Voruntersuchen wurden Im Rahmen der
Bachelorarbeit®* von Micahit Terzi durchgefiihrt, welche im Zuge dieser Promotionsarbeit fachlich
betreut wurde (gemeinsam mit Sabrina Polierer). Hierbei ergaben sich erste vielversprechende
Erkenntnisse zur weiteren Optimierung der Temperatur- und Langzeitstabilitdt von CZZ-Katalysatoren
Uber die Dotierung mittels seltener Erden (La, Ce, Sm, Y). Innerhalb der dotieren KF-CZZ-Katalysatoren
zeigte vor allem die Yttrium-Dotierung (3 Gew.%) einen positiven Effekt hinsichtlich Temperatur- und
Langzeitstabilitdt unter wechselnden CO,/CO-Synthesegas-Zusammensetzung (siehe Anhang, Abb.

70). Weitefliihrende Untersuchungen wurden in dieser Arbeit aus Zeitgriinden nicht durchgefiihrt.

4.1.3 Performance-Vergleich: CZZ/FER vs. CZAkom/FER

Aufgrund der vielversprechenden Ergebnisse, hinsichtlich Aktivitdt und Langzeitstabilitat (Kapitel
4.1.2), wurde der Katalysator CZZ-TVT-2.1 ausgewdahlt, um im Vergleich zum kommerziellen
Referenzkatalysator CZAkom detailliert untersucht zu werden. Im Folgenden wird CZAkom/H-FER 20 als

,CZA/FER”“ und CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 als ,,CZZ/FER" bezeichnet.

CZAkom/FER vs. CZZ/FER: Umsatz und Selektivitit

In Abb. 37 sind die CO,-Umsiatze (Balken) und die Selektivitat zu DME (Linien) unter CO,/CO,-Variation
fir die Prozessbedingungen 250 °C 50 bar und 36 In/(g-h) fiir CZZ (schwarz) und einem kommerziellen
CZA-Katalysator (blau) dargestellt. Im untersuchten Bereich des CO,/CO-Verhiltnisses ergibt sich fur
CZZ/FER ein deutlich erhdhter CO«-Umsatz im Vergleich zu CZA/FER. Beide Katalysator-Systeme
unterscheiden sich nur geringfiigig hinsichtlich der DME-Selektivitdt, was primar auf dieselbe
Dehydratisierungskomponente zuriickgefiihrt werden kann. Die DME-Selektivitdt in Abb. 37 wird
jeweils Kohlenstoff-basiert (Gl. 5 bis Gl. 7) berechnet. Durch die WGS bzw. rWGS Reaktion (R3) kommt
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es in den Randgebieten der CO,/CO-Variation (CO,/COx = 0 bzw. 1) zu einem ausgepragten Riickgang
der DME-Selektivitat aufgrund des formierten CO; bzw. CO.
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Abb. 37: Einfluss des CO2/COx-Verhiltnisses auf die direkte DME-Synthese mit CZAkom-Katalysator (blau) und
CZz-Katalysator (schwarz) im Hinblick auf DME-Selektivitét (Linien) und COx-Umsatz (Balken) bei 250 °C, 50
bar und einer GHSV von 36 In/(g-h), physikalisch gemischt mit FER (50:50 Gew.%) und 15 Vol.% COx.

Der verbesserte COx-Umsatz kann zum einen auf die hohe Cu-Oberflache des kontinuierlich Co-
geféllten CZZ-TVT-2.1 zurlickgefihrt werden (Tab. 3) und zum anderen auf ZrO,, welches die Cu-
Dispersion verbessert und zur Stabilisierung der Cu®*-Stellen beitragt.'®® *%° Die COx-Umsétze beider
Katalysatorsysteme gleichen sich bei steigendem CO,/CO«-Verhaltnis zunehmend an. Dies lasst sich auf
eine Inhibierung beider MeOH-Katalysatoren durch die Bildung von Formiat und Wasser zuriickfihren,
wodurch bei h6herem CO,-Anteil im Synthesegas Cu- und Cu/ZnO-Stellen blockiert werden und die
rWGS-Reaktion sowie die CO,-Hydrierung beeintrichtigt werden.”® Zudem wird durch den steigenden
CO,-Gehalt im Synthesegas das thermodynamische GGW hin zu geringen CO,-Umsitzen verschoben®”
157 und eine oxidativere Atmosphire generiert, welche die Oxidation von (teil-)reduzierten CuOy und

ZnO,-Stellen férdert und dadurch die Aktivitat in der CO- und CO,-Hydrierung verdndert.? 3% 38

CZAkom/FER vs. CZZ/FER: DME-Produktivitat

In Abb. 38 ist die DME-Produktivitat unter Variation des CO,/CO,-Verhiltnisses fur CZA/FER (blau) und
CZZ/FER (schwarz) bei jeweils 230 °C (gestrichelte Linien) und 250 °C (durchgezogene Linien)
aufgetragen. Mit dem CZZ/FER-System l&sst sich Uber den gesamten CO,/CO,-Variationsbereich eine

héhere DME-Produktivitit erzielen als mit dem kommerziellen CZAom/FER Referenzsystem. Die DME-
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Produktivitat ist im gewahlten Betriebsbereich kinetisch kontrolliert, wie die GGW-Lage des
entsprechenden COx-Umsatzes verdeutlicht (siehe Anhang Abb. 80). Bei einer CO-reichen Synthesegas-
Zusammensetzung (CO,/COx =0,0) wird durch das CZZ/FER-System gegeniiber CZAxom/FER mit 94%
(230 °C) bzw. 96% (250 °C) eine fast doppelt so hohe DME-Produktivitdt erzielt. Mit steigendem
CO,/CO,-Verhiltnis ndhern sich die mit CZZ/FER und CZAxom/FER erzielten DME-Produktivitaten an. So
liegt die DME-Produktivitat des CZZ/FER bei CO,/COyx = 0,47 noch um 19% (230 °C) bzw. 17% (250 °C)
iiber der von CZAxom/FER und fiir CO,/COx = 1,0 um 12% (230 °C) bzw. 9% (250 °C).
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Abb. 38: Einfluss des CO2/COx-Verhiltnisses auf die direkte DME-Synthese mit CZAkom-Katalysator (blau) und
CZZz-Katalysator (schwarz) im Hinblick auf die DME-Produktivitdt bei 230 °C und 250 °C, 50 bar und einer
GHSV von 36 In/(g-h), physikalisch gemischt mit FER (50:50 Gew.%) und 15 Vol.% COx.

Da sich die DME-Selektivitat beider Katalysatorsysteme kaum unterscheiden, ist die groRere DME-
Produktivitdt vorrangig eine Konsequenz der erhéhten CO,-Umsetzung an CZZ (siehe Abb. 37). Zudem
fallt auf, dass sowohl fiir CZZ/FER als auch CZAkom/FER die DME-Produktivitdt mit zunehmendem CO»-
Anteil im Synthesegas dhnliche Verlaufe nimmt, was zum Teil auf das vergleichbare Cu/Zn-Verhiltnis
(siehe Abb. 34 und Tab. 3) der beiden Katalysator-Systeme zurtickfiihren ist , welche das COx-Umsatz-
Verhalten bei variablen CO,/CO-Synthesegas beeinflusst (siehe Kapitel 2.1.1).

Die unterschiedlichen Promotor-Materialien (ZrO, bzw. Al,03) scheinen kaum Einfluss auf den Verlauf
der DME-Produktivitat mit zunehmendem CO,-Anteil im Synthesegas zu haben. Die Abnahme der
DME-Produktivitdt mit steigendem CO,/COx-Verhiltnis bei erhdhter Temperatur (250 °C) im Vergleich

zur relativ konstanten DME-Produktivitdt bei moderaten Temperatur (230 °C) ist iber die geringere
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Produktinhibierung bei niedrigeren Temperaturen erkldrbar, analog zu Erkenntnissen von Sahibzada
et al.3, Ruland et al.?2 und Studt et al.?®. Die Autoren stellen jeweils fest, dass die MeOH-Aktivitat mit
steigendem CO,/CO-Verhdltnis kontinuierlich zunimmt, solange differentielle Bedingungen, d.h.
niedrige Umsatze, vorherrschen. Fiir erhdhte Reaktionstemperaturen, wird die Produktinhibierung
durch Formiat und Wasser verstarkt und es kommt zu einer riicklaufigen DME-Produktivitat mit
zunehmendem CO,/CO-Verhéltnis.

Die verbesserte DME-Produktivitit von CZZ/FER gegeniiber CZAxom/FER kann primar auf die groRere
Cu-Oberflache des CZZ zuriickgefiihrt werden (Tab. 4). Zudem begiinstigt das ZrO, die Bildung von
Sauerstoffleerstellen an der Oberflaiche wahrend der Reduktion und ermdglicht eine hohere Cu-
Dispersion, da die Cu-Partikel durch Wechselwirkung mit Zirkon stabilisiert werden.® Die gesteigerte
Aktivitdt von ZrO, promotierten Cu/ZnO-Katalysatoren wird auch in Zusammenhang mit der
Verdnderungen in der Funktionalitat der Cu-Stellen selbst gebracht.®% 623 So scheint der Ursprung des
promovierenden Effekts mit ZrO,-Wechselwirkungen an Cu/ZnO-Kontaktflichen verbunden zu sein,
wodurch zuséatzlich Zwischenprodukte wie z.B. *CO,, *CO, *HCO und *H,CO gebunden werden, was
wiederum die MeOH-Bildung erleichtert.®* Zudem besitzt ZrO, gegenuiber Al,0s einen schwachen
hydrophilen Charakter, wodurch die Adsorption von Wasser behindert werden kdnnte.®” Dieser Effekt
wird im Falle der Ergebnisse in Abb. 38 allerdings nicht offensichtlich, da sich die DME-Produktivitdten
von CZAkom/FER und CZZ/FER mit zunehmendem CO,/COx-Verhaltnis merklich anndhern. Da es sich bei
dem verwendeten CZAtom uUm einen kommerziellen MeOH-Katalysator handelt, kann nicht
ausgeschlossen werden, dass seine Wasseradsorptionseigenschaften durch Promotor- und Binder-
Material verandert wurden, was zu dhnlichen hydrophilen Eigenschaften von CZAxom und CZZ fiihren

kénnte.

4.1.4 CZZ/FER: Einfluss des CO,/COy-Verhaltnisses auf Selektivitat
In Abb. 39 sind die Einflisse des CO,/COx-Verhiltnisses im Synthesegas und der Temperatur auf die
Bildung von DME, MeOH, CO und CO, unter Verwendung des CZZ/FER Katalysator-Systems dargestellt.
Bei CO-reichen (CO,/CO«<0,2) Synthesegas-Zusammensetzungen wird CO, Uber die (exotherme)
WGS-Reaktion (R3) gebildet, was bei der niedrigsten gemessenen Temperatur von 210 °C zu einer CO,-
Selektivitat von bis zu 43,1% (CO,/COx=0,0) fuhrt. Wenn das CO,/CO-Verhaltnis im Synthesegas
ansteigt, verringert sich die Reaktionsgeschwindigkeit der WGS-Reaktion. Das fihrt zu einer
Verringerung der CO,-Selektivitat und einer entsprechenden Erhéhung der Selektivitat von MeOH und
DME (CO,/COx =0,07 - 0,47). Zudem wird durch den ansteigenden CO,-Anteil die KW-Bildung zu Ethan
und Methan vermindert (siehe Kapitel 4.2.4 und 4.1.6), was zusatzlich zur stark ansteigenden DME-
Selektivitdt in CO-reichem (CO,/COx < 0,2) Synthesegas beitragt. Bei einem CO,/CO-Verhiltnis von
0,47 werden sowohl CO; als auch CO umgesetzt, was zu einer Maximierung der DME-Selektivitat in
diesem Bereich fihrt. Mit steigendem CO,/COx-Verhiltnis verschiebt sich das WGS-Gleichgewicht in
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Richtung der endothermen rWGS-Reaktion und es wir zunehmend CO gebildet, wodurch sich eine
maximale CO-Selektivitat von 49,1% (CO,/COy = 1,0) beim hier héchsten Temperaturwert von 250 °C
ergibt. Die Unterschiede der DME-Selektivitat je nach Temperatur sind vor allem in den CO,/COy-
Randbereichen (CO,/COx=0,0 - 0,2 bzw. 0,8 - 1,0) auf die unterschiedlich ausgepragten CO- und CO,-
Bildungen zuriickzufiihren. Im CO,/COx-Bereich zwischen 0,47 und 0,8 werden sowohl CO als auch CO,
umgesetzt, daher ergeben sich hier die Unterschiede in der DME-Selektivitat ausschlieRlich durch den

Anteil des nicht dehydratisierten MeOH.
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Abb. 39: Temperatur- und CO2/COx-Einfluss auf die Selektivititen zu MeOH, DME, CO und CO: bei 18 In/(g-h),
50 bar, CZZ/FER 50:50 Gew.% und 15 Vol.% COx mit CZZ/FER.

Die MeOH-Selektivitat steigt fir einen zunehmenden CO,-Anteil im Synthesegas stetig an, bis ein
Maximum bei CO,/COx = 0,8 erreicht wird. Dies lasst sich auf die thermodynamische Limitierung der
Dehydratisierung von MeOH (R4) zurilickzufiihren, fiir die die vermehrte Wasser-Bildung bei héheren
CO,/COx-Verhaltnissen ursachlich ist. Durch die steigende CO,- bzw. CO-Bildung in den CO,/COy-
Randbereichen, sowie den zunehmenden Anteil des nicht dehydratisierten MeOH durch groRere
CO,/COx-Verhiltnisse, bilden sich temperaturabhiangige DME-Selektivitatsoptima zwischen
C0,/CO,=0,4-0,8 aus.

Der Betrieb der direkten DME-Synthese unter Synthesegas-Zusammensetzung nahe den CO,/COx-
Randbereichen von (0,0 bzw. 1,0) verursacht Selektivitdtsprobleme, die eine industrielle
Prozessdurchfihrbarkeit erschweren kénnten, da hierdurch eine intensivere CO/CO»-Abscheidung mit
anschlieRendem Recycling-Schritt erforderlich wird. Zudem wird durch den Betrieb bei hohen CO,/CO,-

79



Verhaltnissen der Anteil der Wasserstoff-Umwandlung in die gewilinschten Wertprodukte MeOH und

DME verringert, da durch die rwWGS-Reaktion (R3) verstarkt Wasser produziert wird.

4.1.5 CZZ/FER: Langzeitstabilitat

Das CZZ/FER-Katalysator-System (CZZ-TVT-2.1/H-FER 20) wurde im Rahmen eines Langzeitversuchs
Uber 550 h auf Langzeitstabilitdt unter statischen und variablen Bedingungen hinsichtlich des
generellen Einflusses von wechselnden CO/CO,-Anteilen im Synthesegas bei unterschiedlichen
Temperaturen lUber einen groReren Zeitraum gepriift. Neben der thermischen Sinterung ist nach Fichtl

81 eine erhdhte Wasser-Konzentration oftmals ein noch stirkerer treibender Faktor fiir

et al.
irreversible Deaktivierungsprozesse. Um der Vergleichbarkeit zur Studie von Fichtl et al. Rechnung zu

tragen, wurde daher fiir den Referenzpunkt ein erhdhtes CO,/COx-Verhiltnis gewahlt (CO,/COx = 0,8).

Da die CO- und CO,-Hydrierung liber die MeOH-bildende Komponente CZZ ablauft, sind sowohl die
Gesamt-MeOH-Produktivitat als auch der COx-Umsatz addaquate Leistungskennzahlen, um die Aktivitat
des MeOH-Katalysators zu bewerten. Nachfolgend wird die Gesamt-MeOH-Produktivitat gewahlt, da
diese GroRe liber das verwendete Anlagen- und Analytik-Set-Up (Kapitel 3.4) mit einer geringeren

relativen Abweichung als im Falle des COx-Umsatzes ermittelt werden kann.

Fir den Zeitraum von 0-200h ToS wird die direkte DME-Synthese am Referenzpunkt ohne
Anderungen des Betriebsparameters gehalten (,statische Betriebsbedingung”). Die GHSV wird nach
100 h ToS von 36 In/(g-h) auf 18 Ix/(g-h) reduziert, um héhere Produktkonzentrationen fir eine
genauere Bestimmung der Gaszusammensetzung zu erhalten. Durch die verlangerte Verweilzeit steigt
die DME-Selektivitat von 81,5% auf 88,2% und fluktuiert merklich weniger (18 In/(g-h): £ 1,0%) als im
Falle von 36 In/(g-h) (£ 2,7%). Nach 200 h ToS unter statischen Betriebsbedingungen wird das CZZ/FER-
Katalysator-System einer dynamischen Parameter-Variation nach der Messprozedur in Abb. 22

unterzogen.

Wahrend des statischen Betriebs sinkt die Gesamt-MeOH-Produktivitdt am Referenzpunkt um ca. 16%
(anfangliche rel. Gesamt-MeOH-Produktivitat gemittelt zwischen 0 - 5 h ToS). Es fallt auf, dass unter
den statischen Betriebsbedingungen nach etwa 150 h die Abnahme der Gesamt-MeOH-Produktivitat
weniger ausgepragt ist und sich einem konstanten Wert von 84% anndhert. Sobald das
Katalysatorsystem den ersten Variationszyklus innerhalb der dynamischen Betriebsbedingungen
durchlaufen hat, fallt die normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitdt innerhalb von 22 h von 84% auf
74%. Der erste Variationszyklus stellt dabei eine CO,/COx-Variation unter konstanter Temperatur
(230 °C) und GHSV (36 Ix/(g-h)) dar. Die anschlieRende Variation der Betriebsbedingungen hat kaum

Auswirkungen auf die Abnahme der Gesamt-MeOH-Produktivitdt, so dass nach 349 h ToS 72% und
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nach dem gesamten Beobachtungszeitraum von 559 h ToS eine normalisierte Gesamt-MeOH-

Produktivitdat von 71% gemessen wird.
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Abb. 40: Normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitat (blau) und DME-Selektivitét (rot) am Referenzpunkt:
C0O2/COx = 0,8, 15 Vol.% COx, 230 °C, 50 bar, CZZ/H-FER 20 50:50 Gew.% unter statischen
Reaktionsbedingungen in den ersten 200 h To$S (36 In/(g-h) 0 - 100 h und 18 In/(g-h) 100 - 200 h), gefolgt von
dynamischer Parameter-Variation zwischen 200 h — 559 h ToS mit wiederkehrender Referenzpunktmessung.

Die DME-Selektivitat bleibt am Referenzpunkt fur die jeweilige GHSV (36 In/(g-h): 0-100 h und
18 In/(g-h): 100 - 550 h) weitgehend konstant und zeigt unter den dynamischen Betriebsbedingungen
kaum Veranderung. Dies ist vor allem dadurch zu erklaren, dass bei einem CZZ/FER-Massenverhiltnis
von 50:50 die Dehydratisierungskomponente H-FER 20 kinetisch deutlich im Uberschuss vorhanden ist
(siehe Kapitel 0 und Abb. 64) und somit Veranderungen am Zeolith keinen/kaum messbaren Einfluss

auf die DME-Selektivitat haben.

Die normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitdat, die sich zwischen 150 h und 200 h ToS einem
konstanten Wert (84,7% +0,9%) annahert, deutet auf Stabilisierung der spezifischen Cu-Oberflache
und Cu/Zn-Kontaktflaichen des CZZ hin. Der sich innerhalb der statischen Betriebsbedingungen
einstellende Riickgang der MeOH-Gesamt-Produktivitat des CZZ-Katalysators (ca. 16%) ist dabei in
einem &dhnlichen Bereich wie der von Fichtl et al.8! ermittelte CO,-Umsatz-Riickgang eines CZA-
Katalysators (ca. 20%) im selben ToS-Zeitraum (bei 250 °C und CO,/COx = 0,2) (vgl. ,,CZA2“ Abb. 9). Da
die Synthesegas-Zusammensetzung im Falle der statischen Betriebsbedingungen deutlich im CO.-

reichen Bereich (CO,/CO=0,8) liegt, ldsst sich neben der Deaktivierung durch Cu-Sintern’® 8! der
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Riickgang der MeOH-Aktivitat auf die Rekristallisation von ZnO Spezies®* und teilweise auf das

Reoxidieren von Cu®-Stellen®? zuriickfiihren.

Der starke Aktivitatseinbruch nach 200 h ToS durch die wechselnden CO,/COx Zusammensetzungen
bei moderater Temperatur (230 °C) ldsst vermuten, dass die sich verdndernde reduzierende bzw.
oxidierende Atmosphédre die Deaktivierung des CZZ-Katalysators férdert. Durch die reduzierende
(CO,/COx = 0) bzw. starker oxidierende (CO,/COx = 1) Atmosphéare werden morphologische Vorgéange
im Cu/ZnO-basierten Katalysator verstarkt und die Cu/ZnO-Partikel Uber Formverdnderungen
beweglicher.®® Durch die wechselnde Atmosphire kommt es des Weiteren zu dynamischen
Anderungen der Zink-Bedeckung.?* 38 Es wird daher vermutet, dass die dynamischen Wechsel des
CO0,/COx-Verhaltnisses nach 200 h ToS zu verstarkten Sintervorgangen und Cu/Zn-Segregation fiihren,

wodurch es zum ausgepragten Riickgang der Gesamt-MeOH-Produktivitdt kommt.

Die ab 222 h ToS vorgenommenen Anderungen von Temperatur, GHSV und CO,/CO,-Verhiltnis zeigen
keine Indizien fur eine weiter zunehmende Deaktivierung des CZZ-Katalysators. Dies deutet darauf hin,
dass der erste Zyklus der CO,/CO,-Variationen nach 200 Stunden ToS zu einer schnellen Anderung
(Verringerung) der Cu-Oberflache gefiihrt hat, die im weiteren ToS-Verlauf relativ konstant bleibt (vgl.
Abb. 9, Ficht et al.®!). Wihrend der dynamischen Betriebsbedingungen zwischen 200 - 550 h ToS
werden wiederkehrend auch CO-reiche (CO,/COx<0,2) Synthesegas-Zusammensetzungen bei
Temperaturen bei bis zu 250 °C eingestellt (siehe Abb. 22). Unter diesen Reaktionsbedingungen kann
auch, neben Sinter- und Rekristallisations-Effekten,  Koks-Bildung als  zusatzlicher
Deaktivierungsmechanismus auf der CZZ-Komponente auftreten.® Innerhalb der Parameter-Variation
wir der CZZ-Katalysator allerdings deutlich hdufiger moderaten oder erh6hten CO,/COx-Verhaltnissen
ausgesetzt und erfahrt daher vermutlich primar Deaktivierung Uiber das gebildete Wasser aus rWGS-

Reaktion (R3) und MeOH-Dehydratisierung (R4).

Zur weiteren Einordnung potenzieller Deaktivierungsursachen sei an dieser Stelle auch auf die in
Kapitel 4.4 diskutierten Befunde hinsichtlich der Deaktivierung durch Reaktortemperatur und

C0O,/CO-Verhiltnis bei unterschiedlichen CZZ/FER-Bett-Zusammensetzungen verwiesen.

4.1.6 Kohlenwasserstoff-Bildung auf Cu/ZnO-Katalysatoren
Die MeOH- und DME-Bildung sind in dieser Arbeit von vorrangigem Interesse, hinsichtlich ihrer Eignung
flir die weitere Umwandlung zu synthetischen Kraftstoffen. Die Ausbildung von KW soll daher in der

MeOH-Synthese, sowie der direkten DME-Synthese moglichst vermieden werden.

Um die KW-Bildung auf der MeOH-bildenden Komponente naher zu untersuchen, wird fir CZAkom
(Abb. 41) und TVT-CZZ-16112020 (Abb. 42) die Methan- und Ethan-Bildung ohne Zugabe einer

Dehydratisierungskomponente, unter Temperatur-Variation, fir zwei unterschiedliche CO,/COx-
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Verhaltnisse betrachtet. TVT-CZZ-16112020 wird nachfolgend als ,,CZZ" bezeichnet. Da die KW-Bildung

fiur die direkte DME-Synthese unter CO-reichem (CO,/COy < 0,2) Synthesegas stark erhéht ist (siehe

Kapitel 4.2.4, Abb. 50 bis Abb. 52) wurde das CO,/CO«-Verhiltnis auch in der MeOH-Synthese

entsprechend gewahlt (CO,/COx=0,0 bzw. 0,07). Fir CZAkom ist Methan das primare KW-

Nebenprodukt, wobei Ethan ebenfalls in geringen Mengen detektiert wird (Abb. 41). Fir 260 °C und

C0,/COy = 0,0 ergibt sich eine maximale Methan-Produktivitat von 0,39 g/(gkai-h) (Abb. 41a). Durch die

ansteigende Temperatur nimmt sowohl die Methan- als auch die Ethan-Produktivitdt zu. Durch eine

Erhéhung des CO,/CO Verhiltnisses auf 0,07 nimmt die KW-Bildung stark ab (Abb. 41 bzw. Abb. 42 b).

Uber CZZ bildet sich ebenfalls hauptsichlich Methan aus (Abb. 42). Ethan wird auch hier in geringen

Mengen detektiert.
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Abb. 41: Ethan- und Methan-Produktivitdt in der MeOH-Synthese fiir CZAkom unter Temperatur-Variation bei
50 bar, 36 In/(g-h) und CO2/COx = 0,0 (links) bzw. CO2/COx = 0,07 (rechts) mit 15 Vol.% COx.
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Abb. 42: Ethan- und Methan-Produktivitat in der MeOH-Synthese iliber TVT-CZZ-16112020 unter Temperatur-
Variation bei 50 bar, 18 In/(g-h) und CO2/COx = 0,0 (a) bzw. CO2/COx = 0,07 (b) mit 15 Vol.% COx. Keine
Messungen iiber 230 °C (b) aufgrund von verstéarkt auftretenden Kondensationseffekten.
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Die maximale Methan-Produktivitat von 0,7 g/(gkat-h) ergibt sich ebenfalls bei 260 °C und CO,/COx = 0,0
(Abb. 42a). Durch die ansteigende Temperatur nimmt fiir CZZ sowohl die Methan- als auch die Ethan-
Produktivitat zu. Mit Erh6hung des CO,/CO«-Verhaltnisses auf 0,07 nimmt die KW-Bildung stark ab. Fiir
Temperaturen oberhalb von 230 °C sind bei einem CO,/COx-Verhaltnis von 0,07 keine Messungen
duchrgefiihrt worden (Abb. 42b), da hier eine verstadrkte Kondensation von Wasser und MeOH die

Analyse der Produktkonzentrationen erschwerte.

Bei den gewahlten Betriebsbedingungen zeigt CZZ gegeniiber CZA«om eine verstarkte KW-Bildung. Die
flr CZZ gegeniiber CZAkom hohere KW-Bildung ist vermutlich auf dessen generell hohere Produktivitat

in der MeOH-Synthese zuriickzufiihren, wie in Abb. 43 dargestellt.
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Abb. 43: MeOH-Produktivitdt in der MeOH-Synthese liber CZAkom () und CZZ (b) unter Temperatur-Variation
bei 50 bar, CO2/COx = 0,0, 36 In/(g-h) (a) bzw. 18 In/(g-h) (b) mit 15 Vol.% COx.

Die hohere MeOH-Produktivitat Iasst sich primar durch die groRere spezifische Cu-Oberflache des CZZ
(35 m?/g) im Vergleich zu CZAkom (21 m?/g) erkldren. Da beide MeOH-Katalysatoren sehr hnliche
Cu/Zn-Verhiltnisse und BET-Oberflachen aufweisen (vgl. Tab. 3 und Tab. 4), |dsst sich die erhohte KW-
Bildung des CZZ vermutlich auf dessen groRere spezifische Cu-Oberflache zurlickzufiihren. Die
hochsten Werte der Methan-Selektivitat ergeben sich fiir CZAkom (0,46 Vol.%) und CZZ (0,48 Vol.%) bei
jeweils 260 °C und CO,/CO4=0,0. Durch die auffillig dhnlichen Methan-Selektivitdten ldsst sich
vermuten, dass die KW-Bildung unabhangig vom Promotormaterial (Al,O3 bzw. ZrO,) des untersuchten
Cu/ZnO-Katalysators ist. Bereits geringe CO»-Anteile im Synthesegas (CO,/COx = 0,07) bewirken einen
deutlichen Riickgang der Bildung von Methan und Ethan unter Verwendung eines CZA- bzw. CZZ-
Katalysators (Abb. 41b bzw. Abb. 42b). Untersuchungen zum Bildungsmechanismus oder
systematische Experimente zur Bildung von KW‘s auf Cu-basierten Katalysatoren (ohne Fe- oder Ni-
Promotierung) sind in der Literatur kaum vorhanden. Cordero-Lanzac et al.?® untersuchen allerdings
die Methan-Bildung auf In/Co-Katalysatoren und fihren im Zusammenhang der CO-Hydrierung die

Bildung von Methan auf die Methan-Reformierung zuriick (R7).
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CH,4 Reformierung

CO +3 H, = CHs + H,O AH°298 K = -206,2 ki/mol  (R7)

Der Rickgang der Methan-Bildung mit zunehmendem CO,-Anteil liele sich demnach lber das
verstarkt gebildete Wasser bei erhohtem CO,-Anteil im Synthesegas (rWGS-Reaktion (R3)) erklaren,
sowie Uber eine konkurrierende Adsorption von CO,. Neben der spezifischen Cu-Oberflache kénnte
zudem das Cu/Zn-Verhéltnis (Cu/Zn-Variation Uber MeOH-Katalysatoren aus Tab. 3) einen Einfluss auf
die KW-Bildung haben (siehe Anhang, Abb. 86). So beobachten Fei et al.?! durch eine Cu/(Cu+Zn+Mn)
Variation Unterschiede in der KW-Bildung, ebenso wie Li et al.”%, die Methan als primdres KW-
Nebenprodukt bei der MeOH-Synthese fiir unterschiedlich kristalline Cu/Zn-Katalysatoren finden.
Allerdings ist die in der Literatur verfliigbare Datenlage nicht breit genug, um klare Abhangigkeiten zu
definieren. Daher waren weitere systematische Untersuchungen des Einflusses des Cu/Zn-
Verhéltnisses in CZZ-Systemen notwendig, um entsprechende Riickschlisse auf die KW-Bildung ziehen

zu kénnen.

Ergebnis-Zusammenfassung: MeOH-Katalysatoren

» Unter wechselnden CO,/CO«-Verhaltnissen im Synthesegas lassen sich vor allem die CZz-
Katalysatoren aus der kontinuierlichen Co-Fallung als besonders aktiv identifizieren.

» Die Gesamt-MeOH-Produktivitdit von CZZ-Katalysatoren korreliert primar mit der
spezifischen Cu-Oberfldche, wobei diese Korrelation vor allem fiir CO-reiche (CO,/COx < 0,2)
Synthesegas-Zusammensetzungen deutlich wird.

» Die CZZ-Katalysatoren mit einem Cu/Zn-Verhaltnis nahe 2 weisen Uber den gesamten
CO,/COy-Variationsbereich (CO,/COx=0-1) eine groRere Aktivitdit auf als MeOH-
Katalysatoren mit einem héherem Cu/Zn-Verhaltnis.

» Im Vergleich zu einem kommerziellen CZA-Katalysator ermoglicht der CZZ-Katalysator eine
um bis zu 97% hohere Gesamt-MeOH-Produktivitat, was in erster Linie auf seine groRere
spezifischen Cu-Oberflache zurickzufiihren ist.

» Anhand von Langzeitexperimenten kann flr CZZ-Katalysatoren aus verschiedenen
Katalysator-Synthesemethoden gezeigt werden, dass die Langzeitstabilitdit der MeOH-
Katalysatoren mafigeblich vom Zr-Gehalt abhangt.

» Unter wechselnden CO,/COx-Verhiltnissen, Temperaturen und GHSV wird fir den CZZ-
Katalysator nach mehr als 550 h ToS eine stabilisierte Gesamt-MeOH-Produktivitdt bei

mehr als 70% der Anfangsaktivitat festgestellt.
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4.2 Dehydratisierungskomponenten

Die Rate der MeOH-Dehydratisierung in der direkten DME-Synthese ist maRgeblich von den Aciditats-
Charakteristika der Dehydratisierungskomponente abh&ngig.10% 125 129130, 162, 202 Bej der Auswahl
geeigneter Dehydratisierungskomponenten fiir die direkte DME-Synthese ist ein Kompromiss
zwischen Aciditat und moglichst geringer Selektivitat zu solchen KW/Oxygenaten erforderlich, die die
Deaktivierung durch Porendiffusionshemmung oder Verkokung erhéhen.1%® 293205 Eine niedrige
Aciditat vermindert die MeOH-Dehydratisierung®®> 139131 ynd wiirde prozesstechnisch gréRere

Rezyklierungsraten des unverbrauchten MeOH erfordern.

Die Variation des Si/Al-Verhdltnisses innerhalb von H-MFI-Zeolithen wurde bereits fur die MeOH-
Dehydratisierung??> 139131 hzw, die direkte DME-Synthese®*° untersucht. Die MeOH-Dehydratisierungs-
Aktivitat unterschiedlicher Zeolithe unter Variation des CO,/COx-Verhaltnisses wurde dahingegen noch
nicht systematisch untersucht. Daher wird eine Auswahl von Dehydratisierungskomponenten
bestimmt, welche bereits in der Literatur charakterisiert wurden (Tab. 5) und deren Dehydratisierungs-
Eigenschaften innerhalb der direkten DME-Synthese bekannt sind. Ziel der nachfolgenden
Versuchsreihen ist es, in Abhangigkeit von den Prozessbedingungen grundlegende Kriterien fir

Dehydratations-Katalysatoren bei der direkten DME-Synthese zu bestimmen.

4.2.1 Dehydratisierungskomponenten unter variablem CO,/CO-Synthesegas

MeOH- und DME-Selektivitat

Die MeOH-Dehydratisierungs-Eigenschaften der Dehydratisierungskomponenten H-MFI 400, H-MFI
240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-Al,03 sind in Abb. 44 hinsichtlich DME- und MeOH-Selektivitat
(unverbrauchtes MeOH) in Abhéngigkeit des CO,/COx-Verhiltnisses im Synthesegas dargestellt. Die
Nebenproduktbildung zu anderen KW wird in Kapitel 4.2.3 (H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90 und y-
Al;03) bzw. 4.2.4 (H-FER 20) beschrieben.

Wird die Dbisherige Kohlenstoff-basierte Selektivitdit (Abb. 44a) zum Vergleich der
Dehydratisierungskomponenten herangezogen, konvergieren die DME- und MeOH-Selektivitdten in
den CO,/COx-Randbereichen verstarkt aufgrund der dort steigenden CO- bzw. CO»-Seletkivitaten (vgl.
Abb. 39). Durch die Kohlenstoff-basierte Selektivitdt wird daher eine Unterscheidung der MeOH-

Dehydratisierungs-Eigenschaften erschwert.
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Abb. 44: DME- und MeOH-Selektivitdt unter Variation des CO2/COx-Verhiltnisses fiir CZZ-TVT-4.1 jeweils
50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-Al.Os bei 50 bar,
250 °C, 15 Vol.% COx und 36 In/(g-h), a) Kohlenstoff-Selektivitdt b) Oxygenat/KW-Selektivitat.
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In diesem Kapitel wird daher lediglich die Oxygenat- und KW-Bildung (Gl. 5) betrachtet (Abb. 44b),
wodurch sich die Dehydratisierungs-Eigenschaften der Dehydratisierungskomponenten deutlicher

unterscheiden und bewerten lassen.

Unter dem Einsatz von y-Al,03 wird fir niedrige CO,-Anteile im Synthesegas ein hoher Anteil des MeOH
dehydratisiert wodurch eine DME-Selektivitat von bis zu 95,9% erzielt wird (CO,/COx=0). Mit
ansteigendem CO,/COx-Verhaltnis fallt jedoch die DME-Selektivitat stark ab und in Folge dessen steigt
der Anteil des unverbrauchten MeOH. So ist bei einem CO,/CO,-Verhéltnis von 0,47 die DME-
Selektivitat unter Verwendung von y-Al,03 noch bei 43,6% und fiir puren CO; als Kohlenstoffquelle im
Synthesegas (CO,/COx=1,0) wird lediglich noch 13,9% des umgesetzten Kohlenstoffs zu DME
dehydratisiert. Diese Charakteristik bestatigt Literatur-Beobachtungen®® '®! unter CO,/CO,-Variation
mit CZA/y-Al,03 bzw. CZZ/y-Al,03, bei denen ebenfalls eine starke Abnahme der Dehydratisierungs-
Leistung von y-Al,Os mit sukzessiv steigendem CO»-Anteil im Synthesegas gemessen werden. Ahnliche
Resultate werden von Aguayo et al.*® mittels CZA/y-Al,Os erzielt: Ausgehend von CO und CO; als
jeweilige C-Quelle im Synthesegas wird eine teilweise mehr als flinffach geringere DME-Bildung
beobachtet, sobald CO; anstelle von CO verwendet wird. Frusteri et al.!®® und Catizzone et al.’®
erklaren die schlechte Eignung von y-Al,O3 bei groBen CO,-Anteilen im Synthesegas mit der verstarkten
Hydrophilie von y-Al,03;, wodurch bei h6heren Wasser-Konzentrationen die aktiven Zentren blockiert

werden 105, 154, 206

Wenn die MeOH-Dehydratisierung auf einer festen Sdaurekomponente mit weniger Lewis-Saure-
Stellen stattfindet (bekannt fiir die Adsorption von Wasser) wie FER®® 105, H-ZSM-5%% 207-208 gder
SAPO'?, kann eine hohe DME-Produktivitit bzw. -Selektivitat auch bei zunehmendem CO,-Gehalt im
Synthesegas beibehalten werden. Unter den getesteten Dehydratisierungskomponenten wird
zwischen CO,/CO4x=0,0-0,47 mittels H-MFI90 die hochsten DME-Selektivititen von 99,4%
(CO,/COx=0,0) bzw. 92,1% (CO,/COx=0,47) erzielt. Bei einer weiteren Zunahme des CO,/COy-
Verhéltnisses auf 0,8 libersteigt die DME-Selektivitdt von H-FER 20 (86,6%) die von H-MFI 90 (86,5%)
leicht. Generell wird, unabhangig von der Synthesegas-Zusammensetzung, innerhalb der H-MFI-Reihe
eine Abnahme der DME-Selektivitdt, einhergehend mit der Brgnsted-Saurezentrendichte gefunden
(siehe Tab. 5): So nimmt die Dehydratisierungs-Leistung innerhalb der H-MFI Reihe wie folgt ab:
H-MFI 90 > H-MFI 240 > H-MFI 400 (Abb. 44). Dies enspricht der Reihenfolge der Brgnsted-Aciditat der
jeweiligen Dehydratisierungskomponenten (Tab. 5). Dieser Zusammenhang bestatigt diverse
Literaturbefunde, die einen GroRteil der MeOH-Dehydratisierungsaktivitat in zeolithischen Materialien
der Brgnsted-Saurestirke zugeschreibt: Migliori et al.’3! und Aboul-Fotouh et al.'?® innerhalb der

MeOH-Dehydratisierung sowie Garcia-Trenco et al.1*° fiir die direkte DME-Synthese.
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Die sich annahernden DME-Selektivitaten der zeolithischen Katalysatoren mit zunehmendem CO,/COx-
Verhaltnis lassen sich teilweise durch die riicklaufige KW-Bildung bei hoheren CO,-Anteilen im
Synthesegas erklaren (siehe hierzu Kapitel 4.2.3 und 4.2.4). Der grofRere Faktor, der zur Anndherung
der DME-Selektivitdten beitragt, ist wahrscheinlich die zunehmende Inhibierung aller zeolithischen
Katalysatoren durch die steigende Wasser-Produktivitat bei hdherem CO,/COx-Verhiltnis (verstarkte
rWGS). Um dies zu tiberpriifen wird anschlieRen quantitativ zwischen Wasser-Produktivitat aus MeOH-

Dehydratisierung (,,MeOH-Dehydr. H,0“)? und rWGS (,,rWGS H,0“) unterschieden.

Wasser-Produktivitat

In Abb. 45a ist die Wasser-Produktivitat der zuvor  beschriebenen = MeOH-
Dehydratisierungskomponenten unter Variation des CO,/CO«-Verhaltnisses dargestellt. Flr niedrige
CO,/COx-Verhiltnisse (CO,/COx=0-0,2) wird die Wasser-Produktivitdt durch das aus der MeOH-
Dehydratisierung entstehende Wasser dominiert und die WGS-Reaktion lduft bevorzugt ab (negative

Werte ,,rWGS H,0).

Durch den Anstieg des CO,/COx-Verhéltnisses wird das produzierte Wasser zunehmend durch die
rWGS-Reaktion (R3) bestimmt. Die unterschiedlichen Aziditdten der Dehydratisierungskomponenten
haben somit einen abnehmenden Einfluss auf die Gesamt-Wasser-Produktivitat (vgl. Abb. 45 a und b).
Bei einem CO,/CO4-Verhiltnis von 1,0 wird 90 - 92% der Gesamt-Wasser-Produktivitat durch die rwGS-

Reaktion bestimmt.

Die quantitative Unterscheidung zwischen ,,MeOH-Dehydr. H,0“ und ,,rWGS H,0“ untermauert somit
die zuvor formulierte Vermutung, dass die sich anndhernden DME-Selektivitdten der zeolithischen

Komponenten (Abb. 44b) der verstarkt ablaufenden rWGS zuzuschreiben ist.
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Abb. 45: Wasser-Produktivitdat aus der MeOH-Dehydratisierungs und riWGS-Reaktion (a) und die
entsprechende Gesamt-Wasser-Produktivitat (b) fiir CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt
mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-Al203 unter Variation des CO2/COx-Verhiltnisses bei
50 bar, 250 °C, 15 Vol.% COx und 36 In/(g-h).

COy-Umsatz

Im Falle der nachfolgenden Reaktionsbedingungen (Abb. 46) besteht ein deutlicher Abstand zum
thermodynamischen COx-GGW-Umsatz (siehe Anhang, Abb. 80). Da im Rahmen dieses Kapitels stets
derselbe MeOH-Katalysator (CZZ-TVT-4.1) fir die direkte DME-Synthese verwendet wird, sollte sich
grundsatzlich ein ahnlicher COx-Umsatz einstellen, unabhangig von der

Dehydratisierungskomponente. Fiur CO,/CO.-Verhiltnisse unter 0,2 sind jedoch merkliche
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Unterschiede im Verlauf des COx-Umsatzes zu erkennen (Abb. 46). So zeigt sich mittels CZZ-TVT-4.1/H-
MFI 400 und CZZ-TVT-4.1/H-MFI 240 ein ausgepragter Anstieg des COx-Umsatzes durch die Erhohung
des CO,/COx-Verhiltnisses von 0,0 auf 0,07. Die anderen Katalysator-Systeme zeigen hingegen einen
flacheren Verlauf des CO.-Umsatzes durch die leichte Erhéhung des CO,/CO-Verhiltnisses im
Synthesegas. Diese Charakteristik kann durch die unterschiedliche Bildung von Wasser erklart werden,
die im CO-reichen (CO,/COx < 0,2) Synthesegas primar aufgrund der unterschiedlichen

Dehydratisierungsleistung der Dehydratisierungskomponenten entsteht (vgl. Abb. 45a).

——H-MFI 400 H-MFI 240 —e— H-MFI 90 —=— H-FER 20 —e—y-Al203
20

16

12 -

8 - = \rﬁ!

CO,-Umsatz/ %

O T T T T
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
C0,/C0,/ Vol./Vol.

Abb. 46: COx-Umsatz unter Variation des CO2/COx-Verhiltnisses fiir CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.%
physikalisch gemischt mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-Alz0s bei 50 bar, 250 °C, 15 Vol.%
COx und 36 In/(g-h).

Durch die verminderte MeOH-Dehydratisierungsaktivitdt von H-MFI 400 bzw. H-MFI 240 im Vgl. zu H-
MFI 90 und H-FER 20 (vgl. Abb. 44) ist vor allem fiir gréRere CO-Anteile im Synthesegas die Wasser-
Produktivitit vermindert (Abb. 45b). Dies fiihrt zur schwicheren Wasser-Inhibierung auf Cu®-Stellen
bzw. Cu/ZnO-Kontaktflachen und ermoglicht dadurch leicht erhéhte COx-Umsétze im Falle von CZZ-
TVT-4.1/H-MFI 400 und CZZ-TVT-4.1/H-MFI 240. Mit steigendem CO,/COx-Verhéltnis nimmt die
Wasser-Produktivitat durch die rwWGS-Reaktion fiir alle untersuchten Katalysator-Systeme zu (vgl. Abb.
45a), wodurch der Einfluss der unterschiedlichen Wasser-Bildung der Dehydratisierungskomponenten
vermindert wird und sich die Wasser-Inhibierung auf den CZZ-Katalysatoren angleicht. Als Folge

nahern sich die COx-Umsatze fir alle hier untersuchten Katalysator-Systeme an.
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MeOH- und DME-Produktivitat

In Abb. 47 ist die MeOH- und DME-Produktivitdt unter Variation des CO,/CO-Verhiltnisses fur die
zuvor untersuchten Dehydratisierungskomponenten abgebildet. Durch den groBeren COx-Umsatz in
CO-reichem Synthesegas (CO,/CO, <0,2) (vgl. Abb. 46) gleicht sich die verminderte DME-Selektivitat
von H-MFI 400 bzw. H-MFI 240 mit denen von H-MFI 90 und H-FER 20 (vgl. Abb. 44) zum Teil aus und
fihrt bei geringen CO,/COx-Verhaltnissen (ca. 0,0 - 0,2) zu dhnlichen Werten der DME-Produktivitat

(Abb. 47).

—a— H-MFI 400 H-MFI 240 —e— H-MFI 90 —=— H-FER 20 —e—y-Al203
600
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300

Produktivitat/ g./(kg,..-h)

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
C0,/C0,/ Vol./Vol.

Abb. 47: DME- und MeOH Produktivitdt unter Variation des CO2/COx-Verhiltnisses fiir CZZ-TVT-4.1 jeweils
50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-Al20s bei 50 bar,
250 °C, 15 Vol.% COx und 36 In/(g-h).

Mit zunehmendem CO,/CO,-Verhaltnis fallen die DME-Produktivitdten von H-MFI 400 und H-MFI 240
unter die von H-MFI 90 und H-FER 20. Die Dehydratisierungskomponente H-FER 20 zeigt fiir die DME-

Produktivitat die geringste Abnahme Uber den CO,/CO-Variationsbereich.

4.2.2 Langzeitstabilitat von Dehydratisierungskomponenten unter Temperatur- und
C0O,/COy-Variation

Die vier Dehydratisierungskomponenten mit der geringsten Abnahme der DME-Produktivitdt im

variablen Synthesegas (CO,/CO,-Variation, siehe Abb. 47: H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90 und H-

FER 20) wurden Uber eine ToS von 60 h hinsichtlich Langzeitstabilitdt untersucht. Hierbei wurde

zwischen den Referenzpunkten jeweils eine Variation der Temperatur und des CO,/COx-Verhéltnisses

92



durchgefiihrt (vgl. Abb. 22 bei GHSV: 36 In/(g-h)), um den Einfluss variabler Betriebsparameter auf die

Langzeitstabilitat der Dehydratisierungskomponenten zu tberpriifen.

Die initialen DME-Selektivitdten (ToS: 0 - 3 h) der vier getesteten Zeolithe liegen am Referenzpunkt in
einem Bereich von 85-92%. Durch die linearen Trendlinien der DME-Selektivitdten (gestrichelte
Linien) und deren Steigung wird ersichtlich, dass sich die DME-Selektivitdten mit zunehmender ToS
unterschiedlich entwickeln. Innerhalb der H-MFI-Reihe ist mittels H-MFI 90 der grofSte Riickgang der
DME-Selektivitat zu beobachten (-13,47 %/100h), gefolgt von H-MFI 240 (-11,61 %/100h) und H-
MFI 400 (-5,21 %/100h). Diese Abnahme korreliert mit der Brgnsted-Sdurezentrendichte (Vgl. Tab. 5),
wodurch sich im Ergebnis die DME-Selektivitaten fir den in Abb. 48 gewahlten Referenzpunkt mit

ansteigender ToS anndhern.
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360 “ 100

<. 300
9
=3 240 §
r e
2 e
2180 S
. . )
= PMeOH-ges'Flt: Spme-Fit - 40 %
£ 120 [y =_0,8905x +230,0| [y=-0,1171x +92,2 e
£ y=-0,9010x +247,1| |y=-0,0521x+853] _ |
S 60 -
©
e y =-0,8512x +246,6| |y=-0,1347x +92,0
O I I I I I I 0

0 10 20 30 40 50 60
Time on Stream/ h

Abb. 48: Zeitlicher Verlauf der Gesamt-MeOH-Produktivitat fiir CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.% physikalisch
gemischt mit Dehydratisierungskomponente: H-FER 20, H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90 und y-Al.03 am
Referenzpunkt: 230 °C, 50 bar, 18 In/(g-h), CO2/COx = 0,8 und 15 Vol.% COx.

Eine verminderte MeOH-Dehydratisierungs-Aktivitat mit zunehmender Brgnsted-Saurezentrendichte
wurde u.a. von Schmidt et al.}*® festgestellt, wobei sie die Abnahme der MeOH-Dehydratisierungs-
Aktivitat mit verstarkter Koks-Bildung in Zusammenhang bringen. Die hier vorgestellten Befunde zur
Abnahme der DME-Selektivitat scheinen einen analogen Zusammenhang abzubilden. So ergibt sich fir
H-MFI 90 mit einer Aciditdt von 0,35 mmol NHs/gk.: die groRte DME-Selektivitdtsabnahme, gefolgt von
H-MFI 240 (0,16 mmol NHs/gkat) und H-MFI 400 (0,13 mmol NHz/gks) mit der geringsten DME-
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Selektivitatsabnahme unter den eingesetzten Zeolithen (Tab. 5). Die Brgnsted-Saurezentrendichte von
H-FER 20 hingegen liegt mit 0,39 mmol NHs/gk.: noch Gber der von H-MFI 90, jedoch ist die DME-
Selektivitatsabnahme (-11,71 %/100h) im Vergleich geringer. Die DME-Selektivitatsabnahme von H-
FER 20 liegt nahe an der von H-MFI 240, obwohl die Brgnsted-Sdurezentrendichte von H-FER 20 um
das 2,4-fache hoher ist als die des H-MFI 240. Hierfir sind wahrscheinlich strukturelle Unterschiede in
der Zeolith-Struktur ursachlich. U.a. Catizzone et al.»>* und Garcia-Trenco et al.**° verdeutlichen, dass
bei dhnlich aciden Zeolithen die Koks-Bildung und in Folge deren Langzeitstablitat vor allem von der
jeweiligen Zeolith-Struktur abhangt (siehe Abb. 19b und Abb. 20). Sowohl Catizzone et al. als auch
Garcia-Trenco et al. postulieren, dass das kleinporige 2-D Kanalsystem von FER-Zeolithen die
Ausbildung von groRen zyklischen und aromatischen Koksvorlaufern vermindert, einhergehend mit

einer verbesserten Langzeitstabilitat.

Die Abnahme der Gesamt-MeOH-Produktivitat in Abb. 48 wird durch die ricklaufige DME-Selektivitat
kaum beeinflusst. Dies lasst sich durch die Wahl des Referenzpunktes erkldaren, an dem sich COy-
Umsétze einstellen (vgl. Abb. 46 bei 250 °C), die noch weit von GGW-nahen Reaktionsbedingungen der
direkten DME-Synthese entfernt sind (siehe Abb. 80 im Anhang). Daher zeigen geringe Unterschiede
in der DME-Selektivitat und in Folge leichter MeOH-GGW-Verschiebungen kaum Einfluss auf die Kinetik
der CO- und CO;-Hydrierung. Der Riickgang der Gesamt-MeOH-Produktivitdt wird demnach
hauptsachlich durch die Deaktivierung der MeOH-Komponente CZZ-TVT-4.1 dominiert und der

entsprechende Aktivitatsverlust primar durch Sintervorginge” und ZnO-Kristallisation8% °,

Die Bildung von kurzkettigen KW-Spezies (nc < 3) ist unter dem Einsatz der hier getesteten MeOH-
Dehydratisierungskomponenten messbar und wird fir y-Al,03 und die H-MFI-Reihe in Kapitel 4.2.3 und
fir H-FER 20 in Kapitel 4.2.4 diskutiert. Stofftransporthemmung und in Folge Aktivitdts-Abnahme
durch gebildetes Ethan (4,0 A) oder Propan (4,3 A)2 sind allerdings auszuschlieRen, da die kinetischen
Durchmesser in einem dhnlichen GroRenbereich liegen wie die Edukte CO (3,8 A)?° und CO; (3,3 A)%°

bzw. MeOH (3,6 A)*° und DME (4,3 — 5,0 A).

Durch die hohe DME-Selektivitdit (Abb. 44) und DME-Produktivitdt (Abb. 47) zwischen
C0O,/COx=0,2-1,0 sowie einer guten Langzeitstabilitit unter wechselnden Feed- und
Temperaturbedingungen (Abb. 48) empfiehlt sich vor allem H-FER20 als geeignete
Dehydratisierungskomponente fir die direkte DME-Synthese aus variablem CO/CO,-Synthesegas-

Zusammensetzungen.

4.2.3 Kohlenwasserstoff-Bildung auf H-MFI und y-Al,03
Fiir die nachfolgenden Untersuchungen wurden Katalysatormischungen, bestehend aus CZZ-TVT-4.1

mit y-Al,03 bzw. unterschiedlichen H-MFI-Zeolithen (Si/Al = 400, 240 bzw, 90) eingesetzt und
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hinsichtlich der der KW-Bildung bei erhéhter Temperatur (250 °C) und fiir zwei CO,/COx-Verhaltnisse
(0,0 bzw. 0,2) getestet (Abb. 49). Auf die KW-Bildung innerhalb des CZZ/H-FER 20-Systems in
Abhéangigkeit von Temperatur, CO,-Anteil im Synthesegas und GHSV wird in Kapitel 4.2.4 eingegangen.
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Abb. 49: KW-Bildung in der direkten DME-Synthese mit CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.% physikalisch

gemischt mit y-Al20s, H-MFI 400, H-MFI 240 und H-MFI 90 fiir CO,/COx = 0,0 (a) bzw. 0,2 (b) bei 50 bar,

250 °C, 15 Vol.% COx und 36 In/(g-h).

Abb. 49 verdeutlicht, dass bei den verwendeten Dehydratisierungskomponenten die Ausbildung von
Ethan mit bis zu 3,17 g/(kgkarrh) (H-MFI 90@ CO,/COx=0,0) bzw. 1,14 g/(kgkarrh) (H-MFI 90@
C0,/CO«=0,2) im Vergleich zur Bildung anderer KW am hochsten ausféllt. Unter dem Einsatz von y-
Al,O5; werden praktisch keine KW gebildet. Hohere KW (nc > 3) werden bei keinem der Katalysator-

Systeme gemessen. Fir die H-MFI-Komponenten ist ein Anstieg der Ethan-Bildung nach der
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Reihenfolge H-MFI 90 > H-MFI 240 > H-MFI 400 zu erkennen. Fiir einen geringen Anstieg des CO,/COx-
Verhaltnisses von 0,0 auf 0,2 nimmt die KW-Bildung fiir alle getesteten H-MFI-Komponenten deutlich
ab (Vgl. Abb. 49a und b). Durch die Erhéhung des CO,-Gehalts im Synthesegas kann die rWGS-Reaktion
(R3) verstarkt ablaufen, wodurch zusatzlich zur MeOH-Dehydratisierung Wasser gebildeten wird. Dies
bestitigt u.a. die Beobachtungen von Kim et al.»® und An et al.’38, die berichten dass durch die

Anwesenheit von Wasser im Reaktionsmedium die KW-Bildung abnimmt.

Innerhalb der gemessenen Dehydratisierungskomponenten hangt die Ethan-Bildung offenbar von der

Aciditat der Dehydratisierungskomponenten ab (Vgl. Tab. 5). Dies deckt sich mit den Resultaten von

I 140 I 147

Jiang et a und Hassanpour et al.**” wonach mit ansteigender Aciditat von Zeolithen (abnehmendem
Si/Al-Verhaltnis) verstarkt KW gebildet werden (vgl. Abb. 18). Die in Abb. 49 ermittelte KW-Bildung
folgt ebenfalls dem Si/Al-Verhaltnis der getesteten H-MFI-Zeolithe, jeweils einhergehend mit einer
geringen Methan- und Propan/Propen-Bildung. Die Methan- und Propan/Propen-Bildung scheint nicht

von der Aciditat der Dehydratisierungskomponenten abzuhangen.

4.2.4 Kohlenwasserstoff-Bildung auf Cu/ZnO/FER-Systemen

In Abb. 50 ist die Produktivitdt von Methan und Ethan als Funktion des CO,/CO-Verhéltnisses fir vier
verschiedene MeOH-Katalysatoren auf Cu/ZnO-Basis (CZZ-TVT-3.1, CZZ-TVT-2.1, CZZ53 und CZAkom)
dargestellt, jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20. Die Ethan- und Ethen-
Konzentrationen kdnnen Uber den eingesetzten GC (Kapitel 3.4.5) getrennt voneinander bestimmt
werden. Da die hier ermittelten Ethan-Konzentrationen die von Ethen um den Faktor 50 - 100
Ubersteigt, werden die Ethan- und Ethen-Produktivitdten nachfolgend kumuliert betrachtet und als
Ethan-Produktivitat bezeichnet. Die Propan- und Propen-Konzentrationen bewegen sich fir alle vier
Katalysator-Systeme im Bereich der unteren Detektionsgrenze des eingesetzten GC (Kapitel 3.4.5) und

werden daher nicht abgebildet.

Die Verldufe der KW-Bildung in Abb. 50 gleichen sich grundsatzlich fiir die vier getesteten
Katalysatorsysteme. Die mutmaRlich durch H-FER 20 erzeugte Ethan-Produktivitat liegt fir CO,/COx=0
ca. um den Faktor 3 Uber der maximal erzielte Ethan-Produktivitat der H-MFI-Reihe (vgl. H-MFI 90,
Abb. 49), was vermutlich durch die hohere Aciditdt von H-FER 20 zu erklaren ist (Tab. 5). Durch das
CZZ/H-FER 20- bzw. CZA/H-FER 20-System wird durch die Erhéhung des CO,/CO,- Verhiltnisses von 0,0
auf 0,2 die Ethan-Produktivitat bereits um den Faktor 3 - 4 verringert (Abb. 50). Durch eine weitere
Zunahme des CO,/CO-Verhéltnisses nimmt die Ethan-Produktivitdt kontinuierlich ab und fallt fur

CO,/COx = 1 bei den vier getesteten Katalysatorsystemen auf nahezu 0 g/(kgkat-h).
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Abb. 50: Ethan und Methan-Produktivitit in der direkten DME-Synthese in Abhingigkeit des CO2/COx-

Verhiltnisses fiir CZ2-TVT-3.1, CZZ-TVT-2.1, CZZ53 und CZA«kom jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit
H-FER 20 bei 50 bar, 250 °C, 36 In/(g-h) und 15 Vol.% COx.

Die Methan-Produktivitat ist fiir CO,/COx = 0 bedeutend niedriger als die Ethan-Produktivitat (Faktor
27-31). Durch das steigende CO,/COx-Verhiltnis nimmt die Methan-Bildung allerdings nicht im selben
MaRe ab wie die Ethan-Bildung und so ist das Ethan/Methan-Produktivitats-Verhaltnis fir
C0O,/CO,=0,47 bei 14 - 19 und fir CO,/COx = 1,0 bei 1,5 - 1,9. Dies deutet darauf hin, dass die Methan-
Bildung Uber einen alternativen Mechanismus gebildet wird, der im geringeren Male durch die
erhdhten CO,-Anteile im Synthesegas beeinflusst wird. Kim et al.»® berichten fir die MeOH-
Dehydratisierung, dass durch die Wasser-Zugabe im Feed die DME-Selektivitat von H-ZSM-5 Zeolithen

durch unterdriicket KW-Bildung auf teilweise iber 99% erhoht werden kann.

In Abb. 51 ist der Temperatureinfluss auf die KW-Bildung der zuvor untersuchten Katalysator-Systeme
fir unterschiedliche CO,/CO-Verhaltnisse aufgetragen. Fur die Katalysator-Systeme CZAkom/H-FER 20
und CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 wurden innerhalb des Katalysator-Screenings (siehe Tab. 3) Messplan-
bedingt nur drei Temperaturen vermessen (210, 230 und 250 °C). Die Katalysator-Systeme CZZ-TVT-
3.1/H-FER 20 und CZZ53/H-FER 20 wurden jeweils bei finf Temperaturen (210 - 250 °C) vermessen.

Die Variation der Temperatur zeigt erwartungsgemall eine Zunahme der KW-Produktivitat durch
Temperaturanstieg, typisch fiir diverse Zeolithe.1?> 135136 Dje Ethan- und Methan-Produktivitdt nimmt
mit zunehmendem CO,-Anteil im Synthesegas ab (siehe auch Abb. 50). Fiir niedrige Temperaturen ist
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kaum/keine Methan-Bildung messbar. Der zuvor genannte Zusammenhang von zunehmenden
Methan/Ethan-Verhéltnis durch ein steigendes CO,/COx-Verhaltnis (Abb. 50) ist in Abb. 51 (a-d)
ebenfalls wieder erkennbar. Um das Verhéltnis der Methan/Ethan-Bildung einheitlich ablesen zu

konnen, ist Achseneinteilungen in Abb. 51a-d sind stets im Ethan/Methan-Verhiltnis von 10:1

dargestellt.
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Abb. 51: Ethan und Methan-Produktivitat in der direkten DME-Synthese in Abhangigkeit von Temperatur
und CO2/COx-Verhiltnis: CO2/COx = 0,0 (a), 0,2 (b), 0,47 (c) und 0,8 (d) fiir CZZ-TVT-3.1, CZZ-TVT-2.1, CZZ53
und CZAkom jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20 bei 50 bar, 210 - 250 °C, 36 In/(g-h) und
15 Vol.% COx.

Mit zunehmendem CO,/COx-Verhidltnis und steigender Temperatur ndhert sich die Methan-
Produktivitat der von Ethan an. So ergibt sich fiir CO,/COyx = 0,0 und 230 °C eine 50 bis 93-fach hohere
Ethan-Produktivitat im Vgl. zu Methan, bei einem CO,/COx-Verhaltnis von 0,8 und 250 °C ist die Ethan-
Produktivitdt hingegen nur noch um das 5 bis 7-fache hoher als die Methan-Produktivitat. Die

unterschiedlichen Bildungs-Verhiltnisse von Ethan/Methan verstirken die Evidenz uber

unterschiedliche Bildungsmechanismen fiir Ethan und Methan in der direkten DME-Synthese.
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Ein weiteres Indiz darauf, dass Ethan und Methan in der direkten DME-Synthese (teilweise) Gber
verschiedene Bildungsmechanismen entstehen, ist die unterschiedliche GHSV-Abhangigkeit der
Selektivitaten (Abb. 52). Die Ethan-Selektivitdt weist ein weitgehend unabhingiges Verweilzeit-
Verhalten (Abb. 52a) auf, was fiir eine schnelle Ethan-Bildung im CZZ/FER-System spricht.
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Abb. 52: Ethan- und Methan-Selektivitét in der direkten DME-Synthese (Ethan: a, Methan: b) in Abhdngigkeit
von GHSV und CO2/COx-Verhiltnis fir CZZ-TVT-2.1, 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20 bei
50 bar, 250 °C, 36 In/(g-h) und 15 Vol.% COx.
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Die Ethan-Selektivitat ist mit verlangerter Verweilzeit (36 bis 18 In/(g-h)) sogar leicht ricklaufig, was
auf eine Abreaktion des Ethans mit zunehmender Reaktorlange hindeutet. Die Methan-Selektivitat
hingegen zeigt eine erkennbare GHSV-Abhangigkeit, mit einer Zunahme der Methan-Selektivitat bei

verlangerter Verweilzeit (Abb. 52b).

Vergleicht man die Methan-Produktivitat innerhalb der direkten DME-Synthese Uber das CZAkom/H-
FER 20 System (Abb. 51a, Pcusa = 0,29 g/(gxar-h)) mit der Methan-Produktivitat innerhalb der MeOH-
Synthese Gber CZAkom (Abb. 41a, Pcus = 0,22 g/(gkarh)) - flr jeweils 250 °C und CO,/COx = 0 - ergibt sich
ein Anteil der Methan-Bildung innerhalb der MeOH-Synthese von 76%. Demnach scheint ein GroRteil
der Methan-Bildung Uber CZA«om abzulaufen. Die Ethan-Bildung Uber CZAkom (Pcans = 0,04 g/(gkat-h))
nimmt bei ansonsten selben Reaktionsbedingungen einen deutlich geringeren Anteil von 0,5%
gegenliber der Ethan-Bildung ein, die innerhalb der direkten DME-Synthese entsteht (CZAkom/H-
FER 20: Pcons = 8,2 g/(gkarh)) (siehe Abb. 51a).

Die Hinweise bzgl. unterschiedlicher Bildungsmechanismen von Methan und Ethan im
Dehydratisierungskomponenten-Screening (Kapitel 4.2.3), der GHSV-Variation (Abb. 52) und der
Verhaltnisse der KW-Bildung in der MeOH-Synthese im Vergleich zur direkten DME-Synthese (s.0.)
lassen darauf schliellen, dass ein GroRteil der Methan-Bildung in der direkten DME-Synthese lber den
Cu/ZnO-basierten Katalysator entsteht. Die Methan-Bildung korreliert dabei mit der spezifischen Cu-
Oberflache des Cu/ZnO-Katalysators (Kapitel 4.1.6). Dagegen korreliert die Ethan-Bildung mit der
Aciditat der Dehydratisierungskomponente. Generell |dsst sich festhalten, dass fiir eine moglichst KW-
freie direkte DME-Synthese mit H-FER 20 als Dehydratisierungskomponente bei erh6htem CO,-Anteil

(CO,/COx > 0,47) und moderaten Temperaturen von unter 230 °C zu operieren ist.

Ergebnis-Zusammenfassung: Dehydratisierungskomponenten

» Die Zeolithe H-MFI (Si/Al = 400, 240, 90) und H-FER 20 ermoglichen im Vergleich zu y-Al,0;
eine hohe DME-Selektivitat und -Produktivitdit auch bei hoheren CO,-Anteilen
(CO,/COx > 0,2) im Synthesegas.

> Bei wechselnden CO,/CO Verhaltnissen im Synthesegas zeigt die
Dehydratisierungskomponente H-FER 20 im Vergleich zu einem &dhnlich Brgnsted-aciden
Material (H-MFI 90) eine verbesserte Langzeitstabilitat.

» Unter dem Einsatz von H-FER20 wird in CO-reichem Synthesegas eine erhohte
Kohlenwasserstoff-Bildung festgestellt (primar Ethan, mit einer Selektivitat bis zu 10 Vol.%
bei 50 bar, 250 °C und CO,/COx = 0). Diese Nebenproduktbildung nimmt allerdings mit

zunehmendem CO,/CO-Verhéltnis stark ab.
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4.3 (CZZ/FER-Katalysatorbett-Optimierung

Die Kombination der vielversprechendsten Katalysatortypen fiir die MeOH-Synthese (CZZ-Katalysator
aus KF: TVT-CZZ-16112020) und die MeOH-Dehydratisierung (H-FER 20) wurden ausgewahlt, um eine
Optimierung des Katalysatorbetts im Hinblick auf die Anteile der beiden aktiven Komponenten
durchzufiihren. Der MeOH-Katalysator TVT-CZZ-16112020 (Tab. 4) wird nachfolgend als ,,CZZ“ und die
Dehydratisierungskomponente H-FER 20 als ,FER” bezeichnet. Fiir die Optimierung des CZZ/FER-
Katalysatorbetts wurden finf verschiedene CZZ/FER-Zusammensetzungen in einem breiten
Temperatur- und CO,/COx-Bereich experimentell untersucht (siehe Tab. 11 und Tab. 12). Die
ermittelten Kinetik-Daten wurden flr die Parametrisierung und Validierung des formalkinetischen
Modells (Kapitel 3.8) verwendet, welches zum Ziel hatte, das optimale CZZ/H-FER 20 Verhiltnis zu

bestimmen.

4.3.1 CZZ/FER-Variation: Modell-Validierung
Das in Kapitel 3.6.6 vorgestellte Formalkinetik-Modell wird nachfolgend validiert und bewertet. Die
Parameter-Auswahl mit der besten Anpassung und dem jeweiligen Konfidenzintervall (Kl) istin Tab. 14

dargestellt, wobei alle acht Parameter statistisch signifikant sind.

Tab. 14: Parameter-Fitting innerhalb des Trainingssets.

kO,COz kO,TWGS kO,DME EA,COZ EA,rWGS Kl KZ K3

-] [-1 [-] ki/mol  klJ/mol bar'> bar% bar?

Best-Fit 9,57 26,23 3,08 75,53 119,71 0,38 8,28 52,92
Kl + 0,44 2,43 0,54 2,29 9,44 0,14 0,90 30,14

Die statistische Auswertung des gewahlten Parametersatzes ist in Tab. 15 dargestellt, mit einem yx?
aller Kinetik-Daten von 3,406 flr das beste Parameter-Fitting (Tab. 14) und einem KV (5 von 3,439. Der
KVs liegt nahe am besten )(2, was darauf hindeutet, dass das Modell Experimente auBerhalb des

Trainingssets mit addaquater Genauigkeit simulieren kann.

Die MSE- und ME-Werte aller optimierten Spezies sind signifikant niedrig, wobei fir MeOH und DME
mittlere Fehler von nur 7% bzw. 5% entstehen (Tab. 15). Die MSE- und ME-Werte des Trainings- und
des Validierungssatzes liegen signifikant nahe beieinander, was ebenfalls auf die gute

Vorhersagequalitat des Modells auBerhalb des Trainingsbereichs hinweist.
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Tab. 15: Statistische Evaluierung des besten Parametersets.

Statistik Alle Daten Training Validierung

X2 3,406 2,954 0,452
MSE - CO 5,02E-04 4,81E-04 5,87E-04
MSE - CO2 4,57E-04 3,80E-04 7,64E-04
MSE - MEOH | 8,89E-03 9,78E-03 5,33E-03
MSE - DME 4,34E-03 4,74E-03 2,74E-03

ME - CO 0,0154 0,0149 0,0171
ME - CO: 0,0144 0,0130 0,0199
ME - MEOH 0,0689 0,0726 0,0541
ME - DME 0,0502 0,0527 0,0404

In Abb. 53 sind die Paritatsdiagramme fiir alle kohlenstoffhaltigen Spezies, sowie H; und H,0

aufgetragen. Die simulierten Daten sind Uiber das Parameterset aus Tab. 14 berechnet.

Die simulierten Konzentrationen liegen zum grofRen Teil innerhalb der £10%-Toleranzlinien. So liegen
alle simulierten CO-, CO,- und H,-Konzentrationen im +10% Toleranzbereich. Fiir MeOH liegen 74%
und flir DME 87% aller simulierten Konzentrationen im £10% Toleranzbereich. Im Paritatsplot von H,0
ergibt sich eine leicht erhdhte Streuung. Mit 86% der H,0-Konzentrationen innerhalb des +20%
Toleranzbereichs zeigt sich aber immer noch eine gute Vorhersagequalitdt des Modells fiir H,O. Dies

ist insofern bemerkenswert, da H,O nicht innerhalb der Zielfunktion (Gl. 34) optimiert wird.

Die experimentellen H,O-Konzentrationen scheinen lber ca. 1,5 Vol.% von Kondensationseffekten
betroffen/Uberlagert zu sein. Nachfolgende Untersuchungen wiesen darauf hin, dass dies
wahrscheinlich auf Totvolumina und Kaltstellen im Bereich der druckbeaufschlagten Analyse-
Leitungen zuriickzufihren ware. Daher kann es bei hoheren Produktkonzentrationen zur Kondensation
vor allem von Wasser, aber auch von MeOH kommen. In dem hier untersuchten Betriebsbereich liegt
aber nur eine geringe Anzahl der Experimente innerhalb des von Kondensationseffekten tberlagerten

Konzentrationsbereichs.
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Abb. 53: Paritdtsdiagramme von CO, CO2, H2, MeOH, DME und H:0, in denen die simulierten
Produktkonzentrationen der 240 Betriebspunkte mit den experimentell ermittelten Produktkonzentrationen

verglichen werden.
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Experimentelle Validierung des CZZ/FER Optimums

Mit Hilfe des validierten Kinetik-Modells kann der CZZ-Volumenanteil ({czz) ermittelt werden, mit dem
die maximale DME-Produktivitat an einem bestimmten Betriebspunkt erzielt wird. Fiir eine CO,-reiche
Synthesegas-Zusammensetzung (CO,/COy = 0,9) bei 30 bar und 2,78 s* wird ein optimaler {czz-Wert
von 91,5 Vol.% modellbasiert berechnet, wobei eine Temperatur-Variation (210 - 240 °C) unter diesen

Betriebsbedingungen nur geringen Einfluss auf den optimalen {czz-Wert bewirkt (siehe Abb. 59d).

Der modellbasierte optimale {z-Wert von 91,5Vol.% bzw. das entsprechende CZZ/FER-
Katalysatorbett wird unter der derselben Einlaufzeit und den dort herrschenden Betriebsbedingungen
wie die Katalysatorbetten innerhalb der Kinetik-Messungen (siehe Tab. 10) eingefahren. Im Anschluss
wird das modellbasierte {cz-Optimum beim gewahlten Vergleichspunkt experimentell validiert. In
Abb. 54 sind die DME-Produktivitaten der jeweiligen Katalysatorbetten 1 -5 (Tab. 11) innerhalb der
Einlaufzeit (nicht gerahmte Punkte) und die experimentelle Validierung des modelloptimierten
Katalysatorbettes (gerahmte Punkte) am optimierten CZZ/FER Volumenverhaltnis von 91,5/8,5

(gestrichelte Linie) dargestellt.

e 220 °C 230 °C A 240 °C
® Opt.: 220°C ¢ Opt.: 230°C A Opt.: 240°C
100 7y
— AI
- 1

~ R !

§ . 5
£ 807 L
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> 40 - ° :
9 I
g Modellbasiertes :
{czz-Optimum: 91,5 Vol.% ,
20 1 I I I

20% 40% 60% 80% 100%

CZZ Volumenanteil {.,,/ Vol.%

Abb. 54: Vergleich der experimentellen DME-Produktivitat fiir Reaktor 1 - 5 wahrend der Einlaufzeit (Punkte)
mit der DME-Produktivitit, erzielt im modell-optimierten CZZ/FER-Volumenverhiltnis von 91,5/8,5 (nicht
gerahmte Punkte) bei CO2/COx = 0,9, 30 bar, 2,78 s'* und drei verschiedenen Temperaturen 220 - 240 °C mit
20 Vol.% COx.

Im Vergleich zum Katalysatorbett mit der hoéchsten DME-Produktivitdt innerhalb der Kinetik-

Messungen ({czz =90 Vol.%) kann mit dem berechneten CZZ-Optimum ({czz=91,5 Vol.%) bei allen
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gemessenen Temperaturen eine leichte relative Steigerung der DME-Produktivitdt erzielt werden:

220 °C (2,9%), 230 °C (3,2%) und 240 °C (3,8%). Das in Kapitel 3.8 vorgestellten Kinetik-Modells ist

somit experimentell validiert.

4.3.2 CZZ/FER-Variation: MeOH- und DME-Produktivitat

Die aus den Konzentrationen berechneten experimentellen (Punkte) und simulierten (Linien)

Produktivitaten fir MeOH und DME sind in Abb. 55 als Funktion des CZZ-Volumenanteils ({cz)

dargestellt, die restliche Fraktion entspricht dem H-FER 20-Anteil (Cg). Die vier unterteilten

Diagramme unterscheiden sich nach den gewahlten CO,/COx-Verhaltnissen in Tab. 12 und bilden

jeweils die MeOH- und DME-Produktivitat bei vier Temperaturen zwischen 210 und 240 °C ab. Die

restlichen Abbildungen, welche die CO,/CO«-Variation in Tab. 12 komplettieren, sind im Anhang (Abb.

71) zu finden.
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Abb. 55: Vergleich der experimentellen DME- (gerahmte Punkte) und MeOH-Produktivitdt (Punkte) mit den
simulierten Werten (gestrichelte Linien) fiir eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar,
2,78 s, 210 — 240 °C und vier CO2/COx-Verhiltnissen von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit 20 Vol.% COx.
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Die in Abb. 55 dargestellten Ergebnisse zeigen eine gleichmalige Produktivitdtssteigerung von DME
und MeOH durch Temperaturerh6hung, was auf einen kinetisch kontrollierten Betriebsbereich
hindeutet. Dies wird zusatzlich durch den groBen Abstand zum thermodynamischen GGW belegt (siehe
Abb. 81 im Anhang). Bei {czz von 0 Vol.% wird kein MeOH gebildet und die anschlieRende MeOH-
Dehydratisierung kann nicht stattfinden, wodurch entsprechend kein DME gebildet wird. Mit
ansteigendem {czz werden sowohl zunehmend MeOH als auch daraus folgend DME gebildet. Eine
Erhohung von {czz steigert die DME-Produktivitat bis zu einem Maximum bei {czz von ca. 90 Vol.%,
wobei unterschiedliche Temperaturen und CO,/COx-Verhaltnisse das {czz-Optimum leicht in Richtung
von mehr oder weniger CZZ-Gehalt im Katalysatorbett verschieben (siehe dazu auch Abb. 59). Dies
deutet darauf hin, dass bei Iczz bis ca. 90 Vol.% H-FER 20 sich kinetisch im Uberschuss befindet,
wodurch die MeOH-Dehydratisierung nahezu im Gleichgewicht ist. In diesem Betriebsbereich wird die
Geschwindigkeit der direkten DME-Synthese primar durch die MeOH-Synthese (liber CZZ) bestimmt.
Ein weiterer Anstieg von ¢z flihrt zu einem deutlichen Riickgang der DME-Produktivitdt und damit zu
einem starken Anstieg des nicht dehydratisierten MeOH. In diesem {czz-Bereich (ca. {czz > 95 Vol.%)
wird die DME-Produktivitat kinetisch primar Gber die MeOH-Dehydratisierungskomponente (H-FER 20)

bestimmt.

Eine hohe MeOH-Dehydratisierungs-Aktivitat, wie sie hier mittels H-FER 20 erzielt wird, wurde

156 {iber ein optimiertes CZA/y-Al,Os-Katalysatorsystem berichtet. Peldez et

ebenfalls von Peldez et al.
al. erzielen in ihren Untersuchungen die maximale DME-Ausbeute bei einem CZA/y-Al,0s-Verhaltnis
von 92,5:7,5 Gew.% (CO,/COx=0,0). Dieser Literaturwert liegt bemerkenswert nahe am
experimentellen CZZ/FER-Optimum dieser Untersuchung (95:5 Gew.%.). Hierbei muss allerdings
darauf hingewiesen werden, dass der Wechsel der COx-Quelle von CO auf CO, die Wasser-Bildung (R3)
erhoht, was bei Verwendung von y-Al,O; typischerweise zu einer raschen Abnahme der

Dehydratisierungsleistung fiihrt.>® 154 159, 161

Im Falle des hier untersuchten CZZ/FER-Systems fuhrt der Anstieg des CO,/COx-Verhiltnisses im
Synthesegas zu einer geringeren DME-Produktivitdt (Abb. 55 a - d). Dieser Zusammenhang verstarkt
sich bei hoheren Temperaturen. Da ein thermodynamischer GGW-Einfluss in diesem Betriebsbereich
weitgehend ausgeschlossen werden kann (siehe Abb. 81 im Anhang), handelt es sich um ein kinetisch
kontrolliertes Phanomen. Eine solche Temperatur- bzw. Umsatz-kontrollierte Abnahme der MeOH-
Produktivitit durch ansteigenden CO,-Gehalt im Synthesegas wird von Sahibzada et al. 3 durch die
geringeren Produktkonzentrationen unter differentiellen Bedingungen (niedrigen Umsatzen) erklart,
wodurch die CO>-Hydrierung auf Cu/ZnO weniger stark inhibiert wird. Erhéhte CO,-Anteile im

Synthesegas tragen zudem zu einer oxidativeren Atmosphare bei wozu es zu morphologischen

106



Anderungen der Cu/ZnO-Partikel*® und zur teilweisen Reoxidation von Cu®-Stellen®? kommen kann. In

Folge wird weniger MeOH und daraus DME produziert.

4.3.3 CZZ/FER-Variation: CO und CO2-Umsatz

Die aus den Konzentrationen berechneten experimentellen (Punkte) und simulierten (Linien) CO- und
CO;-Umsatze sind in Abb. 56 als Funktion von {czz dargestellt. Die vier unterteilten Diagramme
unterscheiden sich nach den experimentell gemessenen CO,/CO«- Verhéltnissen in Tab. 12 und bilden
jeweils die CO- und COz-Umatze bei vier Temperaturen zwischen 210 und 240 °C ab. Die restlichen

Abbildungen, welche die CO,/COx-Variation in Tab. 12 komplettieren, sind im Anhang (Abb. 72) zu

finden.
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Abb. 56: Vergleich der experimentellen COz- (gerahmte Punkte) und CO-Umsitze (Punkte) mit den
simulierten Werten (gestrichelte Linien) fiir eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar,
2,78 s, 210 — 240 °C und vier CO2/COx-Verhiltnissen von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit 20 Vol.% COx.
Bei einem CO,/COx-Verhiltnis von 0,6 (Abb. 56a) fuhrt ein zunehmender Iczz zum Anstieg des CO»-
Umsatzes bis zu {czz von ca. 30 Vol.%. Fir {czz < 32 Vol.% Ubersteigt der CO,-Umsatz das umgesetzte
CO. Bei {czz bis ca. 23 Vol.% wird CO in geringen Mengen produziert. Eine weitere Zunahme von {czz

wirkt sich vorteilhaft auf den CO-Umsatz aus, bis zu einem {czz von etwa 95 Vol.%. Analog dazu nimmt
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die CO,-Umsetzung leicht ab. Dieser Effekt ist vor allem dadurch bedingt, dass die groRere MeOH-
Bildung mit zunehmendem Iczz im Katalysatorbett zu einer erh6hten MeOH-Dehydratisierung (R4) und
damit zur Wasser-Bildung fuhrt. Die dadurch beschleunigte WGS-Reaktion (R3) formiert CO, und H,
und regeneriert wieder einen Teil des verbrauchten CO,. Bei {czz liber etwa 95 Vol.% und damit sehr
geringen FER-Anteilen im Katalysatorbett nimmt die DME-Bildung (siehe Abb. 55) und damit auch
Wasser-Bildung ab, wodurch die WGS-Reaktionsrate verlangsamt wird und sich eine riicklaufige CO-
Umsetzung ausbildet. Durch die geringere WGS-Reaktionsrate lasst sich zudem eine leicht ansteigende

CO,-Umsetzung fiir {czz > 95 Vol.% erkennen.

Durch die Erhéhung des CO,/COx-Verhaltnisses von 0,6 auf 0,7 bzw. 0,8 (Abb. 56 b - ¢) zeigt sich ein
dhnlicher Verlauf fir den CO- und CO,-Umsatz mit Verschiebungen zur verstarkten CO-Bildung
(negativem CO-Umsatz) bei niedrigeren {czz-Werten und abgeschwéachter CO-Umsetzung bei hoheren
{czz-Werten. Die starkere Auspragung der CO-Bildung im niedrigen {czz-Bereich nimmt durch hdhere
Reaktionstemperaturen zu. Mit zunehmendem Uz steigt der CO-Umsatz durch erhohte
Reaktionstemperatur wieder an. Ab {czz-Werten liber etwa 30 Vol.% verlauft der CO,-Umsatz nahezu
konstant (CO,/COy = 0,7) bzw. leicht ansteigend (CO,/COy = 0,8). Die ist priméar dem Einfluss der WGS-
Reaktion (R3) zuzuschreiben, welche durch den geringeren CO-Anteil im Synthesegas verlangsamt wird

und dadurch auch weniger umgesetztes CO, kompensiert.

Steigt das CO,/COx-Verhaltnis im Synthesegas auf 0,9 (Abb. 56 d) bilden sich im gesamten CZZ/FER-
Variationsbereich negative CO-Umsatze aus (rWGS-Reaktion lauft verstarkt ab). Die CO,-Umsetzung
wird Uber den gesamten CZZ/FER-Variationsbereich durch den zunehmenden Iz beglinstigt,
allerdings in geringerem MaRe als der CO-Umsatz bei geringeren CO,/CO-Verhiltnissen (Vgl. CO-
Umsatz-Verlauf: Abb. 56 a-b). Ein ausgepragter Anstieg der CO,-Umsetzung durch ein optimiertes
CZZ/FER-Verhiltnis wird wahrscheinlich primar durch die erhohte Wasserformierung aus der rwWGS-
Reaktion begrenzt, wodurch Aktivzentren am CZZ-Katalysator verstérkt inhibiert werden.?® 17® Die
Reoxidation von reduzierten Cu-Stellen mit gréRerem CO,/CO-Verhiltnis kann ein weiterer Grund fiir

die geringere CO,-Umsatzsteigerung mit zunehmendem {cz sein.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass die Steigerung der CO,-Umsetzung mittels optimierter CZZ/H-
FER 20-Bett-Zusammensetzung vor allem durch die Wasser-Bildung der CO,-Hydrierung und MeOH-
Dehydratisierung begrenzt ist, wodurch die WGS-Reaktion beschleunigt wird und eine verstarkte CO,-
Umsetzung verhindert. Der CO,-Umsatz sollte vor allem fiir erhéhte {czz-Werte durch in situ Wasser-

Abtrennung, z. B. mit einem Membranreaktorsystem?00-101

noch weiter gesteigert werden knnen, wie
z.B. Poto et al.’® und Diban et al.’®! aqufzeigen. Eine weitere Méglichkeit zur Steigerung des CO,-
Umsatzes ware eine verstarkte Bindung des Formiats an Cu-Stellen, welches das primare
Zwischenprodukt auf der CZZ-Komponente bei erhéhten CO,-Anteilen im Synthesegas darstellt'’®, um
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die WGS-Reaktion zu hemmen. Mégliche Ansatzpunkte hierfir kdnnte die Untersuchung von dotierten

CZZ-Katalysatoren sein.

4.3.4 CZZ/FER-Variation: MeOH- und DME-Selektivitat

Die aus den Konzentrationen berechneten experimentellen (Punkte) und simulierten (Linien) MeOH-
und DME-Selektivitaten (Oxygenat und KW-Selektivitdt (Gl. 5)) - d.h. entstehendes CO bzw. CO, wird
nicht als Produkt betrachtet - sind in Abb. 57 als Funktion von Iczz dargestellt. Die vier unterteilten
Diagramme unterscheiden sich nach den experimentell gemessenen CO,/COx-Verhiltnissen in Tab. 12

und bilden jeweils die MeOH- und DME-Selektivitaten bei vier Temperaturen zwischen 210 und 240 °C
ab.
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Abb. 57: Vergleich der experimentellen DME- (gerahmte Punkte) und MeOH-Selektivitdt (Punkte) mit den
simulierten Werten (gestrichelte Linien) fiir eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar,
2,78 s'1, 210 - 240 °C und vier CO2/COx-Verhiltnissen von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit 20 Vol.% COx.

Die restlichen Abbildungen, welche die CO,/CO,-Variation in Tab. 12 komplettieren, sind im Anhang
(Abb. 73) zu finden.

109



Fir jedes der untersuchten CO,/CO-Verhiltnisse kann ein grundsatzlich ahnlicher Verlauf der DME-
und MeOH-Selektivitdt beobachtet werden: Hohe und konstante DME-Selektivitat fir {czz bis ca.
90 Vol.% und eine starke Abnahme der DME-Selektivitdit, wenn der Volumenanteil der CZZ-
Komponente Uber 90 Vol.% steigt. Ein hoherer CO,-Gehalt im Synthesegas verringert die DME-
Selektivitat leicht. So fallt bei {czz =90 Vol.% die DME-Selektivitat von 82% (CO,/COx = 0,6) auf 75%
(CO,/COx=0,9). Der Temperatureinfluss auf die DME- und MeOH-Selektivitdt ist nicht stark
ausgepragt. Es fallt allerdings auf, dass der Einfluss der Reaktionstemperatur auf den
Selektivitatsverlauf durch unterschiedliche CZZ-Volumenanteile verandert wird.

Ein positiver Effekt steigender Reaktortemperaturen auf die DME-Selektivitat zeigt sich jeweils ab ca.
{czz > 25 Vol.% (CO,/COx=0,6), ca. {czz> 55 Vol.% (CO,/COx=0,7), ca. {czz>90 Vol.% (CO,/COx=0,8)
und bei ca. {zz > 95 Vol.% (CO,/COx =0,9). Da die MeOH-Dehydratisierung bei {c;z-Werten von etwa
unter 90 Vol.% im Gleichgewicht ist (Kapitel 4.3.2), werden die Selektivititen von MeOH und DME
beeinflusst, wenn dieses Gleichgewicht gestort wird. Da die MeOH-Dehydratisierung leicht exotherm
ist (-23,5 kJ/mol), sollte ein Temperaturanstieg die DME-Selektivitdt verringern. Die erhohten
Reaktortemperaturen wirken sich jedoch stdrker auf die DME-Selektivitdit aus, indem sie die
endotherme rWGS-Reaktion (+41,0 kJ/mol) und damit die Wasser-Bildung/-Selektivitat beeinflussen,

worauf im Folgenden ndher eingegangen wird.

H,0-Selektivitdt

Die Verldaufe der jeweiligen H,0-Selektivitdt (Gl. 8) in Abb. 58, simuliert unter denselben
Betriebsbedingungen wie in Abb. 57, zeigen deutlich, dass die Verdnderungen der DME-Selektivitat
(Abb. 57) dem inversen Trend der H,0-Selektivitat (vgl. Abb. 58) folgen. Die restlichen Abbildungen zur
H,0-Selektivitat, welche die CO,/CO«-Variation in Tab. 12 komplettieren, sind im Anhang (Abb. 74) zu
finden.

In Abb. 58 ist zunadchst auffallig, dass der Riickgang der H,O-Selektivitdat mit zunehmendem {czz umso
geringer wird, desto hdher das CO,/CO-Verhiltnis ist. So nimmt beispielsweise fiir CO,/COx = 0,6 und
240 °C die H,0O-Selektivitdit nach einem geringen Anstieg bis {czz = 8 Vol.% kontinuierlich bis
{czz = 100 Vol.% ab. Dadurch bildet sich in der entsprechenden DME-Selektivitdt (Abb. 57a) ein Anstieg
zwischen ca. {czz = 10 - 85 Vol.% aus. Durch groRere CO,/COx-Verhaltnisse verandert sich der Verlauf
der H,O-Selektivitdat und es bilden sich teils ansteigende H,0O-Selektivitdten aus. Auerdem fallt auf,
dass die maximale H,0-Selektivitdt mit zunehmendem Tczz sowohl vom CO,/COx-Verhiltnis als auch
von der Temperatur beeinflusst wird (vgl. Abb. 58 a und d).

Der Verlauf der H,0-Selektivitdt mit zunehmendem CO,/CO«-Verhaltnis und {c;z verdeutlicht, dass
hohe CO,-Gehalte im Synthesegas kombiniert mit hoherem MeOH-Katalysatoranteil im

Katalysatorbett dazu fiihren, dass die rWGS-Reaktion (R3) bevorzugt ablauft, welche durch steigende
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Reaktortemperaturen zusatzlich beschleunig wird (endotherme rWGS). Dies flihrt schlussendlich zu

einem groReren Wasserstoffbedarf. Da ein groRRer Teil der variablen Kosten in PtL-Prozessen auf den

Kosten fiir Wasserstoff basiert®, nimmt dadurch die Wirtschaftlichkeit der direkten DME-Synthese ab.

Flr eine wirtschaftliche Optimierung des CZZ/FER-Verhaltnisses muss daher nicht nur die Maximierung

der DME-Produktivitdt, sondern auch der erhéhte Wasserstoffbedarf beriicksichtigt werden.
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Abb. 58: Simulierte Wasser-Selektivitit bei 30 bar, 2,78 s, 210 -

20 40 60 80 100
CZZ Volumenanteil/ Vol.%

240 °C, , fiir CO2/COx-Verhiltnisse von

0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit 20 Vol.% COx.

4.3.5 CZZ/FER-Optimum: Industrienahe Betriebsbedingu

ngen

Im Gegensatz zu den zuvor vorgestellten, kinetisch kontrollierten Reaktionsbedingungen wird

nachfolgend verstarkt auf industrienahe Bedingungen, hinsichtlich Umsatz-Bereich, eingegangen.

Da, wie in Kapitel 4.3.1 beschrieben, das vorgestellte Kinetik-Modell qualitativ hochwertige

Simulationen ermoglicht, wird es verwendet, um den optimalen FER Volumenanteil im Katalysatorbett

Ger (Grer=1- Uczz) innerhalb eines groReren GHSV-Bereichs zu simulieren, welcher industrienahe

Betriebsbedingungen bzgl. des Umsatzbereichs einschlielt. In Abb. 59 sind die optimierten g flr

30 bar, CO,/CO4-Verhiltnisse von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und

0,9 (d) unter Temperatur- und GHSV-
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Variation dargestellt. Die restlichen Abbildungen zum optimierten CZZ/H-FER 20-Verhiltnis, welche
die CO,/COy-Variation in Tab. 12 komplettieren, sind im Anhang (Abb. 75) zu finden.
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240 12,5 240 - 12,5
2351 100 2351 10,0
@) @)
°_ 230 °_ 230
5 7,5 Ei 7,5
S 225+ S 225+
g 5,0 g 5,0
£ 220 £ 220
- 2 - 2,5
215+ S 215 )
210+ 0,0 210+ 0,0
0 1 2 3 4 0 1 2 3 4
GHSV/ st GHSV/ st

c) CO,/CO,: 0,8 Opt. (eer/ VOlL.%

o d) CO,/CO,: 0,9 Opt. {er/ VOL.%

2401 125 12,5
235
10,0 10,0
$) $)
°_ 230 o
> 75 > 75
g 225 g
2 5,0 2 5,0
S 2204 3
2,5 2,5
215
210- 0,0 0,0
o 1 2 3 4 0 1 2 3 4
GHSV/ s* GHSV/ s*

Abb. 59: Kontur-Plots des optimalen FER-Anteils {rer im Hinblick auf maximale DME-Produktivitidt unter
Temperatur- und GHSV-Variation bei 30 bar, fiir CO2/COx-Verhiltnisse von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d).

Der optimale rer wird unter allen betrachteten Betriebsbedingungen vor allem durch die GHSV
beeinflusst. Es ergibt sich ein genereller Trend fir alle untersuchten CO,/CO«-Verhiltnisse: Umso
geringer die GHSV wird, desto weniger e« ist im Katalysatorbett erforderlich (Abb. 59 a - d). Durch
Temperaturanstieg erhdht sich der optimale e leicht, wahrend eine Anstieg des CO,/CO-
Verhéltnisses den optimalen T geringfligig verringert (vgl. Abb. 59 a - d). Da eine geringere GHSV, bei
GGW-fernen Reaktionsbedingungen, zur Steigerung des COx-Umsatzes fiihrt (siehe Abb. 61) und damit
die DME-Produktion erhoht, ist mit abnehmender GHSV auch eine verstarkte Wasser-Bildung zu
erwarten. Der geringere FER-Anteil, die flir eine optimierte DME-Produktivitat bei geringerer GHSV
erforderlich wird, weist darauf hin, dass die DME-Bildung lber FER weniger von der H,0-Bildung
beeinflusst wird als die MeOH-Bildung tiber CZZ. Diese Hypothese wird durch die Tatsache gestiitzt,
dass der optimale Gk bei hoheren CO,/CO-Verhaltnissen merklich geringer ausfillt (vgl. Abb. 59 a - d),
wodurch ebenfalls die H,0-Bildung gesteigert wird (rWGS-Reaktion, (R3)).
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Um industrienahe Bedingungen noch realistischer abzubilden, werden die optimalen i an einem
,High-Perfomance” (H.P.) Betriebspunkt ohne N»-Verdiinnung bei CO,/CO, = 0,6, 60 bar, 70 Vol.% H,
und einem COx-Anteil von 30 Vol.% simuliert (Abb. 60).

Die optimierten CZZ/FER-Katalysatorbett-Zusammensetzungen fallen in Abb. 60 bei einer
GHSV < 1 s noch geringer aus (e < 2,5 Vol.%) als im Vergleich zu Abb. 59. Dies bestétigt den Trend,
dass die optimale Menge an FER bei erhohten COx-Umsatzen (verstarkte Bildung von Wasser) noch
weiter verringert werden kann. Da es sich hier allerdings um eine starke Extrapolation des Kinetik-
Modells handelt (Kapitel 3.8), sind nachfolgende/verifizierende Versuche im Hinblick auf CZZ/FER-

Katalysatorbettoptimierung im hoheren Umsatz-Bereich zu empfehlen.

CO,/CO,: 0,6 (H.P.) Opt. Ceer/ VOL%
240 - 125
235- 100
O
°_ 230-
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© 2251
= 5,0
£ 220
|_
215- 2,5
210- 0,0
0 1 2 3 4

GHSV/ st

Abb. 60: Kontur-Plots des optimalen FER-Anteils {rer im Hinblick auf maximale DME-Produktivitidt unter
Temperatur- und GHSV-Variation bei 30 bar, fiir CO2/COx = 0,6 an einem , High-Performance“-Betriebspunkt
ohne Nz-Verdiinnung und 30 Vol.% COx-Anteil bei 60 bar.

Die entsprechenden COx-Umsatze fiir die optimierten H-FER 20-Anteile unter GHSV- und Temperatur-
Variation sind in Abb. 61 zu sehen. Die vier unterteilten Diagramme unterscheiden sich nach den
experimentell gemessenen CO,/CO«- Verhiltnissen in Tab. 12 und zeigen jeweils den COx-Umsatz bei
vier Temperaturen zwischen 210 und 240 °C mit dem jeweiligen thermodynamischen GGW bei 240 °C
(berechnet Giber ASPEN Plus?'?). Die restlichen Abbildungen, welche die CO,/CO«-Variation in Tab. 12
komplettieren, sind im Anhang (Abb. 76) zu finden.

Bei einer Temperatur von 240 °C und einem CO,/CO-Verhialtnis von 0,6 wird durch das optimierte
CZZ/FER-Verhiltnis bei einer GHSV von 0,6 s eine DME-Selektivitit von 88,8% erzielt, bei 86,8% des
thermodynamisch moglichen CO«-Umsatzes (Xcox sew = 31,4%). Fur CO,/COx=0,7 wird eine DME-
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Selektivitdt von 86,8%, bei 87,7% des moglichen COs-Umsatzes (Xcox, cew = 26,4%) erreicht. Bei
C0O,/COx=0,8 wird eine DME-Selektivitit von 84,3%, bei 88,1% des moglichen COy-Umsatzes
(Xcox, sew = 21,6%) erzielt und fir CO,/COx=0,9 eine DME-Selektivitdt von 81,1%, bei 88,4% des
moglichen CO,-Umsatzes (Xcox, sew = 17,1%). Eine GHSV von 0,6 s entspricht etwa einem flinffach
geringeren Volumenstrom unter demselben Katalysatorvolumen, das in den durchgefiihrten

experimentellen Bedingungen fir die Kinetik-Messung eingesetzt wurde.
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Abb. 61: Simulierte COx-Umsétze unter Variation der GHSV mit jeweils optimiertem CZZ/FER-Katalysatorbett
bei 30 bar, 210 - 240 °C fiir CO2/COx-Verhiltnisse von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit 20 Vol.% Gesamt-
COx im Synthesegas und dem entsprechenden thermodynamischen Gleichgewicht bei 240 °C.

Die aus den Simulationen am H.P.-Betriebspunkt erzielten COx-Umsatze unter GHSV- und Temperatur-
Variation sind in Abb. 62 dargestellt. Die Simulation prognostiziert durch das optimierte CZZ/FER-
Bettverhaltnis fir 240 °C und ein CO,/CO,-Verhiltnis von 0,6 bei einer GHSV von unter 0,6 s* eine
DME-Selektivitat von 84,3% bei einem COx-Umsatz von Uber 47,5%, was 87,5% des thermodynamisch

moglichen COx-Umsatzes entspricht (Xcoxcew = 52,2%).
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Abb. 62: Simulierte COx-Umsétze unter Variation der GHSV mit jeweils optimiertem CZZ/FER-Katalysatorbett
bei 60 bar, 210 - 240 °C fiir ein CO2/COx-Verhiltnis von 0,6 mit 30 Vol.% Gesamt-COx im Synthesegas und dem
entsprechenden thermodynamischen Gleichgewicht bei 240 °C.
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Ergebnis-Zusammenfassung:

CZZ/FER-Katalysatorbett-Optimierung

> Die Validierung eines selbstentwickelten Formalkinetik-Modells (CZZ/H-FER 20) fur die
direkte DME-Synthese zeigt, dass alle gewahlten Parameter statistisch signifikant sind und
dass die Konzentration aller gemessenen Spezies weitgehend mit einer Genauigkeit von
1£10% simuliert werden kdnnen.

» Das Formalkinetik-Modell zeigt, dass das optimale CZZ/H-FER 20-Volumenverhiltnis im
Katalysatorbett von den Betriebsbedingungen (Temperatur, GHSV und CO,/CO,- Verhiltnis
im Synthesegas) abhangt.

» Fir CO,-reiches Synthesegas (CO,/COy = 0,9 Vol./Vol.) und unter den Betriebsbedingungen
der Kinetik-Messungen (220 - 240 °C, 30 bar, 2,78 s!) liegt das optimale CZZ/H-FER 20-
Volumenverhiltnis im Katalysatorbett bei 91,5/8,5.

> Die Variation der Katalysatorbett-Zusammensetzung zeigt, dass die Aktivitat
Dehydratisierungskomponente H-FER 20 weniger stark durch erhohte Produkt- (Wasser)-
Konzentrationen beeinflusst wird als der MeOH-Katalysator (CZZ), wodurch der optimale H-
FER 20-Volumenanteil bei steigendem CO4-Umsatz noch niedriger ausfallt als im Vergleich
zu den Betriebsbedingungen der Kinetik-Messungen.

» Flr CO,-reiches Synthesegas (CO,/COx=0,9 Vol./Vol.) wird eine ausgepragte Steigerung
des CO-Umsatzes mit zunehmendem CZZ/H-FER 20-Volumenverhaltnis durch
Wasserinhibierung verhindert.

» Durch die Optimierung der CZZ/H-FER 20-Katalysatorbett-Zusammensetzung lasst sich, im
Vergleich zu einem CZZ/H-FER 20-Massenverhiltnis von 50:50, die DME-Produktivitdt um

bis zu 67% steigern.
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4.4 Quantifizierung von Deaktivierungsursachen im CZZ/FER-System

Fiir die Katalysator-Komponenten der MeOH-Synthese und der MeOH-Dehydratisierung kann zumeist
ein maRgeblicher Anteil der Deaktivierung auf eine verringerte spezifischen Cu-Oberflache der MeOH-
bildenden Komponente zuriickgefiihrt werden.”® 8  Um etwaige Effekte auf die
Dehydratisierungskomponente wahrend der Katalyse feststellen zu kénnen, muss eine Voraussetzung
sein, dass die DME-bildende Komponente kinetisch nicht im Uberschuss vorhanden ist, da ansonsten
Deaktivierungseffekte auf der Dehydratisierungskomponente vom lberschissigen Anteil kompensiert

werden kann.

Im Rahmen der inKapitel 4.3.1 ff. beschriebenen Experimente (Kinetik-Messungen) wurden
zusatzliche Messpunkte (,Statik-Punkte”)® angefahren, um die Beitrdge von Temperatur und CO»-
Gehalt im Synthesegas zur Deaktivierung des CZZ/H-FER 20-Systems weitgehend unabhangig
voneinander bestimmen zu konnen. In Kapitel 4.3.1 ist aufgezeigt, dass die
Dehydratisierungskomponente H-FER 20 erst bei Katalysatorbett-Anteilen von ca. 10 Vol.% (Abb. 57)
nicht mehr im Uberschuss vorhanden ist. Daher werden fiir die Quantifizierung der
Deaktivierungsursachen vor allem Bett-Zusammensetzungen mit geringem H-FER 20-Anteil
betrachtet. Innerhalb der Statik-Punkt-Messreihe konnten neben MeOH und DME keine Oxygenate
oder KW in Konzentrationen von uber 0,001 Vol.% detektiert werden. Fir den betrachteten
Betriebsbereich innerhalb der Statik-Punkt-Messreihe gehen daher Veranderungen der DME-
Selektivitdt entsprechend in die MeOH-Selektivitat ein. Bei den nachfolgend verwendeten Gradienten
handelt es sich jeweils um die Steigung einer Anpassungsgeraden, welche den zeitlichen Verlauf der

Selektivitat bzw. Produktivitat beschreibt (siehe Anhang, Abb. 77 - Abb. 79).

In Abb. 63 sind beispielhaft die zeitlichen Verldufe der DME-Selektivitat bei 30 bar, 3,57 s, 20 Vol.%
CO-Anteil fir Temperaturen zwischen 210 - 250 °C und einem CO,/COx-Verhiltnis von 0,9 dargestellt.
Die DME-Selektivitatsgradienten entsprechen den Steigungen der Anpassungsgeraden und betragen

im Betriebsbereich von Abb. 63: -0,016 %/h (210 °C), -0,089 %/h (230 °C) und -0,213 %/h (250 °C).

Bei dieser ,,Gradientenmethode” ist zu beachten, dass der lineare Verlauf nicht beliebig extrapoliert
werden kann, da die Deaktivierung eines Katalysators auf der Basis von Cu/ZnO-"7> 7881 (yg|. Abb. 9)
bzw. Zeolith'>® 203213 (vg|. Abb. 20) nur lber einen begrenzten Zeitraum ndherungsweise linear lber

den selben Gradienten verlauft.
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Abb. 63: Zeitlicher Verlauf der DME-Selektivitit fiir 210, 230, 250 °C, CO2/COx: 0,9 bei 3,57 s%, 30 bar,
20 Vol.% COx und einem CZZ/FER-Volumenverhiltnis von 97/3.

Die ,,harschen” Betriebsbedingungen bei hohen CO,-Anteilen im Synthesegas, kombiniert mit erhdhter
Reaktionstemperatur wurden zu fortgeschrittenen ToS-Bereichen vermessen (siehe ToS Angaben in
Abb. 63 und Abb. 77-Abb. 79 im Anhang). Somit |asst sich ausschlieRen, dass verstarkte Verdnderungen
von Selektivitat bzw. Produktivitat bei hohen CO,/CO4-Verhaltnissen und Reaktortemperaturen durch
Uberaktivitat zu Beginn der Lebenszeit des Katalysator-Systems entstanden sind. Zudem wurde vor

den Statik-Punkt-Versuchen eine dynamische Einlaufzeit von lber 75 h ToS durchgefiihrt (Tab. 10).

4.4.1 DME-Selektivitat

In Abb. 64 sind die DME-Selektivitatsgradienten fiir eine Variation des CO,/COx-Verhaltnisses sowie
der Reaktortemperatur unter Verwendung von vier unterschiedlichen des CZZ/H-FER 20 (CZZ/FER)-
Bett-Zusammensetzungen (50/50, 80/20, 90/10 und 97/3 Vol./Vol.) dargestellt.

Die gemeinsame Auftragung der DME-Selektivitdtsgradienten bei unterschiedlichen CZZ/FER-
Bettzusammensetzungen zeigt, dass deutliche Verdanderungen der Dehydratisierungs-Eigenschaften
von H-FER-20 erst bei geringeren FER-Volumenanteil in der Katalysatorbett-Schiittung zu erkennen
sind. Vor allem bei erhéhter Temperatur (250 °C) wird ersichtlich, dass sich die Auspragung der DME-
Selektivitatsgradienten mit abnehmenden FER-Anteil verstarkt. Bei 210 °C zeigt sich im Rahmen der
experimentellen Genauigkeit keine/kaum Anderungen der DME-Selektivitit. Bei einem moderaten
CO>-Anteil im Synthesegas (CO,/COy = 0,4) ist erst bei einem CZZ/FER Verhaltnis von 97/3 und 250 °C

eine ausgepragte Abnahme (-0,04 %/h) der DME-Selektivitat messbar. Bei ebenfalls 250 °C und einem
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Anstieg des CO,/COx-Verhéltnisses auf 0,7 resultiert ein verstarkter Gradient von -0,10 %/h, der sich

bei weiterer Erh6hung des CO»-Anteils (CO,/COx = 0,9) beinahe nochmals verdoppelt (-0,19 %/h).
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Abb. 64: Einfluss von Temperatur, CO2/COx-Verhéltnis und CZZ/FER-Volumenverhiltnis auf die zeitliche
Anderung der DME-Selektivitat fiir 210, 230, 250, 270 °C, CO2/COx: 0,4, 0,7, 0,9 bei 3,57 s, 30 bar und
20 Vol.% COx.

Fir die CZZ/FER-Verhaltnisse von 80/20 und 90/10 wurde nach 325 h ToS der Effekt einer weiteren
Temperatursteigerung auf 270 °C unter CO,/COx-Verhaltnissen von 0,4, 0,7 und 0,9 untersucht. Durch
diese die Temperaturerhdhung verstarkt sich der DME-Selektivitdtsgradient nochmals mit

zunehmendem CO,/CO,-Verhiltnis.

Ein Rickgang der DME-Selektivitat durch Porenblockaden ist bei den in Abb. 64 herrschenden
Betriebsbedingungen (210-270°C, CO,/COx=0,4-0,9) eher auszuschlieBen, da durch erhéhte
Wasser-Konzentration im Reaktionsmedium die Ausbildung von langkettigen KW/Oxygenaten, sowie
Koks-Bildung vermindert wird.?> 138 155 214 Ayfgrund der verringerten Koks-Bildung bzw. der
verringerten Bildung von Koksvorlaufern wird in der Literatur tendenziell eine verbesserte
Langzeitstabilitdit von Zeolithen in Bezug auf die MeOH-Dehydratisierung beobachtet.’>> 21> Da
ferreritische Zeolithe jedoch prinzipiell eine geringe Neigung zur Koks-Bildung aufweisen'*¥1%! kénnte
eine grolRere Wasser-Bildung einen alternativen Einfluss haben. Um dies zu Uberprifen, sind in
Abb. 65 die zuvor ermittelten DME-Selektivitatsgradienten® fur CZZ/FER = 90/10 gegen die produzierte

Menge an Wasser an den jeweiligen Statik-Punkten aufgetragen.
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Die Wasser-Produktivitdt an den Statik-Punkt Bedingungen (Tab. 13) ist Gber das in Kapitel 3.8
vorgestellte Kinetik-Modell berechnet, da ein Teil der experimentellen Daten zur Wasser-Bildung von
Kondensationseffekten betroffen ist (siehe Abb. 53e). Die Auftragung lasst eine Korrelation zwischen
DME-Selektivitatsgradienten und gebildetem Wasser erkennen. Die DME-Selektivitat nimmt zeitlich
umso starker ab, je hoher die Wasser-Produktivitat ausfallt. So zeigt sich fir die maximale Wasser-
Produktivitat von 2,7 kguao/(kgrer-h) (bei 270 °C und CO,/CO4 =0,9) die groRte Abnahme mit einem
DME-Selektivitatsgradienten von -0,10%/h. Die Anpassungsgerade deutet auf einen DME-

Selektivitatsgradienten von 0 %/h fiir eine Wasser-Produktivitat von ca. 0,4 kguo/(kgeer-h) hin.
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Abb. 65: Zeitliche Anderung der DME-Selektivitit (DME-Selektivitidtsgradient) in Abhingigkeit der Wasser-
Produktivitdt an verschiedenen Statik-Punkten. Die gestrichelte Linie stellt die lineare Trendlinie dar (Formel
und BestimmtheitsmaRB siehe Abbildung). Statik-Punkte bei Temperaturen: 210, 230, 250 und 270 °C fiir
C02/COx: 0,4, 0,7 und 0,9, GHSV: 3,57 s, 30 bar, 20 Vol.% COx fiir CZZ/FER = 90/10.

Diverse Veroffentlichungen, vor allem zu H-ZSM-5, zeigen, dass durch co-Feeding von Wasser die
Ausbildung von Koks und Koksvorlaufern verringert und somit die langzeitstabile MeOH-
Dehydratisierung verbessert wird.8> 21216 Aych fiir H-FER 20 scheint eine gewisse Wasser-Bildung von

Vorteil fur eine langzeitstabile DME-Selektivitat zu sein. Aufgrund der generell geringen Koks-Bildung

auf ferritischen Zeolithen!*1>! und der relativ niedrigen Betriebstemperaturen®®137 kann die Koks-
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Bildung jedoch nicht in gleichem MaRe reduziert wie z.B. bei Zeolithen, die die Bildung von

Koks/Koksvorlaufern starker férdern, wie z.B. Mordenit, SAPO oder BEA (siehe Abb. 19b).

Die Daten in Abb. 65 deuten darauf hin, dass H-FER 20 durch verstarkte Wasser-Bildung ab etwa
1,0 kgnao/(kgrer-h) merklich deaktiviert. Ein moglicher Mechanismus, der zur Abnahme der DME-
Selektivitdt durch erhohte Temperaturen und Wasser-Konzentrationen beitragen kann, ist die
Dealuminierung des Zeoliths, die sowohl die Dichte der Brgnsted- als auch der Lewis-Sdure-Zentren
verringert und damit die Gesamtaciditit senkt.?”-?'° Der fiir die MeOH-Dehydratisierung negative
Effekt der Dealuminierung wird im Falle von H-ZSM-5 oftmals durch den entgegenwirkenden Effekt
der verminderten Koks-Bildung tiberlagert bzw. je nach Betriebsbedingung tiberkompensiert.?!® Da im
Falle des H-FER 20 und den Statik-Punkt-Betriebsbedingungen kaum Koks-Bildung zu erwarten ist'3®
145, 131 kann eine Dealuminierung zur messbaren Deaktivierung des Zeolithen beitragen und zur
Verminderung der DME-Selektivitat fihren. Die Adsorption von Wasser auf H-FER 20 Saurezentren ist

zudem eine weitere mégliche Deaktivierungsursache, die allerdings prinzipiell reversibel sein sollte.??*

221

Demnach lasst sich zusammenfassen, dass der Riickgang der DME-Selektivitdit mit H-FER 20 als
Dehydratisierungskomponente durch steigende Temperaturen und vor allem durch den groReren CO,-
Anteil im Synthesegas verursacht wird. Der Effekt des DME-Selektivitatsriickgangs ist ausgepragter,

wenn die Dehydratisierungskomponente kinetisch kontrollierend wirkt (erhéhtes CZZ/FER-Verhaltnis).

4.4.2 DME- und Gesamt-MeOH-Produktivitat

Die Langzeitstabilitdt des CZZ/FER-Systems (90/10 Vol./Vol.) unter Temperatur- und CO,/COy-Variation
ist in Abb. 66 fiir Temperaturen zwischen 210 - 270 °C, CO,/COx = 0,4 - 0,9 bei 30 bar und 3,57 s im
Hinblick auf Gesamt-MeOH-Produktivitat (Abb. 66a) und DME-Produktivitat (Abb. 66b) dargestellt.

Die Gesamt-MeOH-Produktivitat wird als MalS fiir die Aktivitat des CZZ-Katalysators verwendet, da die
Bestimmung des COs-Umsatzes im Vergleich zur Gesamt-MeOH-Produktivitdit zu groReren
Standardabweichungen fiihrte (v.a. bedingt durch die Analytik). Zudem lassen sich mittels Gesamt-
MeOH-Produktivitat anschaulichere Riickschliisse Gber den Einfluss der DME-Selektivitat auf die DME-

Produktivitat ziehen.

Die Kontur-Plots in Abb. 66 zeigen die zeitliche Verdanderung der Gesamt-MeOH-Produktivitat (Abb.
66a) und der DME-Produktivitdt (Abb. 66b) unter Variation von Temperatur und CO,/COx-Verhaltnis
im Synthesegas. Dabei fallt auf, dass fir Temperaturen unter ca. 230 °C und CO,/CO«-Verhiltnisse
unter ca. 0,55 die Anderung der Gesamt-MeOH-Produktivitit nahezu 0 %/h betragt.
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Abb. 66: Einfluss von Temperatur und CO2/COx-Verhiltnis auf die zeitlichen Gradienten von Gesamt-MeOH-
Produktivitit (a) bzw. DME-Produktivitit (b) zwischen 210 — 270 °C, CO2/COx = 0,4 - 0,9 bei 3,57s%, 30 bar und
20 Vol.% COx und CZZ/FER = 90/10.

Nimmt die Temperatur oder das CO,/CO,-Verhiltnis zu, so ergeben sich verstarkt negative Gesamt-
MeOH-Produktivitatsgradienten. Folglich ergibt sich bei 240 °C und einem CO,/CO-Verhaltnis von 0,7
ein Gesamt-MeOH-Produktivitdtsgradient von -0,3 %/h. Bei einem weiteren Temperaturanstieg auf
270 °C und noch gréRerem CO,/COy-Verhiltnis (0,9) bildet sich der starkste Rickgang der Gesamt-

MeOH-Produktivitat aus (-0,76 %/h).
122



Die Gradienten der DME- und Gesamt-MeOH-Produktivitdit weisen eine prinzipiell &dhnliche
Abhangigkeit mit zunehmendem CO,/COx-Verhaltnis und ansteigender Temperatur auf. Auch die
Werte beider Produktivitats-Gradienten bewegen sich in dhnlichen GroRenbereichen. Es ist jedoch zu
erkennen, dass die Produktivitatsgradienten von DME tendenziell noch starker abnehmen als die der
Gesamt-MeOH-Produktivitat. So liegt z.B. der groRte Riickgang der DME-Produktivitat bei 270 °C und
C0,/COx = 0,9 mit -0,81 %/h noch leicht unter dem der Gesamt-MeOH-Produktivitat (-0,76 %/h). Die
Tendenz des leicht verstarkten Gradienten der DME-Produktivitdt gegeniiber der Gesamt-MeOH-
Produktivitat [asst sich vor allem durch die abnehmende DME-Selektivitat bei erh6hten Temperaturen

und CO,/COx-Anteilen erklaren (vgl. Abb. 64).

Bei Temperaturen unter ca. 230 °C und CO,/COx-Verhiltnissen unter 0,55 ergibt sich fur die DME-
Produktivitdt, wie bei der Gesamt-MeOH-Produktivitat, ein Gradient nahe 0 %/h. Die Trends in Abb.
66 lassen vermuten, dass durch einen weiteren Temperaturanstieg iber 270 °C und/oder einem
groBeren CO,/COx-Verhiltnis (> 0,9) ein noch stirkerer Aktivitdtseinbruch hinsichtlich DME-

Produktivitdt und Gesamt-MeOH-Produktivitat stattfinden wiirde.

Der Trend der riicklaufigen Gesamt-MeOH-Produktivitdt bei erhohter Reaktortemperatur lassen sich
zum einen auf auf die erhéhte Tendenz des temperaturbedingten Sinterns von Cu-Spezies®” &!
zurlickfuhren, zum andern aber auch auf die vermehrt ablaufende Wasser-Bildung durch die
beschleunigte endotherme rWGS-Reaktion (R3) unter hoheren Temperaturen und CO,/CO-
Verhiltnissen. Neben beschleunigten Sintervorgidngen®: 99! ist auch eine verstiarkte Cu/ZnO-

Segregation8 9293

infolge zunehmender Wasser-Bildung zu erwarten, wodurch irreversible
Deaktivierungen stattfinden. Zudem kénnen bei ansteigenden CO,/COx-Verhiltnissen und der dadurch
oxidativen Atmosphire Cu®-Stellen teilweise wieder oxidieren, wodurch die MeOH-Bildung zusatzlich
vermindert wird.?> 222 Im betrachteten Betriebsbereich scheinen CO,/CO.-Verhiltnisse unter 0,55 und
Temperaturen unter 230 °C fiir den eingesetzten CZZ ein guter Kompromiss zwischen Wasser-Bildung,
oxidativer Atmosphare und einem stabilen Oxidations-Zustand der ZnO-Partikel zu sein, ohne dass
verstarkte Sinter- und Oxidationsvorgidnge am Cu®Stellen stattfinden. Dadurch bleiben ein groRer Teil

der aktiven Cu/ZnO-Kontaktflichen erhalten, die fiir die CO,-Hydrierung entscheidend sind.? 3% 223

Der Vergleich der ermittelten Gradienten fiir die DME-Selektivitdt (Abb. 65) und die Gesamt-MeOH-
Produktivitat (Abb. 66b) zeigt, dass die DME-Selektivitat unter erh6hten Temperaturen und CO,/COx-
Verhdltnissen etwa um eine GroRenordnung geringere Verluste aufweist als die Gesamt-MeOH-
Produktivitat. Daraus lasst sich schlieRen, dass im betrachteten Betriebsbereich und bei einem
CZZ/FER-Volumenverhiltnis von 90/10 die MeOH-Komponente CZZ stirker deaktiviert als H-FER 20

und damit auch den gréBten Teil des Riickgangs der DME-Produktivitat verursacht. Im Hinblick auf eine
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langzeitstabile DME-Produktivitat ist es demnach nicht notwendig, den Anteil von H-FER 20 im

Katalysatorbett zu erh6hen, um Deaktivierungseffekte des H-FER 20 zu kompensieren.

Ergebnis-Zusammenfassung: Quantifizierung von Deaktivierungsursachen im CZZ/FER System

Die experimentelle Quantifizierung der Deaktivierungsursachen im CZZ/H-FER 20-System
zeigt, dass sowohl die Reaktortemperatur als auch der CO,-Anteil im Synthesegas
entscheidende Faktoren fiir die Deaktivierung des Katalysatorsystems darstellen.

Im Zeitraum von 8 h ToS ist die Deaktivierung der Dehydratisierungskomponente H-FER 20
erst ab CZZ/H-FER 20 Volumenverhéltnissen von ca. 80/20 messbar.

Die zeitliche Abnahme der DME-Selektivitat korreliert mit der Menge an produziertem
Wasser am jeweilige Betriebspunkt.

Die starkste zeitliche Abnahme der DME-Selektivitat betrdgt -0,1 %/h bei einer Wasser-
Produktivitdt von 2,68 kgnao/(kgrer-h) (270 °C und CO,/CO« = 0,9 Vol./Vol.).

Ab einer Wasser-Produktivitdt von ca. 0,6 kgnao/(kgrer-h) sind kaum Verdnderung der DME-
Selektivitat messbar.

Die Gesamt-MeOH-Produktivitdt nimmt bei einem CZZ/H-FER 20-Volumenverhaltnis von
90/10 mit bis zu -0,76 %/h ab (270 °C und CO,/COy = 0,9 Vol./Vol.).

Bei Reaktortemperaturen unter ca. 230°C oder CO,/CO«-Verhiltnissen unter ca.
0,55 Vol./Vol. werden sowohl fir die Gesamt-MeOH-Produktivitdt als auch die DME-
Produktivitat zeitliche Abnahmen nahe 0 %/h festgestellt (nahezu keine Deaktivierung von

CZZ und H-FER 20 messbar).
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5 Zusammenfassung und Ausblick

Im Zuge dieser Arbeit wurden Katalysatormaterialien unter verschiedenen Prozessbedingungen auf die
Eignung fiir die Methanol- (MeOH) und direkte Dimethylether- (DME) Synthese untersucht. Der Fokus
lag dabei auf der Wirksamkeit der Katalysatoren unter variablen CO,/CO-Synthesegas-

Zusammensetzungen.

In diesem Kontext wurden die Aktivitdt sowie die Langzeitstabilitat verschiedener Cu/ZnO-basierter
MeOH-Katalysatoren und Dehydratisierungskomponenten (Zeolithe und y-Al,03) in kontinuierlich
betriebenen Anlagen untersucht und bewertet. Die jeweils vielversprechendste Komponente aus
MeOH-Synthese (CZZ) und MeOH-Dehydratisierung (H-FER 20) wurde bzgl. Katalysatorbett-
Zusammensetzung in einem PFR modellbasiert optimiert. Zudem wurde der Einfluss von Temperatur

und CO,/COx-Verhaltnis auf die Langzeitstabilitdt von CZZ/H-FER 20 quantifiziert.

MeOH-Katalysatoren

Im ersten Teil der Arbeit wurden MeOH-Katalysatoren untersucht, die im Rahmen eines MTET-Projekts
mit verschiedenen Praparationsmethoden hergestellt und fir diese Arbeit zur Verfligung gestellt
wurden. Die Katalysatormaterialien wurden dabei im Zusammenhang von zwei weiteren
Promotionsarbeiten synthetisiert und charakterisiert.>! Dabei handelte es sich um Cu/Zn0/Zr0O, (CZZ)-
Katalysatoren aus der halb-kontinuierlichen Co-Féllung, Flammenspriihpyrolyse und der

kontinuierlichen Co-Fallung.

Es konnte gezeigt werden, dass die Préaparationsmethode sowie das Cu/Zn/Al-Verhéltnis der MeOH-
Katalysatoren grofRen Einfluss auf die katalytische Aktivitdt und die Stabilitat der MeOH-Produktivitat
unter wechselnden CO,/CO-Synthesegas-Zusammensetzungen haben. Dariiber hinaus erwiesen sich
die MeOH-Katalysatoren auf CZZ-Basis mit einem Cu/Zn-Verhiltnis nahe 2 lber den gesamten
CO,/CO«-Variationsbereich als aktiver als MeOH-Katalysatoren mit einem gréReren Cu/Zn-Verhiltnis.
Mittels CZZ-Katalysator aus der kontinuierlichen Co-Fallung wurde eine Gesamt-MeOH-Produktivitat
von bis zu 884 gueon-ces/(kgczz-h) bei 250 °, 50 bar und einem CO,/CO,-Verhiltnis von 0,07 erreicht. Der
CZZ-Katalysator ermoglichte damit héhere Gesamt-MeOH-Produktivitaten als ein kommerzieller
Cu/ZnO/Al,0s-Referenz-Katalysator (bis zu 97% hoéher). AuRerdem wurde fir MeOH-Katalysatoren,
welche liber eine neu entwickelte kontinuierliche Co-Fallung® synthetisiert wurden, eine tendenziell
groRere Gesamt-MeOH-Produktivitat festgestellt. Dies konnte vor allem auf die erhéhte spezifische
Cu-Oberflache der CZZ-Katalysatoren zuriickgeflihrt werden. Die Langzeitstabilitit der MeOH-
Katalysatoren unter CO,/CO-Variation konnte vor allem in Zusammenhang mit dem Anteil des
Promotormaterials (ZrO, bzw. Al,03) gebracht werden. Unter wechselnden Betriebsbedingungen
konnte mit CZZ in Kombination mit H-FER 20 eine Abnahme der Gesamt-MeOH-Produktivitat um 29%
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Gber 559 h ToS festgestellt werden, wobei sich nach ca. 349 h eine stabile Gesamt-MeOH-Produktivitat

einstellte.

Die Langzeitstabilitdt von CZZ-Katalysatoren aus kontinuierlicher Co-Fallung kdnnte insbesondere
durch die Optimierung des ZrO,-Gehalts (modell- und/oder experimentell-basiert) weiter verbessert

werden.

Dehydratisierungskomponenten

Im zweiten Teil der Arbeit wurden kommerzielle Dehydratisierungskomponenten auf ihre Eignung in

variablen CO/CO,-Synthesegas-Zusammensetzungen untersucht.

Das industriell hdufig verwendete y-Al,O; bewies sehr gute Dehydratisierungs-Eigenschaften in CO-
reichem Synthesegas (CO,/CO« <0,2). Die Dehydratisierungs-Leistung von y-AlbOs nahm allerdings
stark ab, sobald ein CO,/CO-Verhiltnis von mehr als 0,2 gewahlt wurde. Dies hatte zur Folge, dass bei
CO,-reichen Synthesegas-Zusammensetzungen (CO,/COx=0,8) mit y-AbOs nur noch DME-
Selektivitaten von unter 25% erzielt wurden, wodurch grof3e Anteile an nicht dehydratisiertem MeOH
entstanden. Daher wurden im zweiten Teil der Arbeit verschiedene MFI-Zeolithe mit
unterschiedlichem Si/Al-Verhiltnis auf deren MeOH-Dehydratisierungs-Eigenschaften bei erhéhtem
CO,-Anteil im Synthesegas (CO,/COy > 0,2) untersucht. Die Aktivitdt der H-MFI-Zeolithe (Si/Al = 400,
240 und 90) zeigte dabei eine Abhédngigkeit bzgl. Aciditdt, insbesondere der Brgnsted-
Saurezentrendichte. Mit den H-MFI-Zeolithen konnte die im CO-reichen Synthesegas (CO,/COx < 0,2)
erzielte DME-Selektivitat auch in CO,-reichen (CO,/COx>0,8) Synhesegas-Zusammensetzungen
weitgehend beibehalten werden. So wurde beispielsweise bei einem CO,/COx-Verhaltnis von 0,8 mit
H-MFI1 90 (in Kombination mit CZZ) bei 50 bar und 250 °C eine DME-Selektivitat von liber 80% erreicht.
Bei erhohtem CO,-Gehalt im Synthesegas konnte die ferritische Dehydrierungskomponente H-FER 20
im Vergleich zu H-MFI 90 eine noch leicht verbesserte DME-Selektivitat erzielen. Darliber hinaus zeigte
H-FER 20 eine etwas verbesserte Langzeitstabilitdt gegenliber H-MFI 90. Es wurde jedoch festgestellt,
dass sich auf CZZ/H-FER 20 in CO-reichem Synthesegas (CO,/COx<0,2) erh6hte Mengen an
Kohlenwasserstoffen (KW) bilden, insbesondere Ethan. So wurde bei 50 bar, 250 °C und CO,/COx=0
eine Ethan-Selektivitdat von bis zu 10% festgestellt. Sobald der CO,-Gehalt im Synthesegas leicht
anstieg, kam es zu einem starken Riickgang der KW-Bildung. Bei einem CO,/CO,-Verhéltnis von 0,2, 50
bar und 250 °C fiel die Ethan-Selektivitat unter 5%. Wurde der CO,-Gehalt im Synthesegas noch weiter
erhéht (CO,/COx = 0,8), fiel die KW-Bildung unter 1%. Neben Ethan war Methan das zweithufigste
KW-Nebenprodukt der direkten DME-Synthese. Die Methan-Bildung konnte zum grofRen Teil der
MeOH-bildenden Komponente zugeordnet werden. Die Methan-Bildung korrelierte dabei v.a. mit der

spezifischen Cu-Oberflache des MeOH-Katalysators.
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Untersuchungen des Si/Al-Verhaltnisses von ferreritischen Zeolithen (Si/Al>20) wéaren ein
interessanter Ansatz, um zu prifen, ob dies den Einsatzbereich von ferreritschen Zeolithen auch in CO-
reichen (CO,/COx<0,2) Synthesegas-Zusammensetzungen ohne DME-Selektivitatsverluste

ermoglichen wiirde.

Optimierung der Bett-Zusammensetzung

Im dritten Teil der Arbeit wurde die Kombination aus den jeweils vielversprechendsten Katalysatoren
fir die MeOH-Synthese (CZZ aus kontinuierlicher Co-Fallung) und der MeOH-Dehydratisierung (H-
FER 20) ausgewahlt, um eine Katalysatorbett-Optimierung durchzufiihren. Fir die Optimierung
wurden finf verschiedene CZZ/H-FER 20-Katalysatorbett-Zusammensetzungen in einem breiten
Gultigkeitsbereich hinsichtlich Temperatur und CO,/CO«-Verhaltnis untersucht. Die ermittelten Daten
wurden fiir die Parametrisierung und Validierung eines formalkinetischen Modells verwendet, welches

zum Ziel hatte, das optimale CZZ/H-FER 20-Verhaltnis im Katalysatorbett zu bestimmen.

Unter Verwendung des formalkinetischen Modells konnte die Konzentration aller experimentell
gemessenen Spezies weitgehend mit einer Abweichung von +10% simuliert werden, abgesehen von
den experimentellen Wasser-Konzentrationen, die grofRtenteils mit einer Abweichung von +20%
simuliert werden konnten. Die Simulationen sowie die experimentelle Validierung des berechneten
CZZ/H-FER 20-Optimums zeigten, dass die Dehydratisierungskomponente auf einen Massenanteil von
bis zu 4% reduziert werden kann, ohne dass die DME-Selektivitat abnimmt. Durch das optimierte
CZZ/H-FER 20-Verhaltnis lieR sich die volumetrische DME-Produktivitat, im Vergleich zu einem CZZ/H-
FER 20-Massenverhaltnis von 50:50, um bis zu 67% steigern (bei 30 bar, 240 °C, CO,/COy = 0,9). Eine
Extrapolation des Modells zu langeren Verweilzeiten deutete zudem darauf hin, dass fir industrienahe
Betriebsbedingungen (bzgl. Umsatzbereich) ein noch geringerer H-FER 20-Anteil im Katalysatorbett
bendtigt wird. Da die verbesserte DME-Produktivitat allerdings auch die Wasser-Bildung erhohte,
konnte eine verstarkte Wasser-Gas-Shift-Reaktion beobachtet werden, wodurch der umgesetzte

Anteil von CO; bei optimiertem CZZ/H-FER 20-Verhiltnis reduziert wurde.

Der Giiltigkeitsbereich des Kinetik-Modells kann durch Experimente im héherem Umsatzbereich und

einem geringeren CO,-Gehalt im Synthesegas (CO,/COx < 0,4) weiter erhéht werden.

Quantifizierung von Deaktivierungsursachen

Im letzten Teil der Arbeit wurden die Einflisse des CO,/COx-Verhaltnisses und der Reaktortemperatur
auf die Deaktivierung des CZZ/H-FER 20-Katalysatorsystems bestimmt. Die Abnahme der Katalysator-
Aktivitat wurde fur Temperaturen zwischen 210 - 270 °C und CO,/CO,-Verhiltnisse zwischen 0,4 - 0,9

gemessen bzw. interpoliert.
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Durch Beobachtung der zeitlichen Entwicklung der Selektivitdit von MeOH und DME konnte gezeigt
werden, dass die Deaktivierung der Dehydratisierungskomponente erst bei H-FER 20-Volumenanteilen
im Katalysatorbett von etwa 20% messbar wird, da H-FER 20 ansonsten kinetisch im Uberschuss
vorhanden ist. Bei einem CZZ/H-FER 20-Volumenverhiltnis von 90/10 konnte fir die Deaktivierung der
DME-Produktivitat und Gesamt-MeOH-Produktivitat dhnliche Abhangigkeiten bzgl. Temperatur und
CO,-Anteil im Synthesegas festgestellt werden. Uber die Produktivititen wurde gezeigt, dass bei
Temperaturen unter 230 °C und CO,/COx-Verhiltnissen unter 0,55 nur schwache Deaktivierung der
Katalysator-Komponenten stattfindet. Mit einer Erhéhung der Temperatur oder des CO,/COx-
Verhéltnisses kam es zu relativen Abnahmen der DME-Produktivitdt von bis zu -0,81 %/h bzw. -
0,76 %/h fir die Gesamt-MeOH-Produktivitat (bei 30 bar, 270 °C und CO,/COx = 0,9). Fir ein CZZ/H-
FER 20-Volumenverhaltnis von 90/10 korrelierte die zeitliche Abnahme der DME-Selektivitdt mit der

gebildeten Wassermenge und beruhte wahrscheinlich auf der Dealuminierung des H-FER 20.

Weitere Experimente bei hoheren Temperaturen und niedrigeren CO,/COx-Verhiltnissen kénnten
wertvolle Erkenntnisse liefern, um die Deaktivierungsphanomene noch umfanglicher zu untersuchen
(CO,/COx=0,0-0,4). Dariber hinaus wiren tiefgehende ex situ Charakterisierungen mittels XRD, XRF,
NMR, BET, NHs-TPD oder SEM sowie in operando Studien der MeOH-Katalysatoren und der
Dehydratisierungskomponente  niitzliche  Ergdnzungen, um tiefere Einblicke in die

Deaktivierungsmechanismen und -ursachen zu erhalten.
Fazit

Die in dieser Arbeit ermittelten experimentellen und simulierten Ergebnisse zeigen, dass die direkte
DME-Synthese bei sowohl CO-reichen Bedingungen (CO»/COx nahe 0) als auch CO,-reichen
Bedingungen (CO,/COx nahe 1) Einschrinkungen beziglich Aktivitait und/oder Langzeitstabilitat

aufweist.

Durch den Betrieb in CO-reichen Synthesegas-Zusammensetzungen wird die DME-Selektivitdt durch
Ausbildung unerwiinschter KW wie Methan und Ethan vermindert und die Tendenz zur Koks-Bildung
erhéht. Zudem kann die stark reduzierende CO/H,-Atmosphire zur Ausbildung von metallischem Zn°

fihren, wodurch die Aktivitat des Katalysators zur CO,-Hydrierung abnimmt.

Im Falle von CO,-reichen (CO,/COx2=0,8) Synthesegas-Zusammensetzungen wird die DME-
Produktivitdt im erhohten Umsatzbereich vermindert und die verstarkte Wasser-Bildung (rwWGS)
deaktiviert den CZZ-Katalysator durch Sinter- und Cu/ZnO-Segregationsvorgange. Zudem kénnen bei
hohen Temperaturen und CO,/CO«-Verhiltnissen im Synthesegas Dealuminierungsvorgidnge auf

Zeolithen stattfinden, wodurch die Dehydratisierung von MeOH verringern wird.
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Unter dem Gesichtspunkt der effizienten Nutzung der Katalysatormaterialien (CZZ und H-FER 20) bei
moderaten CO,-Umsédtzen werden fir die direkte DME-Synthese ein CO,/COx-Verhaltnis im Bereich

von 0,5 - 0,7 und eine Reaktortemperatur unter 230 °C empfohlen.
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7 Anhang

Untersuchung von Stofftransportlimitierung im Referenz-System: CZAxom

Die Uberpriifung von Stofftransportlimitierungen in der MeOH-Synthese wurde mit der Anlage
MURSS-2 durchgefiihrt, um festzustellen, ob mit dem kommerziellen Referenz-MeOH-Katalysator CZA
(siehe Tab. 3) unter erh6hten Reaktortemperaturen bis 250 °C bei 30 bar Reaktordruck Anzeichen von
Stofftransporthemmungen experimentell gemessen werden kénnen. Daflir wurde der CZA-Katalysator

in unterschiedlich groBe Siebfraktionen gesiebt (siehe Tab. 16).

Tab. 16: Siebfraktionen fiir die Untersuchung der Stofftransporthemmung mit CZAxom.

Siebfraktion [um] Mittelte KorngrofSe [um] 1/Mittlere KorngréRe [um™]
200 - 300 250 0,0040
250 - 500 375 0,0027
500 - 800 650 0,0015
630 — 1000 815 0,0012
800 - 1250 1025 0,0010

Es wurden pro Siebfraktion jeweils 2,0 g CZA-Katalysator mit einer SiC-Verdiinnung (im selben
Siebfraktionsbereich) im Massenverhaltnis von 10:1 physikalisch gemischt. Innerhalb der Messreihe
wurden zwei verschiedene Verweilzeiten von 30 und 18 Iv/(g-h) getestet. Die Siebfraktion
250 — 500 um wurde innerhalb der vorgestellten Arbeit als ,,Standard-Siebfraktion” fiir alle MeOH- und
Dehydratisierungskomponenten verwendet. Um eine moglichst hohe Reaktionsgeschwindigkeit zu
ermoglichen, wurde eine CO-reiche Synthesgas-Zusammensetzung (CO,/COx < 0,2) gewahlt. Aufgrund
der unteren Dosier-Grenze des CO,/N,-Mix-MFC (Tab. 8) musste der minimale CO,-Anteil
entsprechend der GHSV angepasst werden. Die Synthesegas-Zusammensetzung fiir 30 In/(g-h)
bestimmte sich damit zu CO/CO,/H,/N, =12/3/40/45 und die Synthesegas-Zusammensetzung fiir
18 In/(g-h) zu CO/CO,/H,/N, = 11,25/3,75/40/45. Die Stofftransporthemmungs-Experimente wurden
im Einzelreaktorbetrieb durchgefiihrt. Der ermittelte Fehler-Bereich im MURSS-2 Einzelreaktorbetrieb
von +2,65% (siehe Kapitel 3.6.6) ist in Abb. 67 jeweils als blauer Balken dargestellt. Vor Versuchsstart
wurden alle Siebfraktionen im Reaktor einer Einlaufzeit von jeweils 10 h ToS unterzogen. Die erzielten
MeOH-Konzentrationen fir die jeweiligen Siebfraktionen in Abb. 67 zeigen fiir groRere KorngréRen

keine verringerte MeOH-Bildung, wie es bei Stofftransporthemmungs-Einfluss der Fall ware. Sowohl
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fur 30 In/(g-h) (Abb. 67 oben) als auch 18 Iy/(g-h) (Abb. 67 unten) liegen die Schwankungen der

ermittelten MeOH-Konzentrationen im bzw. nahe des Fehlerbereichs des Einzelreaktorbetriebs.

2,2
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Abb. 67: MeOH-Bildung fiir unterschiedliche Siebfraktionen des CZAkom MeOH-Katalysators zur Bestimmung
von Stofftransporthemmungen bei 250 °C, 30 bar und einer GHSV von 30 In/(g-h) bei
CO/CO2/H2/N2 =12/3/40/45 Vol.% (oben) bzw. einer GHSV von 18 In/(g-h) bei
CO/CO2/H2/N2 = 11,25/3,75/40/45 Vol.% (unten). Blauer Balken stellt Fehlerbereich im Einzelreaktorbetrieb
dar.
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Demnach ist im untersuchten Siebfraktionsbereich keine Tendenz zur verringerten MeOH-Bildung
erkennbar, daher kann davon ausgegangen werden, dass bei den Untersuchungen des CZA-

Katalysator-Systems die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit gemessen wird.

Axiale T-Profile:

Labor PFR — Temperaturerhéhung im Katalysatorbett mittels CZAkom/y-Al;0s.

3

50 bar, 250 °C

30 I/(g-h)
€0,/CO, = 0,07

Temperaturdifferenz/ °C
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Abb. 68: Axiales Temperaturprofil in Labor-PFR-Reaktor mit CZAkom/y-Al203 (50:50 Gew.%) bei 50 bar, 250 °C,
30 In/(gcza-h), CO2/COx = 0,07 und 15 Vol.% COx mit einer Katalysatorbett-Linge von 85 mm (10 - 18,5 cm) bei
SiC/CZAkom-Verdiinnung von 10:1 Gew./Gew..
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MURSS-2 — Temperaturerhéhung im Katalysator-Bett mittels TVT-CZZ-16112020/H-FER 20.

3 ——240°C ——250°C ——270°C
30 bar
12,6 I,/(g-h)
5 €0,/COo,=0,4
1

o
-
.
o
)
e
LT
(1% ‘

P P P T P P T T T o

"
B IO L T B
wals L)
AT Y f-'.'--'--'_-.-'- Lt B
. "

Temperaturdifferenz/ °C

1
'—\
:
.
=
:
=
:
-
2,
-
:
-
t
-
z
e
-.
o
o
e
o
o
=
o
L)
i
o
s
o
ot
o
o
L)
A
L)
o
o
ot
-.
o
0

33 36 39 42 45 48 51
Reaktorlange/ cm
Abb. 69: Axiale Temperaturprofile in MURSS-2-Reaktor mit TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 (CZZ/FER: 95:5

Gew.%) bei 30 bar, 240 - 270 °C, GHSV = 12,6 In/(gczzh), CO2/COx = 0,4 und 20 Vol.% COx mit einer
Katalysatorbett-Lange von 100 mm (35-45 cm) bei SiC/CZZ-Verdiinnung von 11:1 Gew./Gew..

Untersuchungen zu Dotierungen kontinuierlich Co-gefallter CZZ-Katalysatoren

In Abb. 70 sind die normalisierten Gesamt-MeOH-Produktivitdten fir vier dotierte CZZ-X Katalysatoren
-X:Sm (2 Gew.%) La (3 Gew.%), Y (3 Gew.%) und Ce (4 Gew.%) - und des undotierten CZZ-Katalysators
aufgetragen. Die Gesamt-MeOH-Produktivitdt im ToS-Verlauf wurde auf den Mittelwert der MeOH-
Gesamt-Produktivitat referenziert, welcher in den ersten 2 h ToS gemessen wurde. Die Katalysatoren
wurden mit H-FER 20 (50:50 Gew.%) physikalisch gemischt und im Labor-PFR u.a. auf Temperatur- und
Langzeitstabilitat untersucht. Die Experimente wurden im Rahmen der Bachelorarbeit von Miicahit
Terzi durchgefiihrt, welche innerhalb der vorliegenden Promotionsarbeit, gemeinsam mit Sabrina
Polierer, fachlich betreut wurde. Die Punkte in Abb. 70 entsprechen Referenzpunkt-Messungen vor

und nach einer Temperatur- bzw. CO,/COy-Variation.
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Abb. 70: Normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitdt von CZZ, CZZ-Sm, CZZ-La, CZZ-Y und CZZ-Ce aus der
kontinuierlichen Co-Féllung iiber ToS am Referenzpunkt: 230 °C, 50 bar, CO2/COx = 0,4 bei 30 In/(g-h), mit
Temperatur und CO2/CO\-Variation zwischen den Referenzpunkten.
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Erganzende Diagramme zur CZZ/FER-Bett-Optimierung

MeOH- und DME-Produktivitat

CZZ Volumenanteil/ Vol.%
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Abb. 71: Vergleich der experimentellen DME- (gerahmte Punkte) und MeOH-Produktivitdt (Punkte) mit den
simulierten Werten (gestrichelte Linien/Punkte) fiir eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar,
2,78 s, 210 — 240 °C und CO2/COx-Verhiltnissen von 0,4 (links) und 0,75 (rechts) mit 20 Vol.% Gesamt-COx im

Synthesegas.
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Abb. 72: Vergleich des experimentellen CO>- (gerahmte Punkte) und CO-Umsatzes (Punkte) mit den
simulierten Werten (gestrichelte Linien/Punkte) fiir eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar,
2,78 s'1, 210 — 240 °C und CO2/COx-Verhiltnissen von 0,4 (links) und 0,75 (rechts) 20 Vol.% Gesamt-COx im
Synthesegas.
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MeOH- und DME-Selektivitat
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Abb. 73: Vergleich der experimentellen DME- (gerahmte Punkte) und MeOH-Selektivitdt (Punkte) mit den
simulierten Werten (gestrichelte Linien/Punkte) fiir eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar,
2,78 s, 210 — 240 °C und CO2/COx-Verhiltnissen von 0,4 (links) und 0,75 (rechts) mit 20 Vol.% Gesamt-COx im

Synthesegas.
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Abb. 74: Simulierte Wasser-Selektivitit bei 30 bar, 2,78 s%, 210 - 240 °C, fiir CO2/COx-Verhiltnisse von 0,4
(links) und 0,75 (rechts) mit 20 Vol.% Gesamt-COx im Synthesegas.
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GHSV-Variation: Optimierter FER-Anteil
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Abb. 75: Kontur-Plots des optimalen FER-Anteils {rer im Hinblick auf maximale DME-Produktivitat unter
Temperatur- und GHSV-Variation bei 30 bar, fiir CO2/COx-Verhiltnisse von 0,4 (links) und 0,75 (rechts).

GHSV-Variation: COx-Umséatze bei optimiertem CZZ/FER-Verhdltnis
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Abb. 76: Simulierte COx-Umsitze unter Variation der GHSV mit jeweils optimiertem CZZ/FER-Katalysatorbett
bei 30 bar, 210 - 240 °C fiir CO2/COx-Verhiltnisse von 0,4 (links) und 0,75 (rechts) mit 20 Vol.% Gesamt-COx
im Synthesegas und dem entsprechenden thermodynamischen Gleichgewicht bei 240 °C.

Statik-Punkt Messungen: DME-Selektivitdt unter Variation von Temperatur, CO>/COy-

Verhltnis und CZZ/FER-Bett-Zusammensetzungen

Der jeweilige ToS-Bereich fiir einen Statik-Punkt ist der Temperatur entsprechend farblich im

Diagramm angegeben. Innerhalb jedes Diagramms wird die erzielte DME-Selektivitat fiir drei

verschiedene Temperaturen abgebildet (210, 230 und 250 °C).
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Abb. 77: DME-Selektivitits-Verlauf an Statik-Punkten innerhalb einer 10 h Versuchsdauer fiir CZZ/FER-Volumenverhiltnisse von 50/50, 80/20, 90/10 und 97/3: Temperatur
210, 230,250 °C und CO2/COx = 0,4 bei 3,57s, 30 bar und 20 Vol.% COx.
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Abb. 78: DME-Selektivitits-Verlauf an Statik-Punkten innerhalb einer 10 h Versuchsdauer fiir CZZ/FER-Volumenverhiltnisse von 50/50, 80/20, 90/10 und 97/3: Temperatur
210, 230,250 °C und CO2/COx = 0,7 bei 3,57s%, 30 bar und 20 Vol.% COx.
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Abb. 79: DME-Selektivitits-Verlauf an Statik-Punkten innerhalb einer 10 h Versuchsdauer fiir CZZ/FER-Volumenverhiltnisse von 50/50, 80/20, 90/10 und 97/3: Temperatur
210, 230,250 °C und CO2/COx = 0,9 bei 3,57s%, 30 bar und 20 Vol.% COx.
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GGW-Lage unter CO,/COy-Variation innerhalb des Katalysator-Screenings (50 bar)

Zur Einordnung der Lage des thermodynamischen GGW innerhalb der MeOH- und direkten DME-
Synthese unter 50 bar Reaktordruck sind in Abb. 80 jeweils die GGW-Lagen (ASPEN PLUS??) sowie die
experimentellen Daten des Katalysator-Systems CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 eingetragen, welches das
aktivste System im Hinblick auf die DME-Produktivitat innerhalb der Messreihen mit 50 bar darstellt
(Tab. 3).

50 bar, 15 Vol.% CO,

40 < <
G\ OG‘ .
-+-210°C 4N\ G, 8N
o o N % T\
=-220°C o\ S %, -
30 H o Ao\ e _ "% N\
o 230 °C S @, 9, -
O\ o J”)f\ e& @&\
~ --x-240°C AN 0, ¢
N o o \\ C
K --e-250°C @1 N\
V20 A ‘JJ‘O N
éc_) o- e c Dy
< IR ~ |
o ke TTT - ..
© 10 & e "~‘__::\1D
S NI IIIIIIIIIIINIiiny
O I I I I I
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
C0,/CO,/ -

Abb. 80: Experimentell ermittelte COx-Umsétze mit CZZ-TVT-2.1/H-FER 20, 1:1 physikalisch gemischt, unter
Temperatur- und CO,/CO,-Variation bei 50 bar, 18 In/(g-h) und 15 Vol.% COyx sowie die entsprechenden
thermodynamischen GGW-COx-Umsitze (ASPEN PLUS) fiir die MeOH- und direkte DME-Synthese.

Durch die MeOH-Abreaktion innerhalb der direkten DME-Synthese verschiebt sich das
thermodynamische GGW des CO4-Umsatzes deutlich, womit die experimentellen COx-Umsétze im Falle
der direkten DME-Synthese deutlich kinetisch kontrolliert sind. Wird innerhalb der direkten DME-
Synthese das MeOH nur in geringen Anteilen zu DME dehydratisiert, tritt faktisch eine Mischung aus

den thermodynamischen GGW-Lagen von MeOH- und direkten DME-Synthese auf.
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GGW-Lage unter CO,/COy-Variation innerhalb der Kinetik-Messungen (30 bar)

Zur Einordnung der Lage des thermodynamischen GGW innerhalb der direkten DME-Synthese unter
30 bar Reaktordruck ist in Abb. 81 die GGW-Lage, berechnet liber ASPEN PLUS, sowie die
experimentellen Daten des Katalysator-System TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 bei einem
Volumenverhiltnis von 90/10 eingetragen, welches das aktivste Katalysator-System im Hinblick auf

DME-Produktivitat innerhalb der Messreihen mit 30 bar darstellt.

30 bar, 20 Vol.% CO,, CZZ/FER = 90/10

40 <
\\
G,
\\ yGw y
30 ”f/)e "Chte
Q\O _ _ o Se D
X --210°C @?4 /14
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> --x-240°C e
O><
(©)
10 | w-oooo N
________ oo,
e Tl Iy
0
0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
co,/Co,/ -

Abb. 81: Experimentell ermittelte COx-Umsitze mit TVT-CZZ-16112020/H-FER 20, 1:1 physikalisch gemischt,
unter Temperatur- und CO2/COx-Variation bei 50 bar, 18 In/(g-h) und 15 Vol.% COx sowie die entsprechenden
thermodynamischen GGW-COx-Umsitze (ASPEN PLUS) fiir die MeOH- und direkte DME-Synthese.
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GGW-Berechnungs-Grundlagen

Vergleich GGW-CO und CO,-Umsétze durch die Berechnung mit ASPEN Plus?'? (Gibbs) in rot bzw.

durch NASA-Daten-Tabellen??* in schwarz.

- e -CO: 250 °C (ASPEN) - & -CO2: 250 °C (ASPEN)
—e-C0:250 °C (NASA) —e-CO2: 250 °C (NASA)

100
Direkte DME-Synthese
80 o= ‘0'-0-..-.,\ 250°C, 30 bar
o
~ 60 \
5 40 A
©
) \
£ 20 \ o
] 0
= 0
o 0 T
O ’;‘ \
\
'20 ‘
i
-40 L
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

CO,/CO, inlet ratio

Abb. 82: GGW-Lage von CO und COz-Umsatz innerhalb der direkten DME-Synthese unter CO2/COx-Variation,

bei 30 bar fiir 250 °C und 20 Vol.% COx., brechnet iiber ASPEN Plus?'? (rot) bzw. iiber die NASA
»thermodynamic polynomials database“??* (schwarz).
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MURSS-2 — Anlagenbilder

MURSS-2-Einhausung der Anlage und Prozessleitwarte

Abb. 84: MURSS-2 — Reaktoren eingebaut mit klappbarer Vermiculite- Ummantelung und Heiz-Messing-
Backen.
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KW-Bildung auf Cu/ZnO-basierten Katalysatoren mit unterschiedlichem Cu/Zn Verhéltnis, 1:1
gemischt mit H-FER 20

Ethan e Gesamt KW ® Methan
25 2,4

S

q‘, P X
(q-’,: >
X -
Bas |, :
(G 15 e
: ..Q |_> .......... ._ 1 2 2
e T Ez" o | =
) . e » I
..............
o
5 e ) =
. - 50 bar, 36 1,/(g-h) =
: Z/CO"= 0,0, 250 °C :
| 0,0
1,8 2,6 3,4 42 -

Cu/Zn Verhaltnis

Abb. 86: KW-Bildung auf Cu/ZnO-basierten Katalysatoren mit unterschiedlichem Cu/Zn Verhiltnis, 1:1
physikalisch gemischt mit H-FER 20 bei 50 bar, 250 °C, 36 In/(g-h) und CO2/COx = 0,0.

Bei hohen CO-Konzentrationen im Synthesegas (CO,/CO,) entsteht auf den CZZ/H-FER 20 Katalysator-
Systemen zwischen 12 und 22 Vol.% KW neben MeOH und DME. Die gebildete KW-Selektivitat scheint

dabei mit dem Cu/Zn-Verhaltnis des gewahlten CZZ-Katalysators zu korrelieren.

Experimentelle Rohdaten-Tabellen

Nachfolgend sind die wichtigsten experimentelle Rohdaten zum Screening der MeOH-Katalysatoren
(Tab. 3), der Dehydratisierungs-Katalysatoren (Tab. 5), sowie die Rohdaten zu den Kinetik-Messungen
des TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Systems bzgl. Edukt- und Produktzusammensetzung,
Betriebsbedingungen und Leistungsindikatoren aufgelistet. Die Stoffanteile sowie die daraus

resuliterenen Stoffstréme, Umsatze und Selektivitaten wurden tGber GC-Messungen ermittelt.
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ 33/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitadt [%] [g'l);((:(::i(:::;a;)]

Vol./Vol. °C H, N, €O CO, Ar |co, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH c;m H, N, CH, CO H,0 Ar co CO, CO,|DME MeOH €O, CO | DME MeOH Mgg_""
0,00 210 |363 151 158 00 328 01 000 001 000 009 000 000 000 364 153 000 156 kA. 325]| 27 kA. 23686 00 260 00| 61,7 0,0 85,8
0,07 210 |374 151 148 09 31,8| 09 000 000 000 010 000 000 000 375 152 0,00 146 kA. 31,7| 16 24 17(927 o0 00 00 | 755 0,0 105,0
0,20 210 [39,7 150 12,6 29 298] 27 000 000 000 011 000 000 000 396 151 0,00 12,6 kA. 298| 1,1 60 20|94 o0 00 00| 84 00 114,6
0,47 210 | 440 151 84 69 256| 66 000 000 000 0114 000 002 000 438 152 000 84 kA 258]| 0,0 39 18|958 62 00 00 |101L6 85 149,8
0,80 210 |49,4 152 31 119 204116 000 000 000 0,19 000 003 000 488 154 000 32 kA 208]| -1,4 41 30|85 73 00 93 |1347 166 2039
1,00 210 |528 152 00 149 170]145 000 000 000 022 000 005 000 51,8 154 000 0,2 kA 179 kA 44 32|657 69 00 1272|1618 23,7 2487
0,00 230 |33 151 158 00 328] 03 000 002 000 030 000 000 000 358 153 0,00 150 kA. 333]| 65 kA. 45|619 00 329 00 |2186 00 304,1
0,07 230 |374 151 148 09 31,8| 12 000 001 000 031 000 000 000 369 153 000 141 kA 322| 61 -259 42693 00 267 00 |2276 00 316,6
0,20 230 [397 150 12,6 29 298] 29 000 001 000 028 000 003 000 390 152 0,00 121 kA. 304 51 08 40[894 43 39 00 |2072 140 3022
0,47 230 |440 151 84 69 256| 66 000 000 000 028 000 005 000 430 153 000 82 kA 266/ 3.2 45 38|91 g 00 00 |2062 258 3126
0,80 230 |494 152 31 11,9 204[11,2 000 000 000 033 000 009 000 479 155 000 33 kA 21,8]| -45 78 53|735 101 00 1158|2332 445 3689
1,00 230 |528 152 00 149 170[/139 000 000 000 036 000 012 000 509 156 000 05 kA. 187 kA. 92 59533 g9 00 3782533 587 4110
0,00 250 |33 151 158 00 328 05 000 006 000 043 000 003 000 357 155 001 145 kA 333|110 kA 82580 18 308 00 |3095 132 4437
0,07 250 |374 151 148 09 31,8 1,3 000 004 000 051 000 004 000 367 155 001 135 kA 323|110 -396 81|674 26 245 0,0 |3683 198 5321
0,20 250 |397 150 126 29 298| 31 000 002 000 049 000 006 000 388 154 000 116 kA. 304|102 41 76[809 52 100 00 |3519 314 5210
0,47 250 |440 151 84 69 256| 67 000 001 000 046 000 011 000 42,7 155 000 78 kA. 267]| 85 44 67|88 109 00 00 ]3322 564 5185
0,80 250 | 494 152 31 11,9 204 |11,0 000 000 000 046 000 017 000 476 158 000 34 kA 216| -73 11,2 74689 130 00 1743259 853 5386
1,00 250 528 152 00 149 170[134 000 000 000 047 000 021 000 504 159 000 12 kA 184 | kA. 144 68400 g9 0,0 509 |3247 1010 5526

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ 50/H-FER 20

COSz£ ﬁo" Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gl.’/r((l)(:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C3 DME i-CiHo MeOH  n-CiHio H, N, CH, CO H,0 Ar co Cco, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 190 36,6 153 158 0,0 32,3| 0,2 0,00 0,00 0,00 0,03 0,00 0,00 0,00 36,5 153 0,00 156 kA. 323 1,6 k.A. 0,6 | 25,6 0,0 720 0,0 | 21,6 0,0 30,1
0,07 190 379 152 148 09 31,2| 0,8 0,00 0,00 0,00 0,03 0,00 0,00 0,00 375 152 0,00 146 kA. 318 1,0 4,4 1,1 | 93,4 0,0 0,0 0,0 23,6 0,0 32,9
0,20 190 40,2 15,2 12,7 2,8 29,0\ 2,7 0,00 0,00 0,00 0,04 0,00 0,00 0,00 39,5 152 0,00 12,5 kA. 30,1 1,3 3,3 1,7 1993 0,0 0,0 0,0 27,9 0,0 38,8
0,47 190 44,5 152 8,4 6,9 250 6,7 0,00 0,00 0,00 0,06 0,00 0,00 0,00 43,8 15,2 0,00 83 k.A. 26,0 0,3 2,2 1,1 | 99,2 0,0 00 00| 41,4 0,0 57,6
0,80 190 50,0 15,3 3,1 12,0 196|116 0,00 0,00 0,00 0,09 0,00 0,00 0,00 49,0 153 0,00 3,1 kA. 208 0,0 2,9 2,3 99,3 0,0 0,0 0,0 | 66,9 0,0 93,1
1,00 190 53,2 153 0,0 15,0 16,5|14,5 0,00 0,00 0,00 0,12 0,00 0,01 0,00 52,2 152 0,00 0,0 kA 178 k.A. 2,9 2,7 | 84,1 1,9 00 124 85,7 2,7 121,9
0,00 210 36,6 153 158 0,0 32,3| 0,0 0,00 0,01 0,00 0,08 0,00 0,00 0,00 36,5 154 0,00 155 kA. 324 2,3 k.A. 2,0 | 71,0 0,0 21,5 0,0 | 59,4 0,0 82,7
0,07 210 379 152 148 09 31,2| 09 0,00 0,01 0,00 0,09 0,00 0,00 0,00 37,2 16,2 0,00 145 kA. 311 8,4 5,4 8,2 | 94,5 0,0 0,0 0,0 | 583 0,0 81,1
0,20 210 40,2 15,2 12,7 2,8 29,0| 28 0,00 0,00 0,00 0,10 0,00 0,00 0,00 39,8 153 0,00 12,6 kA. 295 1,6 2,8 1,8 | 96,6 0,0 0,0 0,0 | 70,2 0,0 97,7
0,47 210 445 152 38,4 69 2501 7,0 0,00 0,00 0,00 0,12 0,00 0,00 0,00 41,3 16,0 0,00 8,7 k.A. 269 0,9 3,5 2,1 1963 0,0 00 00 | 84,2 0,0 117,1
0,80 210 50,0 15,3 3,1 12,0 19,6 | k.A. k.A. k.A. kA, kA. k.A. k.A. k.A. kA. kA. kA. kA kA. 100,0| k.A. k.A. k.A. k.A. k.A. 0,0 kA. k.A. k.A. k.A.
1,00 210 53,2 153 0,0 15,0 16,5151 0,00 0,00 0,00 0,17 0,00 0,03 0,00 40,8 16,1 0,00 0,2 k.A. 27,6 k.A. 5,0 3,8 | 62,0 53 00 32611194 141 180,2
0,00 230 36,6 153 158 0,0 323 0,3 0,00 0,03 0,00 0,31 0,00 0,00 0,00 36,2 155 0,00 150 k.A. 32,7 6,8 k.A. 5,2 66,9 0,0 26,9 0,0 | 2240 0,0 3115
0,07 230 379 152 148 09 31,2| 11 0,00 0,01 0,00 0,30 0,00 0,00 0,00 373 155 0,00 14,1 kA. 31,7 6,3 -23,1 4,7 | 71,5 0,0 24,0 0,0 | 2136 0,0 297,1
0,20 230 40,2 15,2 12,7 2,8 29,0| 29 0,00 0,01 0,00 0,25 0,00 0,02 0,00 39,6 154 0,00 12,2 kA. 29,6 5,3 0,1 4,3 92,7 4,3 0,0 0,0 |180,7 11,5 262,8
0,47 230 44,5 152 8,4 6,9 250 6,6 0,00 0,00 0,00 0,25 0,00 0,04 0,00 43,6 155 0,00 83 k.A. 258 3,1 5,0 3,9 | 90,6 8,1 0,0 0,0 |1805 22,4 273,5
0,80 230 50,0 153 3,1 12,0 19,6113 0,00 0,00 0,00 0,29 0,00 0,08 0,00 48,6 15,7 0,00 3,3 k.A. 208 -5,6 7,8 51 | 69,7 9,3 0,0 20,7|208,7 388 329,1
1,00 230 53,2 153 0,0 150 16,5|14,0 0,00 0,00 0,00 0,33 0,00 0,11 0,00 51,6 15,7 0,00 0,5 kA. 17,7 k.A. 9,2 56 | 49,9 8,3 0,0 4191|2304 531 373,5
0,00 250 |366 153 158 0,0 323| kA kA kA kA kA k.A. k.A. k.A. kA. kA. kA kA. kA. 1000 | kA. kA. kA | kA, kA kA 00 | kA k.A. k.A.
0,07 250 379 152 148 09 312| 13 0,00 0,05 0,00 0,53 0,00 0,04 0,00 36,9 15,7 0,00 134 kA. 321 12,1 -52,4 8,6 | 64,1 2,3 27,8 0,0 | 3743 18,7 539,3
0,20 250 40,2 15,2 12,7 2,8 29,0| 3.1 0,00 0,03 0,00 0,49 0,00 0,06 0,00 39,0 15,6 0,00 115 kA. 30,1 11,4 -6,8 8,1 | 759 4,6 15,2 1,0 | 350,1 29,8 516,8
0,47 250 44,5 152 8,4 6,9 25,0 | k.A. k.A. k.A. kA,  kA. k.A. k.A. k.A. kA. kA. kA. kA kA. 100,0| k.A. k.A. k.A. k.A. k.A. k.A. 0,0 k.A. k.A. k.A.
0,80 250 50,0 15,3 3,1 12,0 19,6109 0,00 0,00 0,00 0,44 0,00 0,21 0,00 48,0 159 0,00 35 k.A. 21,0 ]-103 11,8 7,3 61,8 14,6 0,0 23,0|3068 1009 527,7
1,00 250 53,2 153 0,0 150 16,5 k.A. k.A. k.A. kA,  kA. k.A. k.A. k.A. kA. kA. kA. kA kA. 100,0| k.A. k.A. k.A. k.A. k.A. 0,0 kA. k.A. k.A. k.A.

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ 43/H-FER 20

coszéﬁo" Temp. Stofcfiacn[tsgllli‘;’;xkte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitadt [%] [gl.’/r((l)(:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME iCHo MeOH nGHo H, N, CH, CO H,0 Ar | cO CO, CO, |DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 230 |37,8 152 156 00 314|021 000 002 000 0,17 0,00 0,00 0,00 37,0 155 0,00 154 kA. 31,8 31 kA. 22 |657 04 273 00 |1400 13 196,1
0,07 230 |385 153 148 08 30,6| 1,0 0,00 001 0,00 0,18 0,00 0,00 0,00 382 154 000 144 kA. 308)| 28 -113 21 |749 00 204 00 |1482 0,0 206,1
0,20 230 |40,7 153 12,7 28 285| 28 0,00 001 000 0,16 0,00 0,00 0,00 40,3 154 0,00 125 kA. 288 22 2,0 22 |95 00 00 00 ]1351 0,0 188,0
0,47 230 |452 153 84 68 244|66 000 000 000 0,18 0,00 0,03 0,00 445 155 000 84 kA. 247]| 0,7 42 23 |91,7 67 00 00 |1464 148 218,4
0,80 230 |505 154 3,1 11,9 19,1114 0,00 0,00 0,00 0,21 0,00 0,05 0,00 49,6 156 000 33 kA. 198]| -47 50 30 |684 74 00 1238|1744 263 268,8
1,00 230 |53,8 153 00 149 160[1243 0,00 000 0,00 0,25 0,00 0,06 0,00 52,7 156 000 04 kA. 168 | kA 57 33536 70 00 1393|2034 371 320,0
0,00 210 |37,8 152 156 00 31,4| 01 000 000 0,00 0,08 0,00 0,00 0,00 372 154 0,00 156 kA. 316]| 1,0 kA. 07 |71,7 01 249 00| 640 01 89,2
0,07 210 |385 153 148 08 30,6[ 09 000 000 0,00 0,08 0,00 0,00 0,00 383 153 000 146 kA. 308| 08 -19 07 |876 01 88 00]679 01 94,5
0,20 210 |40,7 153 12,7 28 285|129 000 000 0,00 0,09 0,00 0,00 0,00 4055 153 000 125 kA. 287| 16 21 09 |730 01 252 00| 724 01 100,8
0,47 210 |452 153 84 68 244|67 000 000 000 011 0,00 0,00 0,00 446 154 000 84 kA 248]| -01 2,4 10 |95 00 00 2089 00 1251
0,80 210 |505 154 3,1 11,9 19,1|11,7 0,00 0,00 0,00 0,14 0,00 0,01 0,00 50,0 155 0,00 31 kA 196]| -1,2 2,6 1,8 | 84,8 22 00 11,2]|1184 4.2 168,9
1,00 210 |53,8 153 0,0 149 160[146 0,00 000 0,00 0,17 0,00 0,02 0,00 53,1 155 0,00 0,1 kA. 166 | kA. 3,1 23 |71,3 50 00 235|1462 144 217,7
0,00 250 |37,8 152 156 00 31,4|03 000 004 000 029 0,00 0,01 0,00 366 155 001 149 kA. 323]| 64 kA. 45 |586 05 31,0 00 2398 31 336,6
0,07 250 |385 153 148 08 306| 1,1 000 003 000 033 0,00 0,02 0,00 37,7 154 000 139 kA. 315| 66 -323 4,4 |646 23 274 0,0 [2727 138 393,1
0,20 250 |40,7 153 12,7 28 285|129 000 002 000 0,28 0,00 0,03 0,00 398 154 000 12,1 kA. 295]| 53 10 41 |86 48 44 00 |2377 184 349,0
0,47 250 |452 153 84 68 244|65 000 001 000 026 0,00 0,05 0,00 44,0 155 000 82 kA. 254]| 26 5,3 38 |83 89 00 00 [2205 310 337,6
0,80 250 |50,5 154 3,1 11,9 19,1|11,1 0,00 0,00 0,00 0,28 0,00 0,10 0,00 489 156 000 35 kA. 205|-11,9 84 42 |539 95 00 360/[2308 563 377,4
1,00 250 |53,8 153 0,0 149 16,0[13,7 0,00 000 0,00 0,30 0,00 0,12 0,00 51,9 157 000 09 kA. 175| kA. 102 43 |370 75 00 554[2486 698 415,5
0,00 190 |378 152 156 00 31,400 000 0,00 000 003 0,00 0,00 0,00 37,4 154 0,00 157 kA. 34| 05 kA. 04 |82 00 176 00| 250 00 34,8
0,07 190 |385 153 148 08 306| 08 000 0,00 000 004 0,00 0,00 0,00 385 153 0,00 148 kA. 306]| 01 27 03|95 00 00 00340 00 47,3
0,20 190 |40,7 153 12,7 28 285| 28 0,00 0,00 000 005 0,00 0,00 0,00 40,5 153 0,00 12,6 kA. 287 ]| 0,0 28 06 987 01 00 00393 01 54,7
0,47 190 |452 153 84 68 244|68 000 000 000 006 0,00 0,00 0,00 449 154 000 84 kA 244|-01 07 02 )91 00 00 71]523 00 72,8
0,80 190 |50,5 154 31 11,9 19,1]11,8 0,00 0,00 000 0,09 0,00 0,00 0,00 502 155 000 31 kA 193] -01 12 09 [979 00 10 10| 71,1 00 98,9
1,00 190 |538 153 0,0 149 160|148 0,00 0,00 000 0,11 0,00 0,00 0,00 53,4 154 000 00 kA 163 kA 1,3 1,3 1986 00 20 00 ]85 00 124,5

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ 51/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHo MeOH n-GHo H, N, CH, CO H,0 Ar | CO CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 190 |37,0 152 158 00 320] 00 000 000 000 002 0,00 0,00 0,00 374 154 000 159 kA. 31,3]| 09 kA. 09 [1000 00 00 00| 171 00 23,8
0,07 190 |381 151 147 08 31,2]|08 000 000 000 002 0,00 0,00 0,00 386 153 0,00 149 kA. 303]| 05 46 08 |94 00 00 00] 160 00 22,2
0,20 190 |40,4 151 126 28 291] 28 0,00 0,00 0,00 003 0,00 0,00 0,00 40,8 153 0,00 12,8 kA. 283 | 04 20 07 |96 00 00 00| 197 00 27,4
0,47 190 |448 151 84 68 249]| 68 000 000 000 004 0,00 0,00 0,00 451 153 000 85 kA 243]| 04 1,1 07 |90 00 00 00|27 00 37,1
0,80 190 |50,3 152 31 11,7 19,7]11,7 0,00 0,00 0,00 0,05 0,00 0,00 000 50,4 154 0,00 31 kA 194| -03 10 07 |96 00 00 188|375 00 52,1
1,00 190 |53,6 151 00 14,7 166147 0,00 0,00 0,00 006 0,00 0,00 0,00 53,7 153 0,00 00 kA 162 kA. 09 08|91 00 00 92]459 00 63,8
0,00 210 (370 152 158 0,0 320 0,0 000 000 0,00 005 0,00 0,00 0,00 374 153 0,00 157 kA. 315]| 1,2 kA. 10 | 764 00 21,0 00 | 387 00 53,8
0,07 210 (381 151 147 08 31,2| 08 000 000 0,00 005 0,00 0,00 0,00 385 153 0,00 149 kA. 304]| 09 1,7 1,0 | 943 02 00 00372 01 51,9
0,20 210 (404 151 126 28 29,1| 28 000 000 0,00 006 0,00 0,00 0,00 40,6 153 0,00 12,8 kA. 285| 06 3,1 11 19710 02 00 001406 01 56,6
0,47 210 (448 151 84 68 249|667 000 000 000 007 0,00 0,00 0,00 451 154 000 85 kA 242]| 06 2,2 13 1970 00 00 00526 00 73,2
0,80 210 |503 152 3,1 11,7 19,7|11,7 0,00 000 0,00 0,10 0,00 0,00 0,00 50,5 155 0,00 32 kA 189 -08 2,2 16 | 80 00 00 109] 71,5 00 99,4
1,00 210 536 151 0,0 14,7 166|147 000 000 0,00 0,12 0,00 0,01 000 538 155 0,00 01 kA 159| kA 2,3 19 | 771 39 00 187] 8,1 61 125,8
0,00 230 (370 152 158 00 320|021 000 001 0,00 011 0,00 0,00 000 368 152 0,00 155 kA. 322]| 20 kA. 15 |679 02 236 00| 786 03 109,6
0,07 230 (381 151 147 08 31,2| 09 000 001 000 011 0,00 0,00 0,00 379 152 000 146 kA. 31,3| 19 40 16 |81,8 00 126 00 | 8,0 01 114,1
0,20 230 |404 151 12,6 28 29,1| 27 000 000 0,00 011 0,00 0,00 0,00 40,1 151 0,00 12,6 kA. 295| 06 5,6 15 959 00 00 00 ] 81,8 00 113,7
0,47 230 (448 151 84 68 249| 64 000 000 000 013 0,00 0,02 000 443 151 000 85 kA 256/| -13 51 15 | 670 39 00 279]962 77 141,5
0,80 230 [503 152 3,1 11,7 19,7|11,1 0,00 000 0,00 0,16 0,00 0,03 0,00 49,8 151 0,00 33 kA 205]| -61 45 23 |597 54 00 345|1197 150 181,6
1,00 230 [536 151 0,0 14,7 16,6140 000 000 0,00 0,19 0,00 0,04 0,00 53,0 151 0,00 03 kA 174| kA 43 23 |534 55 00 4091379 199 211,6
0,00 250 (370 152 158 00 320| 03 000 004 0,00 031 0,00 0,01 0,00 369 155 0,00 151 kA. 31,8]| 62 kA. 44 620 06 293 00 |2239 28 314,2
0,07 250 (381 151 14,7 08 31,2 1,1 000 002 0,00 0,32 0,00 0,01 0,00 380 155 0,00 142 kA. 309| 60 -27,7 42 | 681 1,4 256 00 [2301 64 326,5
0,20 250 |404 151 126 28 29,1| 29 000 001 0,00 0,28 0,00 0,03 0,00 40,2 154 0,00 123 kA. 289 43 02 361|916 46 00 002011 140 293,7
0,47 250 |448 151 84 68 249| 64 000 001 000 025 0,00 0,05 0,00 443 153 000 84 kA 252]| 08 62 32 |8,1 91 00 00]182,9 260 280,5
0,80 250 [503 152 3,1 11,7 19,7|109 0,00 000 0,00 0,26 0,00 0,08 0,00 49,5 154 0,00 36 kA 204|-141 82 36 |494 79 00 423|180 41,2 299,9
1,00 250 |[536 151 0,0 14,7 16,6135 000 000 0,00 0,27 0,00 0,10 0,00 52,7 154 0,00 08 kA. 172| kA 96 40 |362 68 00 5691942 51,0 321,1

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZAkom/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHo MeOH n-GHo H, N, CH, CO H,0 Ar | CO CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 190 |37,6 154 162 00 308] 00 0,00 0,00 0,00 006 0,00 0,00 0,00 37,5 154 0,00 160 kA. 31,0]| 1,3 kA. 12 [ 8,0 00 104 00 | 456 00 63,4
0,07 190 |389 153 152 08 29708 0,00 000 000 007 0,00 0,00 0,00 385 153 000 150 kA. 302| 10 02 09 ]|974 00 11 00515 00 71,6
0,20 190 |41,2 153 130 28 278] 27 000 000 000 008 0,00 0,00 0,00 40,9 153 0,00 130 kA. 281]| 05 3,1 1,0 | 986 00 00 00| 552 00 76,7
0,47 190 |45,7 152 86 67 237]|66 000 000 000 010 0,00 0,00 0,00 454 153 000 87 kA 239]| 01 2,8 1,2 | 988 00 00 00697 00 96,9
0,80 190 |51,4 152 32 11,7 185/11,5 0,00 0,00 0,00 0,13 0,00 0,00 000 51,0 154 0,00 33 kA 187| -05 2,7 20 1921 00 00 561949 00 132,0
1,00 190 |549 151 00 14,7 153]145 0,00 0,00 000 0,16 0,00 0,02 000 543 153 000 01 kA 157| kA 2,6 22 | 804 45 00 151]1191 9.2 174,9
0,00 210 (376 154 162 00 308| 0,1 000 001 0,00 0,10 0,00 0,00 0,00 37,7 155 0,00 161 kA. 306| 1,3 kA. 08 684 00 265 00| 703 00 97,8
0,07 210 (389 153 152 08 29,7| 09 000 001 0,00 0,13 0,00 0,00 0,00 386 154 000 150 kA. 299| 19 88 13 ]|758 00 21,3 0091 00 133,7
0,20 210 (41,2 153 130 28 278| 28 000 000 0,00 014 0,00 0,00 0,00 40,7 154 0,00 12,9 kA. 282| 18 0,8 16 | 9710 00 00 00 ]1020 0,0 141,9
0,47 210 457 152 86 67 23,7|65 000 000 000 017 0,00 0,01 0,00 450 154 000 87 kA 242]| 06 3,7 20 | 952 40 00 00 |1206 7,0 174,8
0,80 210 51,4 152 3,2 11,7 185|116 000 000 0,00 0,21 0,00 0,04 0,00 50,5 159 0,00 33 kA 184| 06 53 43 |919 78 00 001493 176 225,3
1,00 210 (549 151 0,0 147 153|141 000 000 0,00 0,26 0,00 0,06 0,00 535 153 0,00 02 kA 166| kA. 50 35 |645 72 00 1282|1854 288 286,7
0,00 230 (376 154 162 00 308| 02 000 003 000 019 0,00 0,00 000 369 155 0,00 157 kA. 31,4]| 35 kA. 22 |594 05 31,5 00 |1389 16 194,8
0,07 230 (389 153 152 0,8 29,7| 1,1 000 001 0,00 0,30 0,00 0,00 0,00 379 155 000 14,7 kA. 306| 43 -306 24 |673 00 293 1,0 [2150 0,0 299,0
0,20 230 (41,2 153 13,0 28 27829 000 001 000 031 0,00 0,00 0,00 399 154 000 125 kA. 290| 48 48 31802 00 172 20 2263 0,0 314,8
0,47 230 (457 152 86 67 23,7|65 000 000 000 033 0,00 0,00 0,00 443 154 000 85 kA. 250 3,2 37 34|97 00 00 00]2381 00 331,2
0,80 230 |[51,4 152 3,2 11,7 185|110 000 000 0,00 0,36 0,00 0,05 0,00 49,55 154 0,00 35 kA 203]| -61 70 42 | 745 49 00 2042612 237 387,0
1,00 230 [549 151 0,0 14,7 153|135 000 000 0,00 0,39 0,00 0,09 0,00 526 153 0,00 06 kA. 175]| kA 92 49 |s518 58 1,0 4232852 446 441,3
0,00 250 (376 154 162 00 308| 05 000 007 000 039 0,00 0,01 000 361 155 0,00 149 kA. 326]| 89 kA. 60 546 07 331 00 |2807 49 395,3
0,07 250 (389 153 152 08 29,7| 1,5 000 005 0,00 061 0,00 0,02 000 370 156 000 136 kA. 316|121 -719 76 | 61,9 08 31,5 00 |4324 82 609,6
0,20 250 |41,2 153 13,0 28 27.8| 32 000 003 000 067 0,00 0,04 0,00 39,1 155 0,00 11,5 kA. 299 134 -153 84 | 71,4 23 231 1,0 |4750 21,1 681,8
0,47 250 |457 152 86 67 23,7|67 000 001 000 064 0,00 0,09 0,00 43,4 155 000 77 kA 259|128 1,7 79 |918 66 00 00 |4556 452 678,9
0,80 250 |[51,4 152 3,2 11,7 185|106 0,00 000 0,00 057 0,00 0,16 0,00 486 156 000 35 kA 210| 49 112 77 |775 11,1 00 109 |4081 81,5 649,0
1,00 250 |[549 151 0,0 14,7 153|125 000 000 0,00 054 0,00 0,19 000 51,3 155 000 15 kA. 184| kA. 168 69 | 392 69 00 539381 942 631,2

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ-TVT-2.1/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHio MeOH n-GHo H, N, CH, CO ':IZRC)) Ar | co CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 190 |37,8 158 159 00 30,5/ 00 0,00 000 0,00 007 0,00 0,00 0,00 372 157 000 155 0,1 315| 1,6 kA. 14 | 745 00 21,7 00| 482 00 67,0
0,07 190 |39,0 157 149 09 295] 09 000 000 0,00 008 0,00 0,00 0,00 385 156 0,00 14,7 00 302]| 05 09 051951 00 00 00]556 00 77,3
0,20 190 |41,2 156 12,7 28 276]| 27 000 000 0,00 008 0,00 0,00 0,00 40,7 155 0,00 12,7 01 283]| 0,0 35 06 |9%6 00 00 00]607 00 84,4
0,47 190 |458 154 85 67 236| 65 000 000 000 011 0,00 0,00 0,00 450 154 000 85 02 245| -09 29 08 ]99 00 00 00] 759 00 105,6
0,80 190 |51,6 153 3,1 11,7 182113 0,00 0,00 0,00 0,14 0,00 0,00 000 50,6 153 0,00 32 06 196]| -25 34 221786 00 00 21,3|1028 0,0 143,0
1,00 190 |551 151 00 14,7 151143 0,00 0,00 0,00 0,18 0,00 0,00 000 541 152 0,00 00 02 162 kA. 32 30|95 00 00 911297 00 180,3
0,00 210 (378 158 159 0,0 305| 0,1 000 001 0,00 0,17 0,00 0,00 0,00 373 158 0,00 156 0,0 310| 16 kA. 09 |711 00 247 00 |1205 0,0 167,6
0,07 210 (39,0 157 149 09 295| 1,0 000 000 0,00 0,19 0,00 0,00 0,00 385 157 000 146 00 301| 19 -72 14 |835 00 143 00 [1336 0,0 185,9
0,20 210 (41,2 156 12,7 28 276| 28 000 000 0,00 019 0,00 0,00 0,00 40,7 157 0,00 126 02 280| 16 24 18 |974 00 00 00 |1315 0,0 183,0
0,47 210 |458 154 85 67 236| 65 000 000 000 021 0,00 0,00 0,00 453 157 000 85 04 238]| 06 43 23|96 00 00 001475 00 205,1
0,80 210 516 153 3,1 11,7 182|113 0,00 000 0,00 0,26 0,00 0,03 0,00 508 156 0,00 33 02 186 -35 58 381|781 46 00 1721810 147 266,5
1,00 210 551 151 0,0 147 151|141 000 000 0,00 0,30 0,00 0,04 000 541 155 0,00 02 12 157| kA 61 45 | 678 47 00 27,4|2140 204 318,2
0,00 230 (378 158 159 00 305| 03 000 003 000 039 0,00 0,00 000 371 160 000 151 00 31,1]| 63 kA. 42 658 00 286 00 |2703 0,0 376,0
0,07 230 (39,0 157 149 09 295| 1,2 000 002 0,00 044 0,00 0,00 0,00 380 159 000 140 00 304| 70 -332 46 | 71,3 00 253 00 [3058 0,0 425,3
0,20 230 (41,2 156 12,7 28 276| 30 000 001 000 041 0,00 0,02 0,00 40,1 158 000 120 02 287| 67 -38 48 |85 1,8 11,3 00 |2906 85 412,7
0,47 230 |[458 154 85 67 236| 66 000 000 000 040 0,00 0,05 0,00 444 156 000 81 01 249]| 57 41 501|952 62 00 002836 266 421,1
0,80 230 |[s516 153 3,1 11,7 182|109 0,00 000 0,00 042 0,00 0,10 0,00 495 156 000 33 15 201| -52 92 62 |760 88 00 1492996 484 465,2
1,00 230 [551 151 0,0 14,7 151|13,4 000 000 0,00 045 0,00 0,12 0,00 526 155 000 07 21 172| kA. 11,2 65 | 51,7 70 00 41,2]3193 604 504,5
0,00 250 (378 158 159 00 305| 08 000 008 0,00 08 0,00 0,02 000 355 160 001 136 00 331|153 kA 103|610 09 30,7 00 |551,4 11,8 778,8
0,07 250 (39,0 157 149 09 295| 1,7 000 006 0,00 0,90 0,00 0,04 000 367 161 001 126 01 320|172 -842 114|657 16 283 00 |6202 21,3 884,0
0,20 250 |41,2 156 12,7 28 27,6| 34 000 003 000 085 0,00 0,08 0,00 39,0 160 000 108 0,9 298| 174 -170 111|726 32 21,2 00 |5924 365 860,5
0,47 250 |458 154 85 67 236| 68 000 001 000 0,76 0,00 0,13 000 435 158 000 72 08 258|169 1,7 102] 921 80 00 00 |5327 652 806,2
0,80 250 |s516 153 3,1 11,7 182|106 0,00 000 0,00 0,66 0,00 0,18 0,00 487 159 000 33 22 26| -26 127 95 |85 11,5 00 53 |4587 89,1 727,2
1,00 250 |[551 151 0,0 14,7 151|125 000 000 0,00 0,60 0,00 0,22 000 51,6 158 000 15 35 177| kA. 191 91 | 406 74 00 51,9]4205 1070 691,9

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ-TVT-1.2/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHo MeOH n-GHo H, N, CH, CO H,0 Ar | CO CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 (398 166 168 0,1 267 03 000 001 0,00 0,10 0,00 0,00 0,00 393 168 0,00 162 kA. 274| 49 kA. 42 599 01 337 00|678 02 94,4
0,07 210 |41,1 165 157 1,1 257 1,1 000 001 0,00 006 0,00 0,00 0,00 40,8 16,7 000 153 kA. 260| 37 04 34 |86 00 31 00419 00 58,3
0,20 210 |435 164 134 3,1 236|331 000 000 000 006 0,00 0,00 0,00 432 16,7 0,00 132 kA. 238 3,6 24 34937 00 00 001393 00 54,6
0,47 210 (484 165 89 72 189| 71 000 000 0,00 0,07 0,00 0,00 0,00 480 16,7 0,00 88 kA 193] 23 30 26|94 00 00 00]452 00 62,9
0,80 210 |[546 166 3,3 12,4 130|121 000 000 0,00 0,08 0,00 0,00 000 539 167 000 33 kA 138]| -07 2,9 22 | 8,2 00 00 122|548 00 76,3
1,00 210 582 165 00 155 9,8 |152 0,00 000 0,00 0,09 0,00 0,00 000 575 166 000 02 kA 105| kA. 2,7 1,4 | 481 00 00 516] 623 00 86,6
0,00 220 (398 166 168 0,1 267 03 000 002 000 0,14 0,00 0,00 0,00 394 168 000 161 kA. 271]| 57 kA. 47 |568 05 346 00|98 1,2 133,0
0,07 220 |411 165 157 1,1 257| 1,2 000 001 0,00 0,09 0,00 0,00 0,00 40,9 165 000 153 kA. 260| 25 64 20 |673 00 258 00616 00 85,7
0,20 220 |435 164 134 3,1 236| 31 000 001 000 008 0,00 0,00 0,00 43,1 165 0,00 132 kA. 240]| 1,9 0,9 1,7 1931 00 00 00542 00 75,3
0,47 220 (484 165 89 72 189| 70 000 000 0,00 0,09 0,00 0,00 0,00 47,7 165 000 89 kA 197]| 11 2,5 1,7 1954 01 00 001581 01 80,9
0,80 220 |546 166 3,3 12,4 13,0|120 000 000 0,00 0,10 0,00 0,00 0,00 53,6 16,7 0,00 34 kA 142]| -43 3,5 1,9 | 575 00 00 398|682 00 94,9
1,00 220 (582 165 00 155 9,8 |150 0,00 000 0,00 0,12 0,00 0,00 000 571 166 000 03 kA 108| kA 3,9 1,8 | 402 07 00 572|774 20 109,6
0,00 230 (398 166 168 01 267 04 000 004 0,00 021 0,00 0,00 000 393 166 0,00 159 kA. 276 57 kA. 41 |552 06 347 00 |1389 21 195,3
0,07 230 |41,1 165 157 1,1 257| 1,2 000 002 0,00 0,14 0,00 0,00 0,00 40,6 16,5 000 151 kA. 264| 40 -108 30 |643 05 267 00]959 1,1 134,4
0,20 230 |[435 164 13,4 3,1 236| 31 000 001 000 012 0,00 0,00 0,00 43,0 165 000 130 kA 243)| 34 01 28 ]|9,6 00 1,1 00 ] 788 00 109,6
0,47 230 (484 165 89 72 189| 70 000 001 0,00 012 0,00 0,00 0,00 475 165 000 88 kA 201]| 15 3,2 23 1921 00 00 00]773 00 107,6
0,80 230 |[546 166 3,3 12,4 13,0|11,8 000 000 0,00 0,13 0,00 0,02 0,00 530 166 000 35 kA 149]| -73 46 2,1 | 484 46 00 461 841 11,2 128,2
1,00 230 [582 165 0,0 155 9,8 |147 000 000 0,00 0,13 0,00 0,03 0,00 564 165 000 05 kA 11,6[ kA 5,3 1,9 | 325 39 00 635|904 149 140,7
0,00 240 (398 166 168 01 267 05 000 006 0,00 0,28 0,00 0,01 0,00 389 166 000 156 kA. 281| 74 kA. 50 |51,3 11 364 00 |18,9 57 265,7
0,07 240 (41,1 165 157 1,1 257| 1,3 000 003 0,00 021 0,00 0,00 0,00 40,3 165 000 148 kA. 268| 56 -200 39 |583 00 308 00 1398 0,0 194,4
0,20 240 |435 164 13,4 3,1 236 32 000 002 000 017 0,00 0,00 0,00 42,7 165 000 129 kA. 246| 46 -16 34 |767 00 11,5 00 [1130 0,0 157,1
0,47 240 (484 165 89 72 189| 70 000 001 0,00 0,15 0,00 0,03 0,00 473 165 000 88 kA 203]| 1,7 35 251|874 72 00 001033 118 155,4
0,80 240 |546 166 3,3 12,4 13,0|11,7 000 000 0,00 0,16 0,00 0,04 000 528 16,7 000 3,7 kA 150|-131 64 24 | 394 54 00 543]|1042 20,0 165,0
1,00 240 |[582 165 0,0 155 9,8 |144 000 000 0,00 0,16 0,00 0,06 0,00 561 16,7 0,00 09 kA 116[ kA 84 26 |243 47 00 7091046 281 173,7
0,00 250 (39,8 166 168 0,1 267 0,6 000 008 0,00 032 0,01 0,02 0,00 387 16,7 001 152 kA. 284|102 kA 71 | 465 1,4 376 00 |211,6 9,0 303,4
0,07 250 |41,1 165 157 1,1 257| 1,3 000 005 0,00 0,24 0,00 0,01 0,00 40,5 16,6 001 148 kA. 264| 59 -21,1 42 | 567 06 280 00 |1576 25 221,7
0,20 250 |435 164 13,4 3,1 236 32 000 003 000 019 0,00 0,02 0,00 43,0 165 000 12,9 kA. 242| 47 09 37 |774 41 58 00 ]1281 95 187,8
0,47 250 |[484 165 89 72 18969 000 001 000 0,17 0,00 0,03 0,00 47,6 16,6 000 89 kA 198]| 1,1 4,7 27 | 8,4 81 00 00 |1171 155 178,4
0,80 250 |[546 166 3,3 12,4 13,0|11,4 000 000 0,00 0,17 0,00 0,07 0,00 529 16,7 0,00 39 kA 147]|-196 83 25 |322 65 00 6041144 32,3 191,3
1,00 250 |[582 165 0,0 155 9,8 |141 000 000 0,00 0,17 0,00 0,08 000 564 168 000 13 kA 112| kA. 110 28 | 194 46 00 7581092 359 187,9

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ-TVT-3.1/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHo MeOH n-GHo H, N, CH, CO H,0 Ar | CO CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 |40,1 165 168 00 266| 0,3 000 001 0,00 0,18 0,00 0,00 0,00 39,7 16,6 0,00 16,4 kA. 268| 2,6 kA. 1,1 [ 544 00 386 00 |1232 0,0 171,4
0,07 210 |41,3 164 157 1,1 255| 1,2 000 001 0,00 0,18 0,00 0,00 0,00 41,3 16,7 000 155 kA. 252| 26 67 20 | 782 00 162 0,0 |1174 00 163,3
0,20 210 |43,7 165 135 3,1 232|331 000 000 000 017 0,00 0,00 0,00 435 16,7 0,00 13,4 kA. 232]| 20 2,5 21 | 954 00 00 00 ]1127 041 156,9
0,47 210 (484 165 89 72 189| 71 000 000 0,00 0,19 0,00 0,00 0,00 480 168 000 90 kA 191]| 1,3 35 23|96 00 00 00]1278 00 177,8
0,80 210 |[546 166 3,3 12,4 130|121 000 000 0,00 0,25 0,00 0,04 000 536 169 000 34 kA 137| -1,7 46 33835 63 00 97 |161,1 17,0 241,2
1,00 210 582 165 00 155 9,8 |151 0,00 000 0,00 0,29 0,00 0,04 000 569 169 000 03 kA 105| kA. 54 38 649 49 00 2911900 200 284,2
0,00 220 |40,1 165 168 00 266| 04 000 002 000 0,26 0,00 0,00 0,00 394 16,6 0,00 16,1 kA. 272| 42 kA. 20 |534 00 378 001739 00 241,9
0,07 220 (41,3 164 157 1,1 255| 1,2 000 001 0,00 0,26 0,00 0,00 0,00 40,9 16,6 000 152 kA. 259| 39 -126 28 | 739 00 197 00 [17,5 0,0 238,5
0,20 220 |43,7 165 135 3,1 232|321 000 001 000 024 0,00 0,00 0,00 43,1 166 0,00 13,1 kA. 238 31 0,5 26 1937 00 00 001599 0,0 222,4
0,47 220 (484 165 89 72 189| 70 000 000 0,00 0,25 0,00 0,03 0,00 475 167 000 88 kA 198 25 42 33 |91,7 61 00 001697 156 251,7
0,80 220 |546 166 3,3 12,4 13,0|11,8 000 000 0,00 0,30 0,00 0,07 000 529 168 000 34 kA 146| 34 58 391|769 85 00 1422007 30,7 309,8
1,00 220 (582 165 00 155 9,8 |147 000 000 0,00 0,35 0,00 0,10 000 562 169 0,00 04 kA 11,4| kA 76 48 | 560 77 00 3622271 437 359,5
0,00 230 [345 150 150 00 35505 00 00 00 04 0,0 0,0 0,0 389 166 0,00 157 kA. 280 67 kA. 39 546 05 339 00 |2485 31 348,8
0,07 230 [355 150 140 1,0 345 1,3 00 00 00 04 0,0 0,0 00 401 165 0,00 14,7 kA. 271| 64 -194 48 | 71,7 00 198 00 |2539 0,0 353,1
0,20 230 [375 150 12,0 3,0 325[32 00 00 00 03 0,0 0,0 00 424 165 0,00 12,7 kA. 249| 58 -1,2 45 |84 30 49 00 |2306 11,3 332,1
0,47 230 [415 150 80 70 285| 70 00 00 00 03 0,0 0,1 00 469 166 0,00 86 kA. 20,6| 46 42 44 |91 74 00 00 |227,7 260 342,8
0,80 230 |[465 150 3,0 12,0 235|116 0,0 00 00 04 0,0 0,1 00 523 168 0,00 35 kA 153| 51 79 52730 99 00 1652470 464 390,0
1,00 230 [495 150 0,0 150 205[143 0,0 00 00 04 0,0 0,1 00 556 169 0,00 07 kA 11,8| kA. 102 56 | 481 82 00 4362658 628 432,5
0,00 240 |40,1 165 168 00 266| 0,7 000 006 0,00 053 0,00 0,02 0,00 387 16,7 000 151 kA. 282|106 kA. 67 | 534 09 327 00 [3526 85 499,0
0,07 240 (41,3 164 157 1,1 255| 1,5 000 004 0,00 054 0,00 0,02 0,00 399 166 000 142 kA. 272|107 -374 76 |652 1,1 243 00 |3631 89 513,9
0,20 240 (43,7 165 13,5 3,1 232| 33 000 002 000 050 0,00 0,05 0,00 423 16,6 000 123 kA. 249| 98 49 70| 776 36 120 00 |3338 21,7 486,0
0,47 240 (484 165 89 72 189| 71 000 001 0,00 047 0,00 0,10 0,00 469 168 000 83 kA. 204]| 89 32 63 |87,7 89 00 00 (3125 439 478,5
0,80 240 |546 166 3,3 12,4 130|115 000 000 0,00 047 0,00 0,16 000 522 170 0,00 36 kA 151| -61 97 64 |71,8 119 00 1563061 707 496,5
1,00 240 |[582 165 0,0 155 9,8 |13,9 000 000 0,00 047 0,00 0,19 000 553 171 000 1,2 kA 119| kA. 140 67 | 408 83 00 5083069 868 513,6
0,00 250 |40,1 165 168 00 266| 09 000 0,0 0,00 0,73 0,01 0,07 0,00 383 169 001 145 kA. 285|155 kA. 100|508 23 324 00 |4827 298 701,2
0,07 250 |41,3 164 157 1,1 255| 1,7 000 007 0,00 0,76 0,00 0,04 000 396 168 001 136 kA. 273|156 -585 10,8 61,2 1,7 259 0,0 |501,3 19,6 716,8
0,20 250 |43,7 165 13,5 3,1 232| 36 000 004 000 0,71 0,00 0,07 000 42,0 168 0,00 11,7 kA. 250 148 -121 97 | 69,7 34 191 0,0 |4686 31,6 683,4
0,47 250 |484 165 89 72 189| 72 000 002 000 064 0,00 0,13 0,00 466 169 000 79 kA 205|139 23 87 |87 90 00 00 |4184 60,3 642,3
0,80 250 |[546 166 3,3 12,4 13,0|11,4 000 000 0,00 057 0,00 0,20 000 521 173 000 36 kA 147| -60 11,7 80 | 733 127 00 1303685 88,9 601,5
1,00 250 |[582 165 0,0 155 9,8 |13,5 000 000 0,00 054 0,00 0,25 000 550 174 000 1,7 kA. 11,7| kA. 177 75 | 359 83 00 558]3434 1100 587,6

50 bar, 36 In/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator/Dehydratisierungskomponenten-Screening: CZZ-TVT-4.1/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHo MeOH n-GHo H, N, CH, CO H,0 Ar | CO CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 (349 161 154 00 336| 04 000 001 0,00 016 0,00 0,00 0,00 346 164 000 149 kA. 336| 46 kA. 23 |449 00 489 00 |1105 0,0 153,7
0,07 210 (360 160 144 1,3 324| 1,3 000 001 0,00 0,13 0,00 0,00 0,00 357 163 0,00 14,1 kA. 324]| 35 1,7 34924 00 00 00|97 00 127,6
0,20 210 (380 161 123 3,6 300| 35 000 000 000 012 0,00 0,00 0,00 37,7 163 0,00 12,2 kA. 302| 28 41 31|95 00 00 00]8,4 00 117,4
0,47 210 (42,0 161 82 82 255| 79 000 000 000 014 0,00 0,00 0,00 41,5 163 000 82 kA 260]| 1,2 49 3101982 00 00 00]99 00 132,0
0,80 210 |471 163 3,0 140 196|134 000 000 0,00 0,18 0,00 0,00 0,00 465 165 0,00 32 kA 202]| -31 5. 371|785 00 00 210]|1190 00 165,5
1,00 210 |50,1 163 0,0 175 161|168 000 000 0,00 0,21 0,00 0,00 0,00 493 165 0,00 03 kA 169 kA. 52 371|605 00 00 1395|1394 00 194,0
0,00 220 (349 161 154 00 33,6 04 000 002 000 024 0,00 0,00 0,00 342 163 0,00 14,6 kA. 341 6,2 kA. 34 |476 00 444 00 |161,9 00 225,1
0,07 220 (360 160 144 1,3 324| 1,4 000 001 000 0,20 0,00 0,00 0,00 355 163 000 139 kA. 328| 52 68 42 | 755 00 169 00 [1381 0,0 192,1
0,20 220 (380 161 12,3 3,6 300 36 000 001 0,00 0,18 0,00 0,00 000 37,6 163 0,00 12,0 kA. 304 | 41 27 38942 00 00 00 |1230 0,0 171,2
0,47 220 (420 161 82 82 25579 000 000 000 019 0,00 0,00 0,00 41,4 164 000 81 kA 260]| 22 55 39975 00 00 00]1275 00 177,4
0,80 220 |471 163 3,0 14,0 19,6 13,3 000 000 0,00 0,22 0,00 0,00 0,00 46,1 16,6 000 33 kA 205]| -52 63 42 |730 00 00 1265|1483 00 206,3
1,00 220 [501 163 0,0 175 161|165 0,00 000 0,00 0,25 0,00 0,00 0,00 49,1 166 0,00 05 kA 170/| kA 71 45 |5,9 00 00 481]|1656 00 230,3
0,00 230 (349 161 154 00 336| 06 000 003 000 034 0,00 0,00 0,00 344 166 000 145 kA. 336]| 85 kA. 47 479 01 425 00 |2295 03 319,6
0,07 230 (360 160 144 1,3 32,4| 1,6 000 002 000 031 0,00 0,00 0,00 356 16,5 000 13,7 kA. 323| 77 -168 56 | 668 00 248 00 |2056 O, 286,1
0,20 230 (380 161 12,3 3,6 30,0| 37 000 001 000 027 0,00 0,00 0,00 378 166 000 11,9 kA 298| 63 02 48 | 912 00 1,4 00 [1784 0,0 248,1
0,47 230 (420 161 82 82 255|811 000 000 000 026 0,00 0,00 0,00 41,7 167 000 81 kA. 252 44 52 48 |9%8 00 00 00]1706 00 237,3
0,80 230 |471 163 3,0 140 19,6 13,3 000 000 0,00 0,28 0,00 0,04 0,00 465 170 000 34 kA 195| 64 84 58 |688 52 00 2533|1808 19,0 270,5
1,00 230 [501 163 0,0 17,5 161|163 000 000 0,00 0,29 0,00 0,06 0,00 493 170 000 08 kA. 162| kA. 102 59 | 408 44 00 5481906 285 293,7
0,00 240 (349 161 154 00 336 09 000 006 0,00 049 0,00 0,00 0,00 341 16,7 0,00 140 kA. 337|123 kA 69 | 468 02 419 00 [3233 15 451,1
0,07 240 (360 160 144 1,3 32,4| 1,8 000 003 0,00 045 0,00 0,00 0,00 353 16,7 000 133 kA. 325|115 -302 80 | 61,8 00 286 00 [293 0,0 412,1
0,20 240 (380 161 12,3 3,6 30,0 39 000 002 000 039 0,00 0,00 0,00 375 16,7 000 11,5 kA. 300|101 -39 69 | 776 00 145 00 |2588 0,0 359,9
0,47 240 |420 161 82 82 255|811 000 001 000 035 0,00 0,04 0,00 41,3 16,7 000 78 kA 257]| 74 44 59 910 50 00 002321 176 340,3
0,80 240 (471 163 3,0 140 196|131 000 000 0,00 0,34 0,00 0,08 0,00 459 169 0,00 34 kA 202]| -92 99 651|640 77 00 275|2215 372 345,3
1,00 240 |[50,1 163 0,0 17,5 16,1158 0,00 000 0,00 0,34 0,00 0,10 0,00 486 171 000 12 kA 169| kA. 138 70 | 334 51 00 61,4]|2181 46,2 349,6
0,00 250 (349 161 154 00 33,6 1,2 000 009 0,00 066 0,01 0,03 0,00 332 16,7 001 131 kA. 350|176 kA. 10,1 | 456 09 40,8 00 |441,6 11,8 626,0
0,07 250 (360 160 144 1,3 32,4| 21 000 006 0,00 063 0,00 0,00 000 348 168 001 126 kA. 331|165 -50,9 108 572 00 31,6 00 |4178 01 581,2
0,20 250 (380 161 12,3 3,6 300| 41 000 003 000 056 0,00 0,04 000 370 168 000 10,9 kA. 306|149 95 94 | 675 22 21,8 00 |3672 163 527,1
0,47 250 |[42,0 161 82 82 255| 82 000 001 000 048 0,00 0,08 0,00 409 168 000 74 kA 261|127 36 81 |877 72 00 00 |3143 358 472,9
0,80 250 |471 163 3,0 14,0 19,6 13,0 000 000 0,00 041 0,00 0,12 0,00 457 171 000 35 kA 202| 98 116 78 | 651 95 00 2442687 544 428,1
1,00 250 [50,1 163 0,0 17,5 161|152 0,00 000 0,00 0,38 0,00 0,14 000 479 172 000 1,7 kA. 175| kA. 174 82 | 295 55 00 6502480 64,0 408,9

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ41/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHo MeOH n-GHo H, N, CH, CO H,0 Ar | CO CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 351 160 156 0,0 333|033 000 001 000 012 0,00 0,00 0,00 343 159 0,00 148 kA. 346| 36 kA. 1,6 | 410 01 520 00| 8,5 04 113,8
0,07 210 (362 161 145 1,3 31,9| 1,3 000 000 0,00 0,08 0,00 0,00 0,00 356 159 000 141 kA. 330| 1,7 -1,7 14 | 792 00 108 00 | 548 0,0 76,2
0,20 210 (384 161 125 3,6 295| 34 000 000 0,00 0,07 0,00 0,00 0,00 37,6 159 0,00 12,2 kA. 309]| 1,2 2,7 15 | 91,7 00 00 00517 00 71,9
0,47 210 |425 162 83 82 24979 000 000 000 009 0,00 0,00 0,00 41,6 160 000 82 kA. 263]| 02 3,2 1,7 | 959 00 00 00601 00 83,6
0,80 210 (47,7 163 3,1 14,0 188|134 000 000 0,00 0,11 0,00 0,00 0,00 463 161 000 32 kA 28| 48 34 19593 00 00 399|752 00 104,6
1,00 210 [509 163 0,0 17,5 153|166 000 000 0,00 0,12 0,00 0,00 0,00 49,1 161 0,00 03 kA 178]| kA 40 211|429 00 00 569|850 00 118,2
0,00 220 351 160 156 00 333| 04 000 002 000 017 0,00 0,00 0,00 342 159 0,00 14,7 kA. 345]| 45 kA. 20 | 422 04 489 00 |1170 15 164,3
0,07 220 (362 161 145 1,3 319| 1,3 000 001 0,00 0,12 0,00 0,00 0,00 355 159 0,00 141 kA. 330| 25 -76 1,7 | 644 02 254 00| 834 04 116,3
0,20 220 (384 161 125 3,6 295| 35 000 001 000 011 0,00 0,00 0,00 374 159 000 12,1 kA. 31,0]| 16 1,2 15 | 91,0 00 00 00| 747 00 103,9
0,47 220 |425 162 83 82 249| 78 000 000 000 011 0,00 0,00 000 41,2 160 000 81 kA 268]| 05 3,8 21 1942 00 00 00] 791 00 110,0
0,80 220 (47,7 163 3,1 140 188|132 000 000 0,00 0,13 0,00 0,00 0,00 459 161 0,00 33 kA 214| -75 4,8 26 | 532 00 00 461]90,9 00 126,4
1,00 220 [509 163 0,0 17,5 153|163 000 000 0,00 0,14 0,00 0,00 0,00 489 161 000 05 kA 179| kA 58 27 1332 00 00 656|933 00 133,9
0,00 230 [351 160 156 0,0 33,3| 05 000 003 000 025 0,00 0,01 0,00 341 160 0,00 14,5 kA. 346 67 kA. 32 |430 05 461 00 |1735 2,7 244,0
0,07 230 (362 161 145 1,3 319| 1,4 000 002 0,00 0,18 0,00 0,00 000 354 160 000 138 kA. 331| 43 -154 2,7 | 585 05 305 00 |1277 1,4 179,0
0,20 230 (384 161 125 3,6 295| 35 000 001 000 016 0,00 0,00 000 373 159 000 120 kA. 310| 29 03 22|80 00 25 00 [1106 0,0 153,8
0,47 230 |425 162 83 82 249| 78 000 000 000 015 0,00 0,00 0,00 41,2 160 000 81 kA 266]| 1,0 39 24 |96 00 00 001043 00 145,1
0,80 230 |47,7 163 3,1 14,0 188|131 0,00 000 0,00 0,15 0,00 0,00 000 461 162 000 35 kA 210]|-127 63 28 | 435 06 00 551[1052 2,0 148,4
1,00 230 [509 163 0,0 17,5 153|160 0,00 000 0,00 0,15 0,00 0,03 0,00 489 163 000 09 kA 178| kA 81 331|258 29 00 71,2]|1050 16,1 162,2
0,00 240 |[351 160 156 0,0 333|077 000 005 000 034 0,00 0,01 0,00 339 161 0,00 142 kA. 347]| 9,0 kA. 45 | 427 06 444 00 |2356 47 332,3
0,07 240 (362 161 145 1,3 31,9| 1,6 000 003 0,00 0,27 0,00 0,01 0,00 353 161 000 136 kA. 332| 66 -275 39 | 534 06 339 00 |1872 29 263,3
0,20 240 384 161 125 3,6 295|377 000 002 000 022 0,00 0,00 000 373 160 000 11,8 kA. 309| 49 34 31|76 00 189 00 [1555 0,0 216,2
0,47 240 |425 162 83 82 249| 78 000 001 000 019 0,00 0,00 0,00 41,2 161 000 81 kA 267]| 23 39 3101932 00 00 001308 00 182,0
0,80 240 (47,7 163 3,1 14,0 188|129 0,00 000 0,00 0,17 0,00 0,04 0,00 459 163 000 36 kA 210|-179 79 33365 38 00 589]|1161 16,6 178,1
1,00 240 [509 163 0,0 17,5 153|157 0,00 000 0,00 0,16 0,00 0,05 0,00 487 164 000 12 kA 178| kA. 109 38 | 199 29 00 771]|1085 21,8 172,6
0,00 250 |[351 160 156 0,0 33,3| 1,0 000 007 000 045 0,01 0,02 0,00 336 163 001 13,7 kA. 349|131 kA 69 | 406 09 444 00 |3048 98 433,7
0,07 250 |[362 161 145 1,3 31,9| 1,8 000 005 0,00 0,37 0,00 0,02 0,00 348 161 001 131 kA. 338| 99 -421 58 | 494 1,0 357 00 |2525 73 358,5
0,20 250 |[384 161 125 3,6 295| 38 000 003 000 029 0,00 0,00 000 370 161 000 11,5 kA. 31,3| 75 69 43 | 61,4 00 258 00 [201,5 0,0 280,3
0,47 250 |425 162 83 82 249| 79 000 001 000 023 0,00 0,03 0,00 41,0 161 000 80 kA 268]| 36 36 36|86 56 00 00 ][15,8 142 232,4
0,80 250 |47,7 163 3,1 14,0 188|127 000 000 0,00 0,18 0,00 0,05 0,00 457 164 000 38 kA 21,2|-225 98 39 |323 45 00 620]1232 238 195,2
1,00 250 [509 163 0,0 17,5 153|153 0,00 000 0,00 0,16 0,00 0,05 0,00 484 164 000 1,7 kA. 180| kA. 136 40 | 154 22 00 8221068 21,7 170,2

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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MeOH-Katalysator-Screening: CZZ53/H-FER 20

COSz£ ﬁox Temp. smféacn;\jgliz ;’ kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [gt’/r(i:::(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME i-GHo MeOH n-GHo H, N, CH, CO H,0 Ar | CO CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 |[346 158 153 00 343|033 000 001 000 014 0,00 0,00 0,00 34,7 16,1 0,00 150 kA. 33,7| 3,7 kA. 1,6 425 00 509 00939 00 130,7
0,07 210 (359 158 144 1,2 328| 1,3 000 001 0,00 0,16 0,00 0,00 000 358 161 0,00 141 kA. 325| 40 91 30| 71,0 00 245 00 [1097 0,0 152,6
0,20 210 (379 158 124 3,5 304 35 000 000 000 017 0,00 0,00 0,00 378 162 0,00 12,2 kA. 302| 38 1,3 32|96 00 00 001137 0,0 158,2
0,47 210 |419 159 82 81 258| 79 000 000 000 019 0,00 0,00 0,00 41,7 163 000 82 kA 256]| 24 43 33197 00 00 00]1306 00 181,7
0,80 210 |469 160 3,1 13,7 20,2|13,4 000 000 0,00 0,24 0,00 0,01 0,00 464 165 000 32 kA 202| -09 53 4191 23 00 521641 58 234,0
1,00 210 [50,0 160 0,0 172 168|167 000 000 0,00 0,28 0,00 0,04 0,00 495 16,6 0,00 02 kA. 166 kA. 61 48 | 667 49 00 2841899 193 283,5
0,00 220 346 158 153 00 343| 04 000 002 000 019 0,00 0,00 0,00 347 162 0,00 150 kA. 336| 47 kA. 22 |41 00 469 0,0 ]|1289 0,0 179,2
0,07 220 (359 158 144 12 328| 1,4 000 001 0,00 024 0,00 0,00 000 356 161 000 139 kA. 327| 56 -164 39 | 666 00 281 00 |161,8 0,0 225,0
0,20 220 (379 158 124 3,55 304 36 000 000 000 024 0,00 0,00 0,00 37,7 163 000 120 kA. 301| 55 07 41 ]915 00 47 00 [1631 0,0 226,9
0,47 220 |419 159 82 81 258| 79 000 000 000 026 0,00 0,00 000 41,6 164 000 81 kA 257 44 49 46 | 984 00 00 00 |1776 00 247,1
0,80 220 |469 160 3,1 13,7 202|133 000 000 0,00 0,31 0,00 0,07 000 462 16,7 000 32 kA 202| -14 69 54 |838 100 00 59 |2063 342 321,2
1,00 220 [500 160 0,0 172 168|165 000 000 0,00 0,35 0,00 0,07 0,00 49,1 16,7 0,00 04 kA. 168| kA 85 60 |576 60 00 3622292 333 352,1
0,00 230 |[346 158 153 0,0 343| 05 000 003 000 027 0,00 0,00 0,00 344 16,2 0,00 14,7 kA. 504 | 68 kA. 35 |452 00 443 00 |181,7 00 252,7
0,07 230 (359 158 144 12 328| 1,5 000 002 0,00 0,34 0,00 0,00 000 354 163 000 136 kA. 327| 79 -267 53 |635 00 300 00 2349 00 326,8
0,20 230 (379 158 124 35 30437 000 001 000 035 0,00 0,00 000 373 163 000 11,7 kA. 306| 82 36 56 |80,6 00 148 00 |2404 0,0 334,4
0,47 230 [419 159 82 81 258| 79 000 000 000 036 0,00 0,04 0,00 41,1 164 000 78 kA 263]| 74 50 62927 52 00 00][2453 193 360,4
0,80 230 |469 160 3,1 13,7 202|130 000 000 0,00 0,39 0,00 0,09 0,00 457 168 0,00 32 kA 207]| -1,2 93 74 |83 100 00 42 |2606 424 404,9
1,00 230 [500 160 0,0 172 168|160 000 000 0,00 041 0,00 0,12 0,00 485 168 000 0,7 kA 174 kA. 11,7 7.8 | 500 755 00 425]|271,6 564 434,2
0,00 240 |[346 158 153 0,0 343|077 000 005 000 039 0,00 0,01 0,00 341 164 000 143 kA. 341|103 kA 59 | 458 0,6 40,9 00 |2657 52 374,8
0,07 240 (359 158 144 1,2 328| 1,8 000 003 000 051 0,00 0,00 0,00 350 16,4 0,00 13,1 kA. 331|123 -438 80 | 603 00 31,9 00 |3444 0,0 479,1
0,20 240 (379 158 124 35 30439 000 002 000 051 0,00 0,04 000 369 164 000 11,2 kA. 310|126 -75 82 | 730 27 192 00 |3437 176 495,7
0,47 240 [419 159 82 81 258|811 000 001 000 050 0,00 0,09 0,00 40,7 16,6 000 75 kA 266|123 41 82 |86 78 00 00 |3364 408 508,6
0,80 240 |469 160 3,1 13,7 202|130 000 000 0,00 0,49 0,00 0,14 0,00 454 169 000 33 kA 29| -1,3 106 84 | 835 123 00 36 |321,7 658 513,3
1,00 240 [500 160 0,0 172 168|155 0,00 000 0,00 048 0,00 0,16 000 479 170 000 11 kA 179| kA. 155 97 | 437 74 00 4883123 738 508,1
0,00 250 |[346 158 153 0,0 343| 1,0 000 008 0,00 055 0,01 0,02 000 335 164 001 135 kA. 349|152 kA 89 | 445 10 399 00 |3743 11,7 532,3
0,07 250 (359 158 144 1,2 328| 21 000 006 000 0,72 0,00 0,03 0,00 342 165 000 123 kA. 341|181 -681 115|569 1,1 33,1 00 |4873 129 690,6
0,20 250 |379 158 12,4 3,5 304 42 000 003 000 0,74 0,00 0,07 000 362 165 000 104 kA. 31,8| 192 -156 116|658 3,3 249 00 |4987 345 728,2
0,47 250 [41,9 159 82 81 258| 82 000 001 000 070 0,00 0,14 000 40,1 166 000 69 kA 273|195 23 109]879 88 00 00 |4652 64,6 711,7
0,80 250 |469 160 3,1 13,7 202|127 000 000 0,00 061 0,00 0,20 0,00 446 170 000 32 kA 21,7| 27 126 108|849 142 00 00 |3993 92,9 648,2
1,00 250 [50,0 160 0,0 172 168|149 000 000 0,00 0,55 0,00 0,22 0,00 473 172 000 15 kA. 184| kA. 192 11,0]| 388 76 00 535]3560 96,7 591,9

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Dehydratisierungskomponenten-Screening: H-MFI 400/CZZ-TVT-4.1

coszéﬁo" Temp. Stofcfiacn[tsgllli‘;’;xkte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME iCHwo MeOH nGCHo H, N, CHy CO (:é?) Ar | co CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 (349 161 154 00 336| 03 000 0,000 000 0,11 0,00 0,14 0,00 344 16,1 0,000 148 00 342 4,0 kA, 22 |354 21,8 427 00/ 782 67,0 175,7
0,07 210 (360 160 144 1,3 324|113 000 0,000 000 0,09 0,00 0,13 0,00 356 16,1 0,000 139 0,1 328 3,7 1,7 36 | 582 41,8 00 00| 605 60,6 144,7
0,20 210 (380 161 12,3 36 30,0| 35 000 0,000 000 008 0,00 0,07 0,00 376 162 0,000 12,1 03 305| 3,0 32 30691 306 00 00| 564 348 113,3
0,47 210 (420 161 82 82 255|79 000 0,000 000 010 0,00 0,12 0,00 41,3 163 0000 81 05 262]| 20 41 311|633 367 00 00| 67,7 547 148,9
0,80 210 |471 163 3,0 140 196|136 0,00 0,000 000 0,13 0,00 0,16 000 462 166 0000 31 11 202)| -02 47 38 |614 373 00 13|85 731 193,4
1,00 210 |50,1 163 00 175 161|168 0,00 0,000 0,00 0,15 0,00 0,18 0,00 489 166 0000 0,3 13 17,0 kA, 5,5 38 1379 232 00 389]|101,0 858 226,3
0,00 220 (349 161 154 00 336| 03 000 0,000 000 0,18 0,00 0,22 0,00 341 16,2 0,000 146 00 345| 56 kA, 38 | 432 258 31,0 0,0 |1263 1050 280,7
0,07 220 (360 160 144 13 324| 14 000 0,000 000 0,16 0,00 0,21 000 353 162 0000 138 03 329| 54 36 47 |553 364 83 00 ]1069 978 246,4
0,20 220 (380 161 12,3 36 300]| 36 000 0,000 000 0113 0,00 0,14 000 375 163 0,000 11,9 04 304 43 13 36 | 653 347 00 00 ] 91,0 673 193,8
0,47 220 |420 161 82 82 255|80 0,00 0,000 000 015 0,00 0,14 0,00 41,3 164 0000 81 06 259]| 3,0 41 351|673 325 00 00| 95,0 666 204,4
0,80 220 |471 163 3,0 140 196|134 0,00 0,000 0,00 0,18 0,00 0,16 0,00 459 16,7 0,000 3,2 14 204]| -37 61 44 | 561 259 0,0 1811186 761 241,1
1,00 220 (501 163 00 175 161|166 0,00 0,000 0,00 020 0,00 0,18 0,00 487 168 0000 05 18 17,0 kA, 74 46 | 370 163 00 4671339 822 268,5
0,00 230 (349 161 154 00 336| 04 000 0,000 000 028 0,00 0,33 0,00 341 163 0,000 145 -0,1 341 72 kA, 44 | 423 248 329 0,0 |1924 1565 424,1
0,07 230 (360 160 144 1,3 324|115 0,00 0,000 000 029 0,00 0,33 0,00 351 163 0000 135 01 329| 82 -138 64 | 528 304 168 0,0 |1955 1566 428,5
0,20 230 (380 161 12,3 36 30037 000 0000 000 022 0,00 0,22 000 373 164 0000 11,7 04 305| 66 -06 50 | 652 31,4 34 00 15,9 1017 313,0
0,47 230 (420 161 82 82 255|80 000 0,000 000 022 0,00 0,18 000 41,1 165 0000 79 08 260]| 49 43 46 | 706 292 00 00 |1449 835 285,1
0,80 230 |471 163 3,0 140 19,6133 0,00 0,000 000 0024 0,00 0,17 0,00 457 168 0,000 33 18 204]| -61 81 55 |567 205 00 227|1581 79,7 299,7
1,00 230 [501 163 0,0 1755 161|163 0,00 0,000 0,00 0,26 0,00 0,18 0,00 486 170 0000 09 26 168]| kA, 104 57 | 331 11,6 00 5521682 823 316,3
0,00 240 (349 161 154 00 336|07 000 0,000 000 051 0,00 0,47 0,00 335 165 0,000 13,8 00 346|126 kA, 83 | 472 21,8 31,0 0,0 3401 2185 691,5
0,07 240 (360 160 144 1,3 324|118 0,00 0,000 000 051 0,00 0,50 0,00 346 166 0000 12,8 01 332 13,7 -296 10,1 533 258 20,8 0,0 |3442 2316 710,3
0,20 240 (380 161 12,3 3,6 30,0|39 000 0,000 000 037 0,00 0,31 0,00 371 166 0000 11,3 05 305|109 -45 74 | 61,1 251 13,7 0,0 |249,7 1425 489,8
0,47 240 420 161 82 82 255|82 000 0,000 000 032 0,00 0,22 0,00 41,1 167 0000 7,7 10 258 87 38 62| 741 259 00 0,0 |2088 1015 391,9
0,80 240 (471 163 3,0 140 196|132 0,00 0,000 000 031 0,00 0,19 0,00 456 17,0 0,000 3,4 23 203| -83 96 64 |577 178 00 1245|2003 861 364,6
1,00 240 |[501 163 0,0 175 161|159 0,00 0,000 0,00 031 0,00 0,18 0,00 483 173 0000 13 36 167]| kA, 141 71 | 295 86 00 61,8]|1965 795 352,9
0,00 250 (349 161 154 00 336| 1,0 0,00 0,001 000 0,76 0,00 0,50 0,00 332 168 0,001 132 01 345|179 kA, 120|512 166 32,1 0,0 |501,3 2265 923,8
0,07 250 (360 160 144 13 32,4|21 000 0001 000 083 0,00 0,59 0,00 341 169 0,000 12,0 01 335|208 -547 145|552 196 251 0,0 |5470 2705 1031,4
0,20 250 (380 161 12,3 3,6 300| 41 000 0,000 000 059 0,00 0,40 0,00 366 16,7 0000 10,7 05 309|167 -99 10,7 | 60,4 207 189 0,0 |3921 1866 732,0
0,47 250 |[42,0 161 82 82 255|83 0,00 0,000 000 045 0,00 0,27 0,00 40,7 168 0000 73 11 260 136 3,1 84 | 76,7 232 00 0,0 |2958 1245 535,9
0,80 250 |471 163 3,0 140 196|131 0,00 0,000 000 038 0,00 0,22 0,00 454 172 0000 35 28 202| -75 11,0 77 | 625 178 00 19,7|2447 969 437,3
1,00 250 [s50,1 163 00 17,5 161|154 0,00 0,000 0,00 035 0,00 0,20 000 478 174 0000 1,7 41 171| kA, 170 76 | 264 7,5 00 66,1]2232 878 398,3

50 bar, 36 In/(g-h), 1,00 g Dehydratisierungs-Katalysator physikalisch gemischt mit CZZ-TVT-4.1 (50:50 Gew.%)
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Dehydratisierungskomponenten-Screening: H-MFI 240/CZZ-TVT-4.1

coszéﬁo" Temp. Stofcfiacn[tsgllli‘;’;xkte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME iCHwo MeOH nGCHo H, N, CHy CO (:é?) Ar | co CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 (354 162 155 00 329|03 000 0,000 000 0,13 0,00 0,04 0,00 348 16,2 0,000 149 0,1 336 4,0 kA. 22|42 65 473 00/ 9,1 175 142,9
0,07 210 (365 161 145 1,1 31,7| 1,2 0,00 0,000 000 0,10 0,00 0,05 0,00 362 163 0000 142 03 320| 36 -70 28 | 604 155 241 00 | 69,2 248 121,0
0,20 210 (386 161 12,4 35 294| 34 0,00 0,000 000 0,10 0,00 0,05 0,00 381 163 0,000 12,2 04 299| 29 29 29 |8, 199 00 00| 655 226 113,8
0,47 210 |426 162 82 81 250| 78 000 0,000 000 012 0,00 0,06 0,00 420 163 0000 82 06 255| 1,7 37 2,7 |1799 199 00 00| 792 274 137,6
0,80 210 (475 162 3,0 13,8 194|134 0,00 0,000 000 0,15 0,00 0,09 0,00 469 165 0,000 32 10 198]| -1,7 55 42 |63 198 00 1191029 416 184,8
1,00 210 [505 160 00 172 162|166 0,00 0,000 0,00 0,18 0,00 0,15 0,00 49,7 164 0,001 03 12 166 | kA 57 41 | 457 191 00 3521224 711 241,4
0,00 220 (354 162 155 00 329| 04 0,00 0,000 000 021 0,00 0,07 0,00 347 16,3 0,000 14,7 01 33,7| 54 kA. 31490 80 430 00 [141,8 322 229,5
0,07 220 (365 161 145 1,1 31,7| 1,3 000 0,000 000 0,18 0,00 0,09 000 359 163 0000 139 03 322| 52 -153 3,7 | 570 141 289 0,0 |1189 409 206,2
0,20 220 (386 161 12,4 35 29435 000 0,000 000 015 0,00 0,07 0,00 379 163 0,000 12,0 04 30,0| 4,0 1,4 34 |8.,3 187 00 00 |1044 333 178,6
0,47 220 |426 162 82 81 250| 78 0,00 0,000 000 017 0,00 0,07 0,00 41,8 163 0000 81 0,7 258| 26 4,3 35| 81,8 181 00 00 |1141 351 193,9
0,80 220 (475 162 3,0 13,8 194|132 0,00 0,000 000 021 0,00 0,09 0,00 46,7 165 0,000 32 10 200]| -43 64 45 | 649 141 00 1209|1382 418 234,1
1,00 220 [505 160 00 172 162|164 0,00 0,000 0,00 023 0,00 0,12 0,00 49,6 165 0000 05 15 167 | kA. 78 50| 437 109 00 454|1573 548 273,6
0,00 230 (354 162 155 00 329|05 000 0,000 000 035 0,00 0,13 0,00 343 163 0,000 144 01 340| 79 kA. 47 |531 94 375 0,0 |2400 592 393,1
0,07 230 (365 161 145 1,1 31,7| 1,5 0,00 0,000 000 031 0,00 0,13 0,00 355 164 0000 136 04 326| 79 -271 53 | 580 12,4 29,6 0,0 |2099 62,4 354,2
0,20 230 (386 161 12,4 35 294|36 000 0,000 000 025 0,00 0,10 000 378 164 0000 11,8 05 299| 64 03 49 |81,4 169 1,7 00 |1673 484 281,0
0,47 230 |426 162 82 81 250| 79 000 0,000 000 024 0,00 0,09 0,00 41,9 166 0000 81 09 252| 44 44 44 | 833 167 00 00 |1581 44,0 263,9
0,80 230 |475 162 3,0 13,8 194|132 0,00 0,000 000 0,26 0,00 0,11 0,00 46,7 16,7 0000 33 13 197| 64 78 53 | 623 134 00 241]|1736 521 293,6
1,00 230 [505 160 0,0 17,2 16,2|16,2 0,00 0,000 0,00 0,28 0,00 0,12 0,00 495 168 0000 08 22 164| kA. 101 58 | 384 85 00 53,1]|1854 57,0 314,9
0,00 240 (354 162 155 00 329|06 000 0,000 000 054 0,00 0,14 0,00 340 166 0000 139 02 342|120 kA 80 | 586 755 339 00 |3635 644 570,1
0,07 240 (365 161 145 1,1 31,7| 1,7 0,00 0,000 000 051 0,00 0,18 0,00 352 165 0000 13,1 03 328]| 11,8 -425 78 | 59,7 10,7 29,5 0,0 |3394 84,5 556,6
0,20 240 (386 161 12,4 35 294| 38 0,00 0,000 000 039 0,00 0,14 0,00 375 165 0000 11,4 04 303| 97 48 65 | 71,1 13,1 156 0,0 |2633 67,5 433,8
0,47 240 426 162 82 81 250|80 000 0,000 000 034 0,00 0,12 0,00 41,6 166 0000 7,8 09 256| 7,7 37 57 |84 155 00 00 |2264 580 372,9
0,80 240 (475 162 3,0 13,8 194|129 0,00 0,000 000 033 0,00 0,13 000 463 168 0000 34 18 201| -83 100 67 | 625 12,4 00 2512169 59,7 361,4
1,00 240 |[505 160 0,0 17,2 162|156 0,00 0,000 0,00 0,33 0,00 0,14 0,00 489 168 0000 12 28 170| kA. 138 71 | 325 70 00 6042145 64,5 362,8
0,00 250 (354 162 155 00 329|111 000 0,001 000 082 0,00 0,20 0,00 334 16,7 0000 132 03 346|175 kA 108|562 68 369 00 |5424 91,2 845,7
0,07 250 [365 161 145 1,1 31,7| 20 000 0,001 000 080 0,00 0,22 0,00 344 166 0000 122 04 337|182 -689 118|606 84 308 0,0 |5345 1035 846,9
0,20 250 (386 161 12,4 35 294| 40 0,00 0,000 000 060 0,00 0,19 0,00 368 16,55 0000 10,8 05 311|151 -103 95 | 684 10,6 20,9 0,0 |4050 87,6 650,9
0,47 250 |426 162 82 81 250|80 0,00 0,000 000 047 0,00 0,16 0,00 409 165 0000 74 10 265|123 26 75 | 853 145 00 00 |3156 748 513,8
0,80 250 |475 162 3,0 13,8 19,4|127 0,00 0,000 0,00 0,40 0,00 0,17 0,00 456 168 0000 35 20 29| -96 11,7 78 | 627 135 00 2382649 793 447,7
1,00 250 [505 160 0,0 17,2 162|149 0,00 0,000 0,00 036 0,00 0,17 000 482 168 0000 1,6 34 179| kA. 173 82 | 285 66 00 6492388 775 409,6

50 bar, 36 In/(g-h), 1,00 g Dehydratisierungs-Katalysator physikalisch gemischt mit CZZ-TVT-4.1 (50:50 Gew.%)
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Dehydratisierungskomponenten-Screening: H-MFI 90/CZZ-TVT-4.1

coszéﬁo" Temp. Stofcfiacn[tsgllli‘;’;xkte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME iCHwo MeOH nGCHo H, N, CHy CO (:é?) Ar | co CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 (354 162 155 00 329|03 000 0,000 000 017 0,00 0,00 0,00 350 16,2 0,000 148 -0,1 335| 438 kA. 25502 00 496 00 1189 0,0 165,4
0,07 210 (365 161 145 1,1 31,7| 1,3 0,00 0,000 0,00 0,14 0,00 0,00 0,00 362 163 0000 141 02 320| 41 -148 27 |625 00 373 00978 00 136,0
0,20 210 (386 161 12,4 35 29,4| 35 000 0,000 000 0,13 0,00 0,00 0,00 382 163 0,000 12,1 04 29,7]| 3,2 08 27199 00 00 00]8,9 00 125,0
0,47 210 |426 162 82 81 250| 79 000 0,000 000 015 0,00 0,00 0,00 422 164 0000 81 06 252| 22 29 25 |1000 00 00 001|997 00 138,7
0,80 210 (475 162 3,0 13,8 194|135 0,00 0,000 000 0,19 0,00 0,00 000 470 166 0000 32 10 196| -1,2 48 37 /906 00 00 94 1247 0,0 173,4
1,00 210 [505 160 00 172 162|168 0,00 0,000 0,00 022 0,00 0,00 0,00 500 166 0,000 03 15 161 kA. 5,5 39 | 600 00 00 4001450 0,0 201,6
0,00 220 (354 162 155 00 329| 04 0,00 0,001 000 027 0,00 0,00 0,00 348 16,3 0,000 14,7 00 335]| 61 kA. 32 |541 00 456 00 |180,1 0,0 250,6
0,07 220 (365 161 145 1,1 31,7| 1,4 0,00 0,000 000 022 0,00 0,00 000 362 164 0000 139 03 320| 61 -21,3 40 | 639 00 359 00 [1497 0,0 208,2
0,20 220 (386 161 12,4 35 294|36 000 0,000 000 019 0,00 0,00 000 381 163 0000 120 04 298| 48 -03 37973 00 24 00131 0,0 182,4
0,47 220 |426 162 82 81 250| 79 000 0,000 000 020 0,00 0,01 0,00 41,9 164 0000 80 0,7 256| 3,4 3,3 34 1974 25 00 00 [1337 47 190,7
0,80 220 (475 162 3,0 13,8 19,4|133 0,00 0,000 0,00 023 0,00 0,03 0,00 46,7 166 0000 32 13 199 -2,6 63 47 | 8,9 50 00 1141|1545 132 228,1
1,00 220 [505 160 00 172 162|164 0,00 0,000 000 026 0,00 0,04 0,00 49,5 166 0000 05 19 167 | kA. 76 49 | 493 40 00 4671719 193 258,5
0,00 230 (354 162 155 00 329|05 000 0,002 000 039 0,00 0,00 0,00 344 163 0,000 143 01 340 83 kA. 50599 00 395 002680 0,0 372,7
0,07 230 (365 161 145 1,1 31,7| 1,6 0,00 0,001 000 034 0,00 0,00 0,00 357 163 0000 136 03 325| 74 335 44 |633 00 363 002313 00 321,7
0,20 230 (386 161 12,4 35 29,4| 37 000 0,001 000 029 0,00 0,00 000 377 163 0000 11,7 04 303| 66 43 42 | 785 00 212 00 [1941 0,0 270,0
0,47 230 |426 162 82 81 250| 79 000 0,000 000 027 0,00 0,00 000 41,5 163 0000 79 08 261| 48 33 41|98 00 00 00]|181,6 00 252,6
0,80 230 |475 162 3,0 13,8 194|131 0,00 0,000 0,00 0,28 0,00 0,05 0,00 463 166 0000 3,3 16 204]| -60 82 56 | 705 63 00 2321890 235 286,4
1,00 230 [505 160 0,0 17,2 162|160 0,00 0,000 0,00 0,30 0,00 0,07 0,00 491 166 0000 08 22 171| kA. 102 56 | 40,1 48 00 551]1984 329 308,9
0,00 240 (354 162 155 00 329|08 000 0,004 000 060 0,00 0,00 000 338 164 0000 138 02 346|122 kA 71 |594 00 398 00 [4021 0,0 559,4
0,07 240 (365 161 145 1,1 31,7| 1,7 0,00 0,002 000 052 0,00 0,00 0,00 350 164 0,000 13,0 05 334|116 -489 72 | 644 00 350 0,0 [354,9 00 493,7
0,20 240 (386 161 12,4 35 294| 38 0,00 0,001 000 043 0,00 0,00 000 373 164 0000 11,3 05 308|101 -69 63 | 775 00 220 00 [2931 0,0 407,7
0,47 240 |426 162 82 81 250|79 000 0,001 000 037 0,00 0,04 0,00 41,2 164 0000 7,6 09 264 82 29 56 |90 56 00 00 |251,2 209 370,3
0,80 240 (475 162 3,0 13,8 194|128 0,00 0,000 000 035 0,00 0,09 0,00 459 167 0000 3,4 18 208]| -86 99 65 |661 84 00 254[2324 411 364,4
1,00 240 |[505 160 0,0 17,2 16,2|154 0,00 0,000 0,00 0,234 0,00 0,11 0,00 486 168 0000 1,3 29 175| kA. 144 73 | 331 52 00 61,7]|2256 495 363,3
0,00 250 (354 162 155 00 329|111 000 0,007 000 086 0,00 0,00 0,00 333 166 0001 131 02 350|175 kA. 106|606 00 383 0,0 [5731 0,0 797,2
0,07 250 (365 161 145 1,1 31,7| 20 000 0,005 000 0,78 0,00 0,00 000 346 165 0001 124 05 336|167 -71,9 102|642 00 351 00 [5195 0,0 722,5
0,20 250 (386 161 12,4 35 294| 41 0,00 0,003 000 064 0,00 0,04 0,00 368 165 0000 108 05 312|151 ~-132 89 | 70,7 25 262 0,0 |4286 21,0 617,2
0,47 250 |426 162 82 81 250|811 0,00 0,001 000 051 0,00 0,08 0,00 409 165 0000 73 10 265|128 1,8 73 ]|91,9 75 00 00 |3430 391 516,2
0,80 250 |475 162 3,0 13,8 19,4|127 0,00 0,000 000 042 0,00 0,13 0,00 456 168 0000 35 21 209| -96 116 78 | 661 102 00 23,6]2805 60,2 450,3
1,00 250 [505 160 00 17,2 162|149 0,00 0,000 0,00 0,38 0,00 0,15 0,00 482 169 0000 1,7 36 176| kA. 176 81 | 289 57 00 653]249,7 68,5 415,8

50 bar, 36 In/(g-h), 1,00 g Dehydratisierungs-Katalysator physikalisch gemischt mit CZZ-TVT-4.1 (50:50 Gew.%)
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Dehydratisierungskomponenten-Screening: y-Al,03/CZZ-TVT-4.1

coszéﬁo" Temp. Stofcfiacn[tsgllli‘;’;xkte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, CO CO, Ar |CO, Ethen Ethan C; DME iCHwo MeOH nGCHo H, N, CHy CO (:é?) Ar | co CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH MeOH-Ges.
0,00 210 (34,7 160 153 00 340| 03 000 0,000 000 0,14 0,00 0,03 0,00 343 159 0,000 149 -0,2 344| 2,0 kA. 00 | 454 45 501 00| 985 13,7 150,7
0,07 210 (358 160 143 1,2 326| 1,2 0,00 0,000 000 0,08 0,00 0,17 0,00 351 159 0,000 139 -02 336| 1,7 48 1,2 | 41,0 441 150 00 | 545 81,5 157,3
0,20 210 (378 160 12,2 35 30,4| 34 000 0,000 000 004 0,00 0,24 0,00 372 160 0,000 12,1 -0,1 31,1| 06 2,4 1,0 | 229 7710 00 00| 251 1178 152,8
0,47 210 (419 160 81 81 258]| 77 000 0,000 000 002 0,00 0,36 0,00 41,1 162 0000 82 03 264]| 03 47 251|109 8,1 00 00| 150 1699 190,7
0,80 210 (471 162 3,0 13,8 198|132 0,00 0,000 0,00 0,01 0,00 0,50 0,00 459 164 0,000 32 06 208]| -52 5,2 33|35 732 00 233] 81 2332 244,4
1,00 210 [503 162 00 17,3 162|165 0,00 0,000 0,00 0,01 0,00 0,62 0,00 489 164 0000 03 08 174 kA. 60 43| 29 650 00 321 93 2912 304,2
0,00 220 (34,7 160 153 00 340| 04 0,00 0,000 000 022 0,00 0,04 0,00 340 16,0 0,000 14,7 -0,1 346 3,7 kA. 1,1 | 500 45 455 0,0 [1532 19,2 232,3
0,07 220 (358 160 143 12 326|113 000 0,000 000 0115 0,00 0,21 000 353 161 0,000 139 -0,1 330| 35 96 25 | 476 340 184 00 |102,3 1015 243,8
0,20 220 (378 160 12,2 35 30,4| 34 000 0,000 000 008 0,00 0,34 0,00 372 161 0,000 12,0 -0,1 30,7| 22 19 21315 685 00 00| 542 1641 239,4
0,47 220 (419 160 81 81 258]| 77 0,00 0,000 000 004 0,00 0,47 0,00 41,0 162 0000 81 03 264]| 16 50 33| 150 850 00 00| 287 2255 265,4
0,80 220 (471 162 30 13,8 19,8131 0,00 0,000 0,00 0,03 0,00 0,59 0,00 458 16,4 0,000 33 07 208]| -69 65 41| 63 688 00 246|182 2754 300,8
1,00 220 (503 162 00 17,3 162|162 0,00 0,000 0,00 0,02 0,00 0,67 0,00 485 164 0000 05 1,1 17,7]| kA. 78 48 | 34 539 00 426| 143 3147 334,6
0,00 230 (347 160 153 00 340| 06 000 0,000 000 036 0,00 0,08 0,00 337 161 0,000 143 00 348 7,0 kA. 33525 61 41,3 00 |2470 401 383,7
0,07 230 (358 160 143 1,2 32,6| 1,5 0,00 0,000 000 029 0,00 0,27 0,00 347 161 0,000 13,4 -02 338| 66 -229 43 | 51,0 243 245 0,0 [1970 1307 404,8
0,20 230 (378 160 12,2 35 30,4|35 000 0000 000 016 0,00 0,43 000 368 161 0000 11,7 -01 313| 48 -09 36 | 41,0 548 40 00 |1108 2057 359,8
0,47 230 (419 160 81 81 258]| 77 000 0,000 000 008 0,00 0,59 0,00 40,7 163 0000 79 04 267| 38 54 46 | 208 791 00 00| 534 2817 355,9
0,80 230 |471 162 3,0 13,8 198|129 0,00 0,000 0,00 0,03 0,00 0,67 0,00 456 166 0000 3,4 11 208]|-101 83 50| 62 640 00 298] 216 3097 339,7
1,00 230 [503 162 0,0 17,3 16,2|158 0,00 0,000 0,00 0,03 0,00 0,70 0,00 485 167 0000 09 18 175| kA. 111 62 | 39 426 00 535|211 3230 352,4
0,00 240 (34,7 160 153 00 340| 06 000 0,000 000 052 0,00 0,11 0,00 337 163 0,000 140 -01 348|103 kA 64 | 590 65 345 00 |3498 53,6 540,1
0,07 240 (358 160 143 1,2 326| 1,6 0,00 0,000 000 0,46 0,00 0,21 0,00 348 164 0,000 13,1 -0,1 334|102 -295 72 | 61,9 140 241 0,0 |3121 983 532,4
0,20 240 (378 160 12,2 35 30,4|36 0,00 0,000 000 029 0,00 0,41 0,00 369 163 0,000 11,4 -0,1 310]| 83 11 62 | 564 400 3,7 00 |1981 1953 470,8
0,47 240 (419 160 81 81 258]| 77 000 0,000 000 014 0,00 0,47 0,00 40,8 164 0000 7,8 07 267]| 65 61 63|33 629 00 00925 2230 351,7
0,80 240 (471 162 3,0 13,8 198|127 0,00 0,000 0,00 0,05 0,00 0,70 0,00 455 166 0000 35 13 210|-129 105 63| 79 586 00 335|313 3232 366,8
1,00 240 |[503 162 0,0 17,3 162|154 0,00 0,000 0,00 0,04 0,00 0,67 0,00 483 16,7 0000 13 22 176| kA. 142 70 | 41 327 00 631|280 3077 346,6
0,00 250 (34,7 160 153 00 340| 1,0 0,00 0,000 000 0,81 0,00 0,07 0,00 335 16,7 0000 13,4 02 345|163 kA 101|604 26 370 00 |5353 31,7 776,3
0,07 250 (358 160 143 1,2 326| 20 000 0,000 000 075 0,00 0,19 0,00 344 166 0000 12,4 00 337|161 -594 103 | 61,8 7.8 304 00 |4979 876 780,1
0,20 250 (37,8 160 12,2 35 30,4|39 000 0,000 000 054 0,00 0,40 0,00 366 166 0000 108 00 31,1]| 141 -95 88 | 591 221 189 0,0 |360,0 1869 687,7
0,47 250 (419 160 81 81 258]| 80 0,00 0,000 000 027 0,00 0,69 0,00 40,7 16,7 0000 755 06 262|112 49 81 | 436 564 00 0,0 |1781 3206 568,3
0,80 250 |471 162 3,0 13,8 198|126 0,00 0,000 0,00 0,10 0,00 0,74 0,00 455 168 0000 36 16 207|-146 120 72 | 147 525 00 328 67,7 3369 431,1
1,00 250 [503 162 00 17,3 162|148 0,00 0,000 0,00 0,06 0,00 0,78 000 479 168 0000 18 25 179| kA. 172 75 | 47 293 00 659 41,7 3578 415,7

50 bar, 36 In/(g-h), 1,00 g Dehydratisierungs-Katalysator physikalisch gemischt mit CZZ-TVT-4.1 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 - 18 In/(g-h)

coszéﬁo" Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [385 162 164 0,0 28,9 04 000 0017 000 025 0,0 000 00 378 164 0000 157 00 295]| 6,0 kA. 36 |533 00 431 00] 854 00 118,8
0,07 210 [396 161 154 1,0 27,8 1,3 0,00 0,011 0,00 026 00 000 00 389 165 0000 148 02 284| 57 -196 41 |693 00 276 00|88 0,0 120,8
0,20 210 [421 161 13,2 3,0 25,6 3,1 000 0006 000 026 0,0 000 00 41,1 164 0000 12,7 04 264| 55 -1,4 42|86 00 76 00]82 00 119,9
0,47 210 |46,7 163 88 7,1 21,2 69 0,00 0,003 000 028 0,0 003 00 453 166 0000 86 07 222| 47 41 44 |935 56 00 001|920 76 135,6
0,80 210 525 162 33 120 161 | 11,7 0,00 0,001 0,00 033 0,0 004 00 507 167 0000 33 11 171]| 09 60 49931 63 00 00 ]1084 102 1610
1,00 210 |s561 160 00 150 12,9 | 145 0,00 0,000 0,00 037 0,0 006 00 537 167 0000 04 15 142 kA. 74 47 | 606 52 00 3422|1234 147 1862
0,00 220 [385 162 164 0,0 28,9 0,5 000 0032 000 039 0,0 000 00 373 164 0000 153 00 30,1| 83 kA. 54 |583 02 367 00]|1312 07 183,3
0,07 220 [396 161 154 1,0 27,8 1,3 000 0,019 000 041 0,0 000 00 385 165 0000 144 03 288| 83 -277 61 | 709 00 254 00 |1363 0,0 189,6
0,20 220 421 161 132 3,0 25,6 32 000 0011 000 039 00 002 00 409 165 0000 124 05 267| 82 -36 60 |833 20 11,8 00 |1316 45 187,5
0,47 220 |46,7 163 88 7,1 21,2 69 000 0,004 0,00 039 0,0 005 00 451 16,7 0000 84 09 224]| 7,9 44 63935 55 00 00 [1306 10,7 1923
0,80 220 |525 162 33 120 161 | 11,5 0,00 0,001 0,00 043 0,0 011 00 503 168 0000 34 14 174]| 1.1 77 63 ]85 11,2 00 00 |1428 251 2238
1,00 220 |561 160 00 150 12,9 | 142 0,00 0,000 0,00 047 0,0 011 00 534 169 0000 0,7 19 142 kA. 99 56|53 64 00 392]|1531 250 2380
0,00 230 [385 162 164 0,0 28,9 0,7 000 0056 000 058 0,0 000 00 372 166 0001 149 01 300|122 kA 82 | 595 00 344 00 |1950 0,0 271,2
0,07 230 [396 161 154 1,0 27,8 1,5 0,00 0,036 000 063 00 003 00 385 168 0001 140 04 286|125 -452 89 | 684 1,4 263 00 |2073 61 294,4
0,20 230 [421 161 132 3,0 25,6 3,4 000 0021 0,00 060 0,0 004 00 409 168 0000 120 06 263|126 -7,7 89 | 786 29 157 00 |1984 10,3 2863
0,47 230 |[467 163 88 71 21,2 71 0,00 0,007 000 057 0,0 008 00 452 169 0000 80 10 222] 127 30 84 |91,7 68 00 00 ]|1875 193 2800
0,80 230 [525 162 33 120 161 | 11,4 0,00 0,003 0,00 057 0,0 07 00 501 170 0000 34 18 174]| 23 99 83 |8,.8 12,7 00 00 |1854 37,7 2957
1,00 230 [s561 160 00 150 12,9 | 13,9 0,00 0,001 0,00 057 0,0 019 00 533 172 0000 10 26 139| kA. 138 74 | 483 81 00 435]|1836 42,8 2982
0,00 240 [385 162 164 0,0 28,9 1,0 000 0,08 000 08 00 004 00 366 167 0003 141 00 306/ 173 kA 11,4| 584 15 341 00 |2856 9,9 4072
0,07 240 [396 161 154 1,0 27,8 1,8 0,00 0,063 0,00 093 0,0 005 00 375 168 0002 130 05 298] 185 -69,7 13,0| 670 1,7 26,7 00 |307,7 11,0 4390
0,20 240 |421 161 13,2 3,0 25,6 36 000 0,038 000 09 0,0 008 00 400 169 0001 11,2 0,7 273|193 -152 129|740 33 196 0,0 |2955 184 4294
0,47 240 |46,7 163 88 71 21,2 73 000 0,014 0,00 082 0,0 0,13 00 445 170 0001 74 1,1 228|200 1,1 116|914 71 00 00 |2674 287 4007
0,80 240 525 162 33 120 161 | 11,3 0,00 0,003 0,00 0,73 0,0 022 00 49,7 172 0001 32 23 178| 75 11,6 107|867 130 00 00 |2374 494 3796
1,00 240 |561 160 00 150 12,9 | 13,2 0,00 0,001 0,00 065 0,0 022 00 526 171 0000 1,4 33 147| kA. 176 86 | 438 73 00 4882094 488 3401
0,00 250 [385 162 164 0,0 28,9 1,4 000 0,149 0,00 1,26 0,0 006 00 357 170 0006 129 02 315|252 kA. 170|586 1,4 329 00 |4116 136 5861
0,07 250 [396 161 154 1,0 27,8 23 000 0107 000 1,35 0,0 008 00 368 171 0005 11,9 05 304|269 -106 183|643 19 286 00 |4379 180 6270
0,20 250 [42,1 161 132 3,0 256 | 40 000 0064 000 1,30 0,0 013 00 395 17,1 0004 101 0,7 278|279 -273 177|698 3,4 233 00 |4222 285 6158
0,47 250 |46,7 163 88 7,1 21,2 75 000 0,025 000 1,16 0,0 020 00 440 172 0002 65 13 233|300 -08 163|883 76 23 00 |3751 447 5665
0,80 250 [525 162 33 120 161 | 11,2 0,00 0,005 0,00 094 0,0 030 00 495 174 0001 30 27 177|154 132 137|858 13,6 00 00 |2996 663 4830
1,00 250 |561 160 00 150 12,9 | 129 0,00 0,001 0,00 073 0,0 029 00 524 174 0001 1,7 41 146]| kA. 209 105|423 85 00 4912330 648 3889

50 bar, 18 In/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 - 24 In/(g-h)

coszéﬁo" Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [399 167 170 0,0 264 | 03 000 0014 000 016 000 000 000 386 164 0001 162 00 282 28 kA. 10 |50,4 01 450 00| 740 02 103,1
0,07 210 413 166 159 1,0 25,3 1,2 000 0,009 000 017 000 000 000 400 165 0,000 153 00 268| 28 -233 12|55 00 384 00| 774 00 107,7
0,20 210 |43,7 166 136 3,0 23,1 32 000 0004 000 018 000 000 000 422 166 0,000 132 00 246| 27 49 13 ]|694 00 283 00] 80,2 00 111,6
0,47 210 [486 167 90 71 27,6 71 0,00 0,002 000 021 000 000 000 467 168 0,000 89 01 202]| 21 0,7 1,591 1,0 00 00919 13 129,2
0,80 210 |549 168 33 124 160 | 12,2 0,00 0,001 0,00 0026 000 004 000 522 170 0000 34 05 149| -1,9 34 23|85 62 00 1001149 11,8 1716
1,00 210 [585 166 00 156 9,3 152 0,00 0,000 0,00 032 000 005 000 554 170 0000 03 1,0 11,8| kA 514 34 ]|655 53 00 290]1384 155 2081
0,00 220 [399 167 170 0,0 264 | 04 000 0025 000 026 000 000 000 389 167 0000 162 00 276]| 45 kA. 23 |547 01 399 00]|1136 02 158,1
0,07 220 413 166 159 1,0 25,3 1,2 0,00 0,015 0,00 027 000 000 000 401 167 0,000 152 00 265| 46 -260 28 |655 00 307 00 |121,3 01 168,8
0,20 220 |43,7 166 136 3,0 23,1 3,1 000 0,007 000 027 000 000 000 424 16,7 0000 131 01 244| 37 24 261|852 04 11,2 00 |121,5 09 169,8
0,47 220 |486 167 90 71 27,6 69 0,00 0,003 000 030 000 003 000 468 168 0,000 89 04 203| 24 34 28938 51 00 001306 98 191,5
0,80 220 |549 168 33 124 160 | 11,7 0,00 0,001 0,00 035 000 006 000 524 169 0000 35 09 151| -44 60 38| 768 66 00 1631535 183 2318
1,00 220 [585 166 00 156 9,3 14,6 0,00 0,000 0,00 040 000 008 000 557 169 0,000 05 1,6 11,9| kA. 81 501|585 61 00 353]|1750 255 2689
0,00 230 (399 167 170 0,0 264 | 05 000 0045 000 038 000 000 000 385 167 0001 158 00 281| 71 kA. 42 |58 00 363 00]|1673 00 232,6
0,07 230 [413 166 159 1,0 25,3 1,3 000 0,025 000 042 000 000 000 397 167 0000 148 00 271| 69 -364 44 |670 00 285 0,0 |188 0,0 259,8
0,20 230 |43,7 166 136 3,0 23,1 32 000 0014 000 041 000 003 000 420 16,7 0,000 12,7 02 249| 67 52 45 ]|795 24 153 00 |1825 77 261,6
0,47 230 [486 167 90 71 27,6 70 0,00 0,006 000 042 000 005 000 465 168 0,000 86 05 207| 56 32 46 | 924 60 00 00 |1844 166 2732
0,80 230 |549 168 33 124 160 | 11,6 0,00 0,002 0,00 046 000 010 000 519 170 0,000 3,6 13 153| -55 81 52 |760 83 00 155]1975 300 3047
1,00 230 [585 166 00 156 9,3 14,2 0,00 0,000 0,00 049 000 0114 000 552 171 0000 08 22 120| kA. 11,4 63 |502 74 00 423|2121 436 3386
0,00 240 [399 167 17,0 0,0 264 | 06 000 0075 000 054 000 000 000 382 169 0,002 154 00 282|103 kA 66 | 579 00 336 00 |2384 00 3316
0,07 240 413 166 159 1,0 25,3 1,5 000 0046 000 062 000 003 000 393 169 0001 143 01 273| 11,4 -550 76 | 651 1,4 286 00 |2726 80 3873
0,20 240 |43,7 166 136 3,0 23,1 3,4 000 0,027 000 061 000 005 000 41,8 169 0,001 123 02 249|109 -107 70| 738 30 199 00 |2665 153 3860
0,47 240 |486 167 90 71 27,6 71 000 0,011 000 059 000 007 000 463 170 0000 83 06 207|104 20 67 |926 55 00 00]258 212 3784
0,80 240 |549 168 33 124 160 | 11,4 0,00 0,003 000 059 000 018 000 51,5 172 0000 36 16 156| -41 100 70| 780 123 00 93 |2524 551 4063
1,00 240 [585 166 00 156 9,3 13,7 0,00 0,001 0,00 059 000 019 000 546 172 0000 13 30 124| kA. 155 7,7 | 447 71 00 481|257 556 4056
0,00 250 [399 167 17,0 0,0 26,4 1,0 000 0,119 000 082 000 004 000 376 170 0,004 146 00 288| 158 kA. 103|568 1,5 33,0 0,0 |3580 136 5115
0,07 250 [41,3 166 159 1,0 25,3 1,8 000 0,081 000 091 000 005 000 388 171 0,003 13,4 0,2 278|174 -840 115|633 1,7 293 0,0 [3957 150 5654
0,20 250 |43,7 166 136 3,0 23,1 37 000 0049 000 09 000 009 000 412 171 0,002 11,5 03 255| 175 -183 110|704 3,4 223 0,0 |3900 265 5689
0,47 250 [486 167 90 71 27,6 73 000 0,020 000 084 000 014 000 459 172 0001 7,7 08 209|180 06 103|95 74 00 00 |361,0 41,0 5431
0,80 250 |[549 168 33 124 160 | 11,3 0,00 0,005 000 074 000 023 000 51,2 174 0001 35 21 156| 00 11,8 93 | 857 135 00 00 |[3163 694 5093
1,00 250 [s585 166 00 156 9,3 13,3 0,00 0,001 000 0,71 000 026 000 542 177 0001 1,7 40 122| kA. 201 99 |420 78 00 5012975 765 4903

50 bar, 24 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 - 30 In/(g-h)

coszéﬁo" Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [384 160 165 0,0 29,1 0,2 000 0011 000 0,14 000 000 000 379 161 0000 160 00 296]| 3,6 kA. 23 ]528 00 424 00] 778 00 108,2
0,07 210 [396 159 154 1,0 28,1 1,1 0,00 0,007 0,00 0,15 000 000 000 389 162 0,000 150 04 287| 39 31 34|87 00 91 00|88 00 120,7
0,20 210 |420 159 132 3,0 25,9 29 0,00 0,003 000 016 000 000 000 410 16,1 0,000 129 06 270| 3,4 46 36 |975 00 00 00]9,5 00 125,9
0,47 210 |466 159 88 7,0 21,8 67 000 0,001 000 019 000 002 000 455 163 0,000 87 09 226| 3,0 59 43 ]9,0 41 00 00]1057 63 153,4
0,80 210 525 159 33 120 163 | 11,5 0,00 0,001 000 024 000 004 000 51,2 163 0000 33 13 173]| 0,2 6,3 50|97 71 00 001344 143 2013
1,00 210 |s60 158 00 150 13,2 | 145 0,00 0,000 0,00 028 000 005 000 546 163 0,000 02 1,3 141| kA 62 46 | 665 57 00 278]|1606 19,0 2424
0,00 220 [384 160 165 0,0 29,1 03 000 0020 000 021 000 000 000 375 162 0000 157 01 299]| 56 kA. 38 |552 00 396 001203 0,0 167,3
0,07 220 [396 159 154 1,0 28,1 1,2 0,00 0,009 000 023 000 000 000 387 162 0,000 148 03 289 52 -127 40| 754 00 21,7 0,0 |131,1 00 182,4
0,20 220 |420 159 132 3,0 25,9 30 000 0,005 000 023 000 000 000 411 161 0,000 12,8 04 267 | 45 09 38|91 00 00 001308 00 181,9
0,47 220 |466 159 88 7,0 21,8 68 0,00 0,003 000 025 000 003 000 455 163 0,000 87 0,7 225| 37 49 42 932 58 00 00 |1445 126 2136
0,80 220 525 159 33 120 163 | 11,5 0,00 0,001 0,00 031 000 006 000 510 164 0,000 3,4 13 174]| -15 70 52 |86 85 00 67 |1743 243 2667
1,00 220 [s60 158 00 150 13,2 | 142 0,00 0,000 0,00 036 000 009 000 541 163 0,000 04 1,6 145| kA. 78 521|585 77 00 3382012 367 3166
0,00 230 (384 160 165 0,0 29,1 04 000 0034 000 032 000 000 000 375 163 0000 154 01 300]| 76 kA. 49 |555 00 384 00 ]|180,3 0,0 250,8
0,07 230 [396 159 154 1,0 28,1 1,3 000 0,020 000 036 000 000 000 386 163 0000 145 04 289| 78 -224 59| 71,6 00 235 00 |2020 0,0 280,9
0,20 230 [420 159 132 3,0 25,9 31 000 0011 000 035 000 003 000 407 162 0,000 124 06 271| 76 07 60|94 38 30 001977 116 2866
0,47 230 |466 159 88 7,0 21,8 6,7 000 0,005 000 036 000 006 000 451 163 0,000 85 1,0 230| 63 61 62 ]91,6 73 00 00 ]2041 226 3065
0,80 230 525 159 33 120 163 | 11,2 0,00 0,001 0,00 040 000 009 000 503 164 0,001 3,4 18 182 -2,3 97 71 ]8,2 95 00 80 |2278 366 3534
1,00 230 |s60 158 00 150 13,2 | 13,8 0,00 0,000 0,00 044 000 013 000 536 165 0,000 0,7 24 148| kA. 11,7 74 |518 77 00 4042453 509 3920
0,00 240 |[384 160 165 0,0 29,1 0,6 000 0058 000 046 000 000 000 371 162 0001 150 00 305| 9,8 kA. 64 |573 00 352 00 |2644 00 3678
0,07 240 [396 159 154 1,0 28,1 1,5 000 0,037 000 053 000 002 000 384 164 0,001 141 03 290| 108 -403 76 | 670 1,4 268 0,0 |2987 88 4243
0,20 240 |420 159 132 3,0 25,9 33 000 0021 000 051 000 004 000 406 163 0,001 121 05 271|107 -69 741|775 34 160 00 |2908 176 4221
0,47 240 |466 159 88 7,0 21,8 69 000 0,009 000 051 000 013 000 448 164 0,000 82 09 231|101 42 75 | 874 11,1 00 00 |2844 502 4457
0,80 240 525 159 33 120 163 | 11,1 0,00 0,002 000 051 000 019 000 500 166 0,000 35 19 181| -30 109 80 | 778 141 00 7,7 |2873 725 4721
1,00 240 |s60 158 00 150 13,2 | 13,6 0,00 0,000 0,00 053 000 018 000 533 167 0,000 1,1 27 146| kA. 143 73 | 448 78 00 473|291 706 4741
0,00 250 [384 160 165 0,0 29,1 0,8 000 009 000 068 000 004 000 368 164 0004 144 01 30,7| 145 kA 96 | 559 1,5 344 00 |3804 143 5433
0,07 250 [396 159 154 1,0 28,1 1,7 000 0,063 000 077 000 004 000 378 165 0,003 13,4 03 298| 156 -634 10,7 | 647 1,6 283 0,0 |4302 153 6136
0,20 250 |[42,0 159 132 3,0 25,9 35 000 0037 000 075 000 007 000 401 165 0,002 11,5 06 276| 161 -134 107|725 35 203 0,0 |4188 281 6106
0,47 250 |466 159 88 7,0 21,8 71 000 0,015 000 070 000 0,13 000 445 166 0001 7,7 1,1 234|162 28 103|899 82 00 00 |3925 497 5956
0,80 250 |525 159 33 120 163 | 11,0 0,00 0,004 0,00 065 000 022 000 497 168 0,001 35 23 182| -09 126 97 | 833 141 00 21 [3571 841 5809
1,00 250 |s60 158 00 150 13,2 | 13,0 0,00 0,001 0,00 062 000 023 000 526 170 0001 16 36 149| kA. 187 88 | 403 76 00 5203353 884 5548

50 bar, 30 In/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 - 36 In/(g-h)

coszéﬁo" Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]

Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [396 165 168 0,0 27,1 0,2 000 0009 000 011 000 000 000 395 168 0000 166 00 268 23 kA. 12 |5,3 00 447 00] 705 01 98,1
0,07 210 |408 164 157 1,0 26,1 1,1 0,00 0,005 000 012 000 000 000 408 167 0,000 156 02 256| 23 35 20|86 00 126 00| 789 00 109,8
0,20 210 [433 165 135 3,0 23,7 30 0,00 0,003 000 013 000 000 000 431 168 0,000 135 03 235| 1,8 2,4 1,9 | 974 00 00 00| 8,2 00 120,0
0,47 210 481 164 90 71 28,4 70 0,00 0,002 000 016 000 000 000 480 168 0,000 9,1 04 189| 1,4 31 21]978 00 00 00 ]1048 0,0 145,7
0,80 210 [543 164 33 122 172 | 121 0,00 0,001 0,00 021 000 003 000 538 169 0,000 35 0,7 134]| -1,5 37 26|85 52 00 100]1376 11,8 2032
1,00 210 |580 162 00 153 10,5 | 151 0,00 0,000 0,00 026 000 004 000 572 168 0,000 02 1,0 104 | kA. 47 35 |696 53 00 2449|1704 181 2551
0,00 220 [396 165 168 0,0 27,1 0,3 000 0018 000 016 000 000 000 396 168 0000 165 00 26,6| 3,22 kA. 16 | 509 01 432 00 1027 03 143,2
0,07 220 |408 164 157 1,0 26,1 1,1 0,00 0,009 000 018 000 000 000 409 169 0,000 156 02 253| 33 95 25| 757 00 204 0,0 |1191 0,0 165,6
0,20 220 |433 165 13,5 3,0 23,7 3,1 0,00 0,005 000 019 000 000 000 433 169 0,000 13,5 04 230| 31 1,8 29 )97 00 00 00]1239 00 172,3
0,47 220 481 164 90 71 28,4 70 000 0,002 000 022 000 002 000 479 170 0000 91 05 187| 16 4,3 28 1938 52 00 001439 111 2112
0,80 220 [543 164 33 122 172 | 120 0,00 0,001 0,00 028 000 005 000 537 171 0,000 35 09 134]| -2,5 5,3 36 | 803 69 00 123]180,0 21,6 2720
1,00 220 580 162 00 153 10,5 | 150 0,00 0,000 0,00 033 000 008 000 569 170 0,000 03 1,3 103 | kA. 63 42 |606 79 00 31,4]|2131 385 3348
0,00 230 [396 165 168 0,0 27,1 0,3 000 003 000 024 000 000 000 393 169 0000 163 00 269| 46 kA. 26 | 547 00 383 00 |1553 0,0 216,0
0,07 230 |408 164 157 1,0 26,1 1,2 000 0016 000 028 000 000 000 406 169 0000 153 02 257| 53 -183 39 | 71,2 00 244 00 |18L,2 0,0 252,0
0,20 230 [433 165 13,5 3,0 23,7 32 000 0009 000 028 000 002 000 429 169 0000 132 03 235| 52 -23 38|86 30 107 00 |181,9 9.1 262,1
0,47 230 [481 164 90 71 28,4 71 0,00 0,004 000 030 000 004 000 474 170 0,000 89 05 193| 41 3,3 38 1922 65 00 00]19,4 194 2925
0,80 230 [543 164 33 122 172 | 11,9 0,00 0,001 000 036 000 009 000 528 172 0,000 3,6 12 140| -29 67 461|789 95 00 11,3|2289 382 3566
1,00 230 [580 162 00 153 10,5 | 148 0,00 0,000 0,00 040 000 011 000 561 174 0,000 0,6 1,9 106 | kA. 9,2 57536 77 00 1385|2554 51,1 4064
0,00 240 [396 165 168 0,0 27,1 04 000 0052 000 033 000 000 000 390 169 0001 159 00 274]| 73 kA. 4,7 | 546 00 368 00 |2166 00 3013
0,07 240 |408 164 157 1,0 26,1 1,3 000 0,031 000 041 000 000 000 403 169 0001 149 04 261| 82 -266 61 | 703 00 235 00 |2704 00 3761
0,20 240 |433 165 135 3,0 23,7 32 000 0017 000 041 000 003 000 426 168 0000 128 04 242| 76 31 56|82 35 98 00]271,8 159 3940
0,47 240 [481 164 90 71 28,4 69 0,00 0,008 000 042 000 007 000 471 168 0,000 86 0,7 200| 64 4,5 55 |95 79 00 002761 333 4174
0,80 240 [543 164 33 122 172 | 11,4 0,00 0,002 0,00 045 000 014 000 525 170 0,000 3,6 16 149]| -65 9,5 61 | 71,2 111 0,0 17,4]29,8 642 477,0
1,00 240 |580 162 00 153 10,5 | 13,9 0,00 0,000 0,00 048 000 017 000 557 170 0000 10 25 11,8| kA. 128 67 | 459 81 00 4603161 779 5176
0,00 250 [396 165 168 0,0 27,1 0,7 000 0081 000 050 000 001 000 385 169 0003 154 00 280]| 104 kA 66 | 543 08 355 00 [3277 65 462,4
0,07 250 |40,8 164 157 1,0 26,1 1,5 000 0,052 000 059 000 003 000 395 168 0,002 142 03 274|115 -466 81 | 657 1,6 268 0,0 |3883 133 5534
0,20 250 |[433 165 13,5 3,0 23,7 34 000 0031 000 058 000 006 000 419 168 0,001 123 04 250|112 -83 76| 755 38 166 00 |3863 274 5647
0,47 250 [481 164 90 71 28,4 70 000 0,013 000 057 000 011 000 467 169 0001 83 09 204|107 40 78 |8,1 87 00 003755 51,2 5735
0,80 250 [543 164 33 122 172 | 11,3 0,00 0,004 000 057 000 018 000 523 172 0,000 3,7 19 148| -63 11,4 76 | 735 11,8 00 1423681 81,9 5940
1,00 250 |s580 162 00 153 10,5 | 13,5 0,00 0,001 0,00 057 000 023 000 554 172 0,000 15 33 116| kA. 170 80 | 402 80 00 51,7|3657 1009 6096

50 bar, 36 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%) (ToS: 503-559 h)
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Kinetik-Messungen: CZZ-TVT-2.1/H-FER 20 - 42 In/(g-h)

coszéﬁo" Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]

Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [387 152 164 0,0 296 | 02 000 0,008 000 008 000 000 000 378 151 0000 161 0,0 30,8 1,3 kA. 04 | 487 00 468 00 | 664 0,0 92,4
0,07 210 [400 163 155 1,1 27,1 1,1 000 0,006 000 010 000 000 000 389 162 0,000 151 0,2 287| 1,6 4,4 1,8 |950 00 00 00| 8,21 00 117,0
0,20 210 |423 163 133 3.2 25,0 30 000 0,002 000 012 000 000 000 413 162 0,000 13,1 04 264| 08 6,0 1,8 976 00 00 00934 00 129,9
0,47 210 471 164 89 73 20,4 68 0,00 0,001 000 014 000 000 000 458 161 0,000 88 05 223| -08 51 1,8 | 786 00 00 1911158 0,0 161,1
0,80 210 |529 164 33 125 149 | 11,7 000 0,001 0,00 0,19 000 003 000 513 163 0,000 3,4 1,0 171 -3.2 52 34739 51 00 2061516 145 2253
1,00 210 |s563 163 00 155 11,9 | 145 0,00 0,000 0,00 023 000 004 000 546 162 0,000 02 1,3 143| kA 55 44 | 694 55 00 250|187 2055 2803
0,00 220 387 152 164 0,0 296 | 02 000 0014 000 014 000 000 000 378 151 0,000 160 0,0 306| 1,7 kA. 02 |50,2 00 445 00 |1097 01 152,7
0,07 220 400 163 155 1,1 27,1 1,1 0,00 0,009 000 016 000 000 000 389 162 0,000 151 0,2 285| 24 04 231|948 00 00 001266 00 176,1
0,20 220 |423 163 133 3.2 25,0 30 000 0,004 000 017 000 000 000 412 162 0,000 13,0 04 264| 15 514 2290 00 00 0011337 0,0 186,0
0,47 220 471 164 89 73 20,4 68 0,00 0,002 000 020 000 002 000 455 162 0,000 88 06 224| 03 57 271937 45 00 00 |1568 10,5 2286
0,80 220 [529 164 33 125 149 | 11,6 0,00 0,001 0,00 025 000 006 000 510 163 0,000 3,4 1,1 173| -41 63 411|722 84 00 191]1991 32,4 3094
1,00 220 |s63 163 00 155 11,9 | 145 0,00 0,000 0,00 030 000 007 000 543 164 0,000 03 1,4 142| kA 68 49 | 620 71 00 3082364 374 3662
0,00 230 [387 152 164 0,0 296 | 03 000 0022 000 021 000 000 000 376 152 0,000 158 0,0 308]| 3,5 kA. 16 | 539 00 403 00 |1669 0,0 232,2
0,07 230 [400 163 155 1,1 27,1 1,2 000 0,014 000 024 000 000 000 388 163 0000 149 03 285| 42 56 36|87 00 109 0,0 |1906 0,0 265,2
0,20 230 |423 163 133 3.2 25,0 3,1 0,00 0,008 000 024 000 002 000 409 162 0,000 12,8 04 267| 3,7 3,5 36 | 936 34 00 00 ]|1947 98 280,7
0,47 230 [471 164 89 73 20,4 68 0,00 0,003 000 027 000 004 000 452 163 0,000 86 08 228| 20 64 40 | 920 68 00 00 |2136 220 3191
0,80 230 |529 164 33 125 149 | 11,4 0,00 0,001 0,00 032 000 007 000 504 164 0,000 35 14 179| -54 81 53 |71,7 79 00 1992542 391 3927
1,00 230 [s563 163 00 155 11,9 | 141 0,00 0,000 0,00 037 000 0,10 000 536 165 0,000 05 20 148| kA. 9,5 63|53 76 00 371|284 549 4559
0,00 240 [387 152 164 0,0 296 | 04 000 0044 000 030 000 000 000 373 152 0,001 155 0,0 31,3| 52 kA. 28|53 00 364 00]2363 03 329,0
0,07 240 [400 163 155 1,1 27,1 1,3 000 0,024 000 036 000 001 000 386 164 0001 146 03 287| 67 -178 50| 732 1,3 204 0,0 |2837 73 401,8
0,20 240 |423 163 133 3.2 25,0 32 000 0014 000 036 000 003 000 407 163 0,000 125 04 268| 60 03 49923 39 00 00 |2845 168 4124
0,47 240 471 164 89 73 20,4 69 000 0,006 000 037 000 007 000 450 164 0,000 85 08 228| 44 59 51 ]9, 85 00 00 ]2927 384 4455
0,80 240 529 164 33 125 149 | 11,3 0,00 0,002 000 041 000 011 000 500 166 0,000 3,6 1,7 181| -75 100 63 | 693 94 00 2103208 603 5065
1,00 240 |s63 163 00 155 11,9 | 13,8 0,00 0,000 0,00 044 000 015 000 531 166 0,000 08 26 151| kA. 127 73 | 469 82 00 4493438 834 5617
0,00 250 [387 152 164 0,0 296 | 06 000 0,068 000 043 000 002 000 370 153 0,002 151 00 31,5| 86 kA. 52 | 547 1,2 352 00 |341,0 10,7 4850
0,07 250 |40,0 163 155 1,1 27,1 1,5 000 0,042 000 052 000 003 000 380 165 0,002 140 04 294| 104 -31,7 76 | 689 1,7 237 0,0 |4093 139 5832
0,20 250 |423 163 13,3 3.2 25,0 34 000 0,025 000 052 000 005 000 403 165 0,001 121 05 271|101 -45 73 |80,7 40 11,3 00 |4054 27,7 5916
0,47 250 [471 164 89 73 20,4 70 000 0,011 000 051 000 010 000 448 166 0,001 82 1,0 228| 87 5,3 72 | 896 85 00 00 ]39,1 522 6032
0,80 250 [529 164 33 125 149 | 11,3 000 0,003 000 051 000 016 000 499 169 0,000 3,6 21 177| -78 120 79| 704 11,1 00 1803940 863 6342
1,00 250 |s63 163 00 155 11,9 | 13,6 0,00 0,000 0,00 052 000 020 000 529 170 0,000 1,3 31 145| kA. 158 77 | 405 79 00 1515|3948 1075 6566

50 bar, 42 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: CZAkom/H-FER 20 - 18 In/(g-h)

COSz£ ﬁo" Temp. Stoféacn[t\cle:f;; kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] [g'l)/r(?(::i(:::;a;)]
Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO, | DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [40,0 168 16,7 0,0 26,5 0,3 000 0015 000 0,19 0,00 000 000 396 170 0001 162 0,0 26,7| 44 kA. 24 |493 00 425 00 ] 615 00 85,5
0,07 210 [415 169 157 1,0 24,8 1,2 000 0,012 000 021 000 000 000 409 171 0,000 153 00 252| 35 -21,3 20 |610 00 31,9 00| 675 00 93,9
0,20 210 |440 168 13,4 3,1 22,7 3,1 000 0,005 000 022 000 000 000 434 170 0,000 132 0,1 231| 2,7 06 211|913 00 36 000|712 00 99,0
0,47 210 |488 169 89 73 18,2 70 000 0,003 000 025 000 000 000 479 172 0000 89 06 187| 1,4 4,6 29 1952 00 00 00]812 00 113,0
0,80 210 |549 169 32 124 12,6 | 11,9 0,00 0,001 000 032 000 006 000 535 172 0,000 34 10 137| -54 6,0 3,7 | 724 73 00 19,7[102,7 144 1573
1,00 210 |587 168 00 157 8,8 14,9 0,00 0,001 000 037 000 006 000 568 17,2 0,000 04 1,6 103 | kA. 7,7 51 ]|602 52 00 343|1201 144 1814
0,00 220 [40,0 168 16,7 0,0 26,5 0,4 000 0034 000 026 000 000 000 397 169 0002 160 00 26,7| 54 kA. 27 | 475 04 398 00| 865 1,1 121,3
0,07 220 [41,5 169 157 1,0 24,8 1,4 000 0,021 000 032 000 000 000 408 171 0001 149 00 254| 59 -358 33 |583 01 337 001029 02 143,4
0,20 220 |440 168 13,4 3,1 22,7 33 000 0011 000 032 000 002 000 434 171 0,001 128 01 231| 55 57 34 (730 20 200 001052 39 150,2
0,47 220 |488 169 89 73 18,2 71 0,00 0,006 0,00 034 000 005 000 479 173 0000 86 05 186| 43 3,6 40 | 908 63 00 00 ]1092 105 1624
0,80 220 |549 169 32 124 12,6 | 11,9 0,00 0,003 0,00 039 000 009 000 535 174 0,000 34 1,1 133]| -6,0 7,0 43 | 721 87 00 182]1235 206 1924
1,00 220 587 168 00 157 8,8 14,6 0,00 0,001 000 043 000 012 000 567 173 0001 0,7 19 102 | kA. 9,7 56 | 527 72 00 1398|1368 236 2139
0,00 230 [40,0 168 16,7 0,0 26,5 0,5 000 0041 000 038 000 000 000 398 171 0,004 158 0,0 263]| 73 kA. 42 |522 00 364 00]1222 00 169,9
0,07 230 [41,5 169 157 1,0 24,8 1,5 000 0,026 0,00 046 000 000 000 41,0 173 0,003 148 00 249| 80 -446 48 |613 00 31,1 00 |1460 0,0 203,2
0,20 230 |440 168 134 3,1 22,7 34 000 0015 000 046 000 003 000 435 173 0,002 126 02 227| 86 78 55 |730 27 195 00 |1470 75 211,9
0,47 230 |488 169 89 73 18,2 73 000 0,007 000 045 000 007 000 481 175 0,002 84 0,7 181| 7,9 3,2 58 | 904 66 00 00 |143,7 146 2145
0,80 230 [549 169 32 124 12,6 | 11,8 0,00 0,003 0,00 047 000 011 000 536 176 0001 35 14 128]| -63 8,6 56 | 739 87 00 164 |1481 241 2301
1,00 230 [587 168 00 157 8,8 14,4 0,00 0,001 000 050 000 022 000 565 176 0001 10 23 97| kA 123 62 | 451 99 00 448|142,1 330 2307
0,00 240 [40,0 168 167 0,0 26,5 08 000 0079 000 056 000 001 000 395 173 0009 152 00 265| 11,6 kA. 73 |510 03 340 00 |1808 1,5 252,9
0,07 240 |415 169 157 1,0 24,8 1,7 0,00 0,055 000 069 000 002 000 405 175 0,008 142 00 253|128 -651 81 | 598 1,0 294 0,0 [2202 52 3115
0,20 240 |440 168 13,4 3,1 22,7 36 000 003 000 069 000 006 000 429 174 0006 120 0,2 233|131 -141 80 | 688 28 224 00 |2190 125 317,22
0,47 240 |488 169 89 73 18,2 74 000 0,013 000 065 000 011 000 478 176 0,004 80 0,7 184|134 15 80 | 8,2 73 00 0012033 230 3058
0,80 240 |549 169 32 124 12,6 | 11,7 0,00 0,004 000 060 000 019 000 530 178 0,003 35 1,7 133]| -50 102 71 | 762 122 00 10,6|1863 41,4 3005
1,00 240 |587 168 00 157 8,8 13,9 0,00 0,001 000 059 000 022 000 560 178 0,002 15 32 100| kA. 163 76 | 41,4 76 00 5081400 21,1 2158
0,00 250 [40,0 168 167 0,0 26,5 1,1 000 0,133 000 084 000 004 000 386 174 0,022 143 00 275|179 kA 11,4 | 495 1,2 334 00 |2681 88 3817
0,07 250 [41,5 169 157 1,0 24,8 21 000 0,09 000 104 000 006 000 396 176 0,020 130 01 265|205 -101,9 13,1580 1,7 299 00 |3286 13,7 4708
0,20 250 |440 168 13,4 3,1 22,7 40 000 0056 000 105 000 0,11 000 423 17,6 0014 11,0 03 238 21,3 -243 128 651 3,4 243 0,0 |3294 240 4822
0,47 250 |488 169 89 73 18,2 76 000 0,024 000 09 000 027 000 469 177 0009 72 08 193|223 -06 120|822 11,6 19 00 |2956 580 4691
0,80 250 [549 169 32 124 12,6 | 11,5 0,00 0,007 000 077 000 022 000 523 178 0,006 3,3 21 140| 15 1,6 96 | 860 12,4 00 00 |2398 481 3816
1,00 250 |[587 168 00 157 8,8 13,4 0,00 0,001 000 069 000 028 000 553 179 0004 18 39 105| kA. 199 90 | 397 79 00 5222145 593 3577

50 bar, 18 In/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: CZAkom/H-FER 20 - 30 In/(g-h)

coszéﬁo" Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]

Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [40,1 166 167 0,0 26,7 0,3 000 0009 000 009 000 000 000 398 166 0000 165 00 26,7| 1,7 kA. 02 |376 00 549 00| 478 00 66,5
0,07 210 [41,3 166 156 1,0 25,5 1,1 0,00 0,007 0,00 009 000 000 000 41,0 167 0,000 155 00 255| 09 90 03 |596 00 31,1 00| 504 00 70,1
0,20 210 |438 166 13,3 3,1 23,2 3,1 000 0004 000 010 000 000 000 434 166 0,000 13,3 00 235| 01 1,4 04 ]928 00 00 00]573 00 79,7
0,47 210 |487 167 88 7,22 18,6 71 000 0,002 000 0114 000 000 000 479 167 0000 89 02 193] -07 26 08 |93 00 00 00] 750 00 104,3
0,80 210 |548 166 32 124 129 | 121 0,00 0,001 000 0419 000 003 000 536 168 0000 34 06 139| -38 39 23 |715 52 00 225|107,0 10,7 159,55
1,00 210 [585 165 0,0 155 9,5 150 0,00 0,001 0,00 025 000 005 000 568 16,7 0,000 02 09 109]| kA. 46 33 |665 60 00 2721371 229 2135
0,00 220 40,1 166 16,7 0,0 26,7 0,3 000 0017 000 0,13 000 000 000 396 166 0001 163 00 272]| 23 kA. 051|421 00 473 00 ] 750 00 104,3
0,07 220 413 166 156 1,0 25,5 1,2 000 0011 000 015 000 000 000 408 166 0000 153 00 260| 21 -141 11 |615 00 297 00| 821 00 118,3
0,20 220 [438 166 133 3,1 23,2 3,1 000 0006 000 016 000 000 000 430 165 0,000 13,1 00 242| 1,2 0,3 1,0 9,7 o5 00 00| 8,28 06 125,6
0,47 220 |487 167 88 7,22 18,6 70 000 0,004 000 019 000 002 000 476 16,7 0,000 88 03 197| 01 3,5 16 | 908 57 00 001066 93 157,5
0,80 220 |s548 166 32 124 129 | 11,8 0,00 0,001 0,00 025 000 005 000 531 168 0,000 3,4 1,0 146]| -52 57 35 ]692 71 00 230]|140,0 19,8 2145
1,00 220 [585 165 00 155 9,5 14,7 0,00 0,001 0,00 031 000 007 000 565 168 0000 04 14 11,1| kA 69 45 | 580 68 00 349]|1356 21,0 2096
0,00 230 [40,1 166 16,7 0,0 26,7 0,4 000 0034 000 0,18 0,00 000 000 394 166 0002 161 00 274]| 3,9 kA. 1,7 | 420 01 423 00 |101,7 02 141,6
0,07 230 [413 166 156 1,0 25,5 1,3 0,00 0,019 000 024 000 000 000 407 167 0,001 151 00 260| 39 -21,7 23 |605 00 294 0,0 |1305 0,0 181,5
0,20 230 [438 166 133 3,1 23,2 32 000 0011 000 024 000 001 000 430 167 0001 130 01 239| 30 -15 22|84 16 79 00 ]|1341 37 190,2
0,47 230 |487 167 88 7.2 18,6 70 000 0,005 0,00 027 000 004 000 476 168 0,001 88 04 195| 1,6 38 26|86 68 00 001459 153 2182
0,80 230 |548 166 32 124 129 | 11,7 0,00 0,002 0,00 032 000 007 000 531 170 0001 35 12 143]| -7,5 74 44 | 668 70 00 2533|1755 257 2698
1,00 230 [585 165 00 155 9,5 14,4 0,00 0,000 0000 039 000 011 000 562 171 0001 0,7 20 11,1| kA. 101 57 489 71 00 4401342 31,9 2185
0,00 240 [40,1 166 16,7 0,0 26,7 0,5 000 0056 000 027 000 000 000 393 167 0004 158 00 273]| 61 kA. 321433 01 386 00 |1490 04 207,6
0,07 240 413 166 156 1,0 25,5 1,4 0,00 0,034 000 036 000 000 000 406 169 0,003 148 00 259| 65 -305 42 | 604 00 273 00 |19,8 0,2 273,9
0,20 240 |438 166 13,3 3,1 23,2 33 000 0020 000 036 000 003 000 430 169 0,002 12,7 02 237| 63 43 43 |747 34 138 00 |1997 125 2903
0,47 240 |487 167 88 7,2 18,6 71 000 0,009 000 037 000 007 000 475 170 0,002 85 0,6 195| 49 40 45|88 80 00 002009 253 3047
0,80 240 548 166 32 124 129 | 11,6 0,00 0,003 0,00 040 000 012 000 528 171 0,001 3,6 15 144 -9,1 9,3 55 | 650 100 00 241]|217,5 46,6 349,0
1,00 240 [585 165 0,0 155 9,5 14,1 0,00 0,001 0,00 044 000 018 000 558 172 0,001 10 24 112| kA. 126 62 | 420 88 00 492|131,1 188 20,1
0,00 250 [40,1 166 16,7 0,0 26,7 0,6 000 0087 000 038 000 000 000 391 169 0009 154 00 275| 9.1 kA. 54 |436 00 358 00 |2104 00 292,7
0,07 250 [41,3 166 156 1,0 25,5 1,6 000 0,055 000 054 000 003 000 400 170 0,008 142 01 265| 105 -475 69 | 585 1,9 276 0,0 |2939 130 4217
0,20 250 |[438 166 133 3,1 23,2 35 000 0,034 000 055 000 006 000 424 169 0,005 12,1 02 244|105 99 66 |683 38 193 00 |301,0 232 4418
0,47 250 |48,7 167 88 7,2 18,6 71 000 0,015 000 052 000 015 000 469 170 0,003 82 06 202| 92 29 64 ]83,1 121 00 00 |2821 572 4496
0,80 250 |s548 166 32 124 129 | 11,3 0,00 0,004 000 050 000 017 000 520 171 0,002 3,7 19 153]|-108 115 69 | 648 109 00 2322686 62,7 4362
1,00 250 [585 165 0,0 155 9,5 13,5 0,00 0,000 0,00 050 000 021 000 550 172 0,002 15 32 119| kA. 168 73 |364 7,7 00 558|2698 789 4542

50 bar, 30 In/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: CZAkom/H-FER 20 - 42 In/(g-h)

coszéﬁo" Temp. Stoféacn;\%lf;;l kte Stoffanteile Produkte GC [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitédt [%] [g'.)/r(cl,(::i(:::;a;)]

Vol./Vol. °C H, N, co  Co, Ar CO, Ethen Ethan C; DME CAL"]O MeOH C:H’m H, N, CH, CO H,0 Ar | co CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgec:"
0,00 210 [40,1 156 166 0,0 276 | 00 000 0006 000 005 000 000 000 392 155 0000 164 00 289]| 05 kA. 04 |695 00 135 00| 377 00 52,4
0,07 210 [41,3 167 156 1,1 25,3 1,1 0,00 0,005 0,00 006 000 000 000 402 165 0,00 153 00 29| 00 -02 00 |8,3 00 1,8 00| 445 00 61,9
0,20 210 |438 166 13,4 3,1 23,2 30 000 0,002 000 007 000 000 000 427 164 0,001 13,1 00 247| 03 00 02930 00 08 00565 00 78,6
0,47 210 |488 166 88 7,2 18,5 70 000 0,002 000 010 000 000 000 475 165 0000 88 01 201|-1,7 23 01|55 00 00 419|777 00 108,0
0,80 210 |549 166 32 124 129 | 120 0,00 0,001 0,00 0415 000 002 000 533 165 0,000 3,3 05 147]| -3,1 3,0 1,7 | 711 47 00 1235|1179 109 1749
1,00 210 |584 164 00 155 9,6 14,9 0,00 0,001 0,00 020 000 004 000 567 165 0,000 0,1 09 11,6| kA. 41 331|712 63 00 221[1283 238 2023
0,00 220 40,1 156 166 0,0 276 | 02 000 0014 000 008 000 000 000 392 155 0001 162 0,0 288| 1,3 kA. 00 ]|366 00 498 00| 600 0,0 83,5
0,07 220 41,3 167 156 1,1 25,3 1,1 000 0,008 000 010 000 000 000 405 166 0000 153 00 264| 09 -46 06 |697 01 180 00| 746 01 103,9
0,20 220 [529 166 134 3,1 23,2 30 000 0005 000 011 000 000 000 428 165 0,000 13,1 01 245| 1,0 1,0 1,0 |97 00 00 00|86 00 117,7
0,47 220 |488 166 88 7,2 18,5 69 000 0,002 000 0114 000 000 000 472 165 0000 88 02 205|-1,0 32 09 ]728 10 00 219]|1082 21 152,6
0,80 220 |549 166 32 124 129 | 11,8 0,00 0,001 0,00 0,19 0,00 003 000 529 166 0,000 34 07 152| -48 45 26 | 672 56 00 2661524 17,6 2295
1,00 220 [584 164 00 155 9,6 14,6 0,00 0,001 0,00 025 000 006 000 560 164 0,000 03 12 124| kA 56 38599 66 00 331]|1262 186 1941
0,00 230 [40,1 156 166 0,0 276 | 03 000 0024 000 011 000 000 000 387 153 0001 160 00 295| 1,9 kA. 02 |366 00 474 00| 870 00 121,1
0,07 230 [41,3 167 156 1,1 25,3 1,2 000 0,013 000 015 000 000 000 402 166 0,001 150 00 269| 23 -89 15 |670 00 216 0,0 |1162 0,0 161,6
0,20 230 [529 166 134 3,1 23,2 3,1 000 0008 000 016 000 000 000 426 165 0,000 130 01 246| 20 -09 15|80 00 75 00 ]|1242 00 172,8
0,47 230 [488 166 88 7,2 18,5 69 000 0,004 000 019 000 002 000 472 165 0000 88 03 204| -09 38 12| 762 40 00 153|1475 109 2160
0,80 230 |549 166 32 124 129 | 11,7 0,00 0,002 000 025 000 010 000 527 166 0000 35 08 153| -67 57 31 |e611 11,7 00 264|193 521 3251
1,00 230 [584 164 00 155 9,6 14,4 0,00 0,000 000 031 000 007 000 559 166 0000 05 1,5 123| kA 75 46 |535 59 00 393]|1250 154 1893
0,00 240 [40,1 156 166 0,0 276 | 04 000 0040 000 016 000 000 000 388 155 0,003 159 0,0 292| 3,1 kA. 10 |383 04 422 00 |1249 19 175,6
0,07 240 [41,3 167 156 1,1 25,3 1,3 0,00 0,022 0,00 022 000 000 000 400 166 0,002 149 00 269| 36 -185 22 |602 00 272 00 |1722 00 239,6
0,20 240 |438 166 13,4 3,1 23,2 32 000 0013 000 023 000 002 000 425 166 0001 128 01 247| 40 30 27 |737 32 147 00 |1793 10,7 260,1
0,47 240 |488 166 88 7,2 18,5 69 000 0006 000 025 000 005 000 471 166 0,001 87 04 203| 09 41 23|83 84 00 001972 264 3006
0,80 240 549 166 32 124 129 | 11,5 0,00 0,002 000 031 000 011 000 524 167 0001 36 11 154| -98 76 40 | 586 105 00 3022393 596 3925
1,00 240 |[584 164 00 155 9,6 14,2 0,00 0,000 0,00 036 000 0114 000 557 167 0,001 08 20 121| kA. 103 54 | 445 85 00 470|1256 274 2021
0,00 250 [40,1 156 166 0,0 276 | 05 000 0065 000 024 000 000 000 389 156 0006 157 00 289| 54 kA. 25386 03 397 00]1850 22 259,4
0,07 250 [41,3 167 156 1,1 25,3 1,4 0,00 0,040 000 0,34 000 002 000 401 168 0,005 147 00 266| 61 -276 39 |587 18 257 0,0 |2655 11,3 3806
0,20 250 |[438 166 13,4 3,1 23,2 33 000 0024 000 035 000 004 000 424 16,7 0,003 126 01 245| 63 -60 40 | 688 38 180 00 |2747 21,0 4030
0,47 250 [488 166 88 7,2 18,5 69 000 0,011 000 035 000 008 000 468 16,7 0,002 85 06 206| 34 50 42 |82 96 00 00 ]271,9 424 4206
0,80 250 |549 166 32 124 129 | 11,3 0,00 0,003 000 038 000 015 000 523 169 0,002 3,7 1,7 153|-132 104 56 | 560 11,2 00 31,8[2931 81,6 4893
1,00 250 [584 164 00 155 9,6 13,7 0,00 0,001 0,00 042 000 018 000 554 169 0,001 12 27 122| kA. 142 66 | 376 80 00 543|3205 947 5406

50 bar, 42 Iy/(g-h), 1,00 g MeOH-Katalysator physikalisch gemischt mit H-FER 20 (50:50 Gew.%)
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Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 700 mln/min @210 °C

CZz  FER Stoffanteil Edukte Stoffanteile Produkte [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] Produktivitat
[Vol.%] [kg/(m3kat-et-h)]
Gew% Gew% | H, N, CO CO| H, N, CH, CO CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH '~ © | CO €O, CO,|DME MeOH CO, CO |DME MeOH Mgg’_"'
50,0 50,0 433 341 133 86 |429 343 0,000 131 84 0,000 0000 054 0000 0,000 0,12 0,04 0000 0000 22 34 27|88 152 00 00 |253 63 41,5
500 500 |428 336 90 12,7421 337 0,000 89 123 0,000 0,000 086 0000 0,000 013 0,05 0000 0000]| 15 30 24848 152 00 00 |271 68 44,5
50,0 50,0 |425 334 67 152|418 335 0,000 67 147 0,000 0000 1,06 0000 0,000 0,13 0,05 0000 0000 04 35 25|89 151 00 00 |289 71 47,3
50,0 50,0 |424 333 56 159|414 332 0000 56 155 0,000 0,000 1,21 0,000 0,000 0,13 0,04 0,000 0,000 ]| -1,5 24 114|682 112 00 206|291 67 47,2
50,0 50,0 |423 331 44 178|414 332 0000 46 162 0,000 0,000 1,38 0,000 0,000 0,13 0,04 0,000 0,000 -32 93 68593 93 00 314|290 63 46,6
50,0 50,0 |420 329 21 192413 331 0000 25 185 0,000 0,000 1,80 0,000 0,000 0,14 0,04 0,000 0000 |-170 47 25407 53 00 539|297 54 46,7
81,2 188 (433 341 133 86 |426 344 0000 129 85 0,000 0000 056 0000 0,000 023 0,07 0000 0000 39 27 34|87 133 00 00 478 102 767
81,2 18,8 |428 336 90 12,7|41,7 338 0,000 88 12,4 0,000 0,000 0,94 0000 0,000 0,22 008 0,000 0,000 30 30 30|80 10 00 0,0 |470 125 77,9
81,2 18,8 |425 334 67 152|418 339 0,000 67 148 0,000 0,000 1,18 0,000 0,000 0,22 0,09 0,000 0,00 | 24 46 39|87 173 00 00 |466 13,6 78,4
81,2 18,8 1424 333 56 1591410 334 0000 56 155 0,000 0,000 1,34 0,000 0000 022 010 0,000 0,000 -04 29 211|786 172 00 42 |470 143 79,7
81,2 188 |423 331 44 178(412 335 0000 46 162 0000 0000 152 0000 0,000 022 010 0,000 0000| -21 99 75|691 158 00 151]|470 149 803
81,2 188 (420 329 21 192|409 333 0,000 25 185 0,000 0000 1,91 0,000 0,000 022 0,11 0,000 0,000 |-165 51 30488 122 00 391|476 165 826
89,5 10,5 1433 341 133 86 |425 343 0000 129 85 0,000 0,000 057 0,000 0,000 025 008 0,000 0000 41 20 33][|8,:2 138 00 00 |525 11,7 84,8
89,5 105 |428 336 90 127|417 339 0,000 87 124 0,000 0000 09 0,000 0000 024 009 0000 o0000]| 38 31 34|84 166 00 00 |504 140 841
89,5 10,5 [425 334 67 152|419 34,1 0,000 67 147 0,000 0,000 1,20 0000 0,000 0,23 010 0,000 0,000 31 50 44|8,0 180 00 00 |496 151 84,2
89,5 105 |424 333 56 1591409 333 0000 56 155 0,000 0,000 1,40 0,000 0,000 023 011 0,000 0,000]| -02 32 24797 183 00 20503 161 86,0
89,5 105 1423 331 44 178412 336 0000 46 162 0,000 0,000 1,5 0,000 0000 023 011 0,000 0,000 | -7 102 78711 171 0,0 118|500 16,7 86,1
89,5 10,5 [420 329 21 192|408 333 0,000 25 185 0,000 0,000 202 0000 0,000 023 012 0,000 0,000 |-174 53 3,0/|485 128 00 387|504 184 88,6
95,0 50 |433 341 133 86 |424 343 0,000 12,7 86 0000 0000 059 0000 0,000 030 011 0,000 0000 53 16 38|82 158 00 00 |627 164 1036
95,0 50 |428 336 90 127|416 340 0000 86 12,4 0,000 0000 1,00 0,000 0,000 027 012 0,000 O0000| 49 30 38|8L1 189 00 00 |567 183 972
95,0 50 |425 334 67 152|416 340 0000 66 147 0,000 0000 1,33 0000 0,000 026 0,13 0,000 0000| 37 47 44798 202 00 00 |558 196 97,2
95,0 50 |424 333 56 159|408 334 0000 56 154 0,000 0000 1,51 0,000 0,000 026 0,14 0,000 0000| 06 34 271791 209 00 00 ]562 20,6 98,8
95,0 50 |423 331 44 178|411 336 0000 46 162 0,000 0000 1,73 0000 0,000 026 0,14 0,000 0,000]| -1,3 105 82721 198 00 80 |554 212 98,3
95,0 50 |420 329 21 192|400 329 0000 26 184 0,000 0000 212 0,000 0,000 026 0,15 0,000 0,000 |-21,2 45 20461 139 00 400](564 235 1019
98,6 1,4 |433 341 133 86 |42,2 344 0,000 12,7 86 0,000 0,000 061 0,000 0,000 024 031 0000 000 56 21 42|61 389 00 00508 450 1156
98,6 1,4 428 336 90 127|414 339 0000 86 12,4 0,000 0,000 1,04 0,000 0,000 0,22 031 0000 0000 50 32 40/|588 412 00 00 |463 452 1096
98,6 14 |425 334 67 152|414 340 0,000 66 147 0,000 0,000 1,38 0,000 0,000 021 031 0000 O0000| 38 50 46|50 420 00 00 |455 458 1090
98,6 14 |424 333 56 159|407 335 0,000 56 154 0,000 0,000 1,56 0,000 0,000 021 031 0000 O0000| 06 39 311|577 423 00 00 |459 469 1106
98,6 1,4 |423 331 44 17,8411 338 0,000 46 161 0,000 0,000 1,76 0000 0,000 0,21 032 0000 o0,000]| -1,1 11,3 88537 402 00 661|449 468 1093
98,6 14 |420 329 21 192|402 332 0,000 26 183 0,000 0,000 211 0000 0,000 021 032 0000 0,000]|-222 56 29344 266 00 391|450 484 1110

210 °C, 30 bar, 700 mIn/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx

182



Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 700 mln/min @220 °C

CZz  FER Stoffanteil Edukte Stoffanteile Produkte [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] Produktivitat
[vol-¥] [ke/(mPracsecch)]
Gew% Gew% | H, N, CO CO| H, N, CH, CO CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH '~ © | CO €O, CO,|DME MeOH CO, CO |DME MeOH Mgg’_"'
50,0 50,0 433 341 133 86 |428 341 0,000 131 85 0,000 0000 0,66 0000 0,000 0,16 0,06 0000 0000 19 22 20847 153 00 00 |344 86 56,5
50,0 50,0 |428 336 90 127|422 338 0000 89 123 0,000 0,000 1,04 0,000 0,000 0,16 0,07 0000 0000 | 15 35 27|84 166 00 00 |349 97 58,2
50,0 50,0 |425 334 67 152|423 339 0000 68 148 0,000 0000 1,10 0,000 0,000 016 0,07 0,000 O0000| 02 42 30|89 181 00 00 |336 103 570
50,0 50,0 |424 333 56 159|421 337 0000 57 155 0,000 0,000 1,32 0,000 0000 0,17 0,07 0000 0,000 -7 39 24670 138 00 192353 101 59,3
50,0 50,0 |423 331 44 178|420 336 0000 4,7 163 0,000 0,000 1,33 0,000 0000 0,16 0,07 0000 0000/ -39 97 70[|573 121 0,0 306|348 103 58,7
500 50,0 420 329 21 192410 330 0,000 25 187 0,000 0,000 1,51 0,000 0000 0,16 0,07 0,000 0000]-201 34 11]397 82 00 521|353 102 593
81,2 188 |433 341 133 86 |423 344 0000 127 87 0,000 0000 071 0,000 0,000 034 009 0000 0000/ 55 09 37878 122 00 00 |71,0 137 1125
81,2 188 428 336 90 127|417 341 0,000 87 12,4 0,000 0,000 1,20 0,000 0,000 031 0,11 0,000 0000 51 35 42|85 155 00 00 655 167 1078
81,2 18,8 |425 334 67 152|41,7 341 0,000 67 148 0000 0000 1,51 0000 0,000 0,30 013 0,000 0,000 | 26 46 40|86 174 00 0,0 |631 184 1061
81,2 188 |424 333 56 159|416 340 0000 57 155 0,000 0000 1,70 0,000 0,000 029 0,13 0,000 0000 04 46 35|86 184 00 00 |612 192 1043
81,2 188 423 331 44 178|415 340 0,000 47 163 0,000 0000 1,92 0,000 0,000 029 0,14 0,000 0,000 -26 11,1 84692 167 00 141606 203 1045
81,2 188 |[420 329 21 192|402 333 0,000 27 185 0,000 0,000 223 0,000 0,000 027 0,15 0,000 0,000 |-287 50 1,7|41,7 11,4 00 469|587 222 1039
89,5 10,5 |433 341 133 86 |426 346 0000 12,6 87 0,000 0,000 065 0,000 0000 037 011 0,000 0,000]| 70 1,2 4785 125 00 00 |775 154 1232
89,5 105 |428 336 90 127|418 342 0,000 86 12,4 0,000 0,000 1,19 0,000 0,000 033 0,13 0,000 0000 ]| 64 37 48|81 159 00 00702 184 1161
89,5 10,5 |[425 334 67 152|415 340 0,000 66 148 0,000 0000 1,55 0000 0,000 033 014 0,000 0,000 35 43 40|84 176 00 00 |690 206 1166
89,5 105 |424 333 56 159416 341 0000 56 155 0,000 0,000 1,74 0,000 0000 031 0,14 0,000 0000| L7 52 43813 187 00 100|661 212 1132
89,5 105 1423 331 44 1781409 336 0000 46 162 0,000 0,000 2,04 0,000 0000 031 015 0,000 0,000 | -31 103 76677 167 00 155|657 226 1140
89,5 105 |420 329 21 192|400 333 0000 28 185 0,000 0000 231 0,000 0,000 029 0,17 0,000 0,000 |[-302 53 18|47 120 00 463|626 250 1121
95,0 50 |433 341 133 86 |424 347 0000 124 88 0,000 0000 0,68 0000 0,000 044 0115 0,000 0000| 87 05 55857 143 00 00 (91,1 212 1480
95,0 50 |428 336 90 127|414 340 0,000 84 125 0,000 0000 1,29 0000 0,000 0,39 017 0,000 0000 77 29 49|83 177 00 00 |85 247 1394
95,0 50 |425 334 67 152|411 339 0000 65 148 0000 0,000 1,62 0000 0,000 037 018 0000 0000 51 40 44|80, 195 00 00785 265 1357
95,0 50 |424 333 56 159|414 341 0000 55 156 0,000 0000 1,86 0,000 0,000 035 0,18 0,000 0000 33 49 45793 207 00 00743 269 1302
95,0 50 (423 331 44 178|412 341 0000 46 162 0,000 0000 215 0,000 0000 034 019 0000 0000| -06 114 90758 210 00 31723 279 1285
95,0 50 420 329 21 192|397 334 0000 28 184 0,000 0,000 232 0000 0,000 032 020 0000 0,000 |-31,6 56 19422 132 00 446|690 299 1258
98,6 1,4 |433 341 133 86 [420 347 0,000 124 87 0,000 0,000 0,71 0,000 0,000 038 0,40 0,000 0000| 90 08 58]655 345 00 00 [797 583 1692
98,6 1,4 |428 336 90 12,7413 342 0,000 84 125 0,000 0,000 1,29 0000 0,000 0,33 038 0000 0000| 84 36 56]|640 360 00 00 |702 549 1525
98,6 14 425 334 67 1521413 343 0,000 65 148 0,000 0000 1,64 0000 0,000 0,32 037 0000 0000| 62 52 55]632 368 00 00 |664 538 1462
98,6 14 424 333 56 159|413 342 0000 55 155 0,000 0,000 1,88 0,000 0,000 030 0,36 0000 0000/ 35 53 48]|623 377 00 00]632 531 1410
98,6 1,4 |423 331 44 17,81402 336 0,000 4,6 162 0,000 0,000 219 0000 0,000 0,29 0,36 0000 O0,000]| -23 100 76557 343 00 100|626 536 1407
98,6 1,4 1420 329 21 192|396 335 0000 29 184 0,000 0000 223 0000 0,000 027 036 0000 0000]-335 62 23|333 223 00 444|582 541 1350

220 °C, 30 bar, 700 min/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx

183



Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 700 mln/min @230 °C

CZz  FER Stoffanteil Edukte Stoffanteile Produkte [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] Produktivitdt
[vol.%] [keg/(mPataech)]
Gew% Gew% | H, N, CO CO| H, N, CH, CO CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH ,© ~ | CO €O, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH Mgeo;"
50,0 50,0 433 341 133 86 |42,7 342 0,000 129 85 0,000 0000 0,71 0000 0,000 0,22 0,07 0000 o0000]| 33 21 29|81 139 00 00 ] 461 104 74,5
50,0 50,0 |428 336 90 127|420 336 0000 89 123 0,000 0,000 1,16 0,000 0000 020 0,08 0000 0000 1,2 33 2483 167 00 00 | 435 122 72,7
50,0 50,0 |425 334 67 152|418 335 0000 69 146 0,000 0,000 1,43 0000 0,000 020 009 0000 0000 -1,5 41 24]683 148 00 169| 432 130 732
500 500 |424 333 56 159|416 33,7 0,000 58 153 0,000 0,000 1,61 0000 0,000 020 0,08 0000 O0000]| -34 51 129|600 116 00 284|429 115 71,3
500 500 |423 331 44 178409 332 0,000 48 160 0,000 0,000 210 0,000 0,000 020 0,07 0000 0000]| 91 104 65458 7,8 00 464 433 102 70,4
50,0 50,0 420 329 21 192|408 330 0,000 29 183 0,000 0000 209 0,000 0,000 0,20 0,08 0,000 0,000]|-350 56 16325 63 0,0 612|430 11,6 71,3
81,2 18,8 1433 341 133 86 |421 347 0000 12,2 88 0,000 0,000 0,74 0,000 0,000 052 013 0,000 0000)| 98 -05 5885 106 39 00 |1076 186 1683
81,2 188 |428 336 90 127|414 341 0000 84 125 0,000 0000 1,34 0000 0,000 044 015 0,000 o0000| 81 28 50|81 149 00 00 |919 223 1502
81,2 188 |425 334 67 152|408 337 0,000 65 148 0,000 0000 1,81 0,000 0,000 040 0,17 0,000 0000 | 41 40 40|86 174 00 00 | 853 250 1437
81,2 188 |424 333 56 159|406 337 0000 56 154 0,000 0000 2,00 0000 0000 038 017 0000 0000 06 48 37([8,4 186 00 00| 8L6 259 1394
81,2 188 |423 331 44 178|404 336 0000 47 160 0,000 0000 2,06 0000 0000 036 018 0,000 O0,000| -53 11,4 81634 157 00 209|770 265 1337
81,2 188 420 329 21 192|401 336 0000 3,1 182 0,000 0000 2,06 0000 0,000 033 019 0,000 o0,000|-425 75 266|373 108 00 519|704 283 1263
89,5 10,5 |433 341 133 86 [421 348 0000 120 89 0,000 0,000 0,73 0,000 0,000 058 015 0,000 0,000 | 11,5 -08 6,7 |80 106 54 00 |1194 210 1871
89,5 105 |428 336 90 127|413 341 0000 83 126 0,000 0000 1,33 0000 0,000 047 017 000 o0000| 93 24 52|87 153 00 00996 250 1635
89,5 105 |425 334 67 152|409 338 0,000 64 148 0,000 0000 1,80 0,000 0,000 043 0,18 0,000 0000| 58 40 46|84 176 00 00 |913 271 1541
89,5 105 |424 333 56 159]406 33,7 0000 55 154 0,000 0,000 204 0000 0000 041 019 0,000 0000)| 21 49 41]8L,1 189 00 00| 85 280 1483
89,5 105 |423 331 44 1781403 335 0000 47 160 0,000 0,000 213 0,000 0,000 038 0,19 0,000 0,000 | -43 11,1 880|665 168 00 16,7| 815 287 1420
89,5 10,5 [420 329 21 192|401 335 0,000 3,1 181 0,000 0000 2,17 0000 0,000 0,34 020 0,000 0,000]|-427 7,7 27380 11,3 00 507|738 305 1332
95,0 50 |433 341 133 86 |41,8 349 0000 11,7 90 0,000 0000 0,76 0,000 0000 071 021 0,000 0000 145 -21 80781 115 104 00 |1465 300 2338
95,0 50 |428 336 90 127|411 343 0000 80 12,7 0,000 0000 1,39 0,000 0,000 057 022 0,000 O0000]| 129 24 67|86 164 00 00 (1198 32,7 1993
95,0 50 |425 334 67 152|406 339 0000 62 149 0,000 0000 1,92 0000 0,000 051 023 0,000 0000 95 37 55|8,4 186 00 00 |1088 346 1859
95,0 50 |424 333 56 159|404 339 0000 54 155 0,000 0,000 202 0000 0,000 048 024 0000 o000 57 48 50(8,1 199 00 00 |1009 349 1753
95,0 50 |423 331 44 178|403 338 0000 45 161 0,000 0,000 207 0000 0,000 045 024 0000 0000 06 116 91770 205 00 25952 353 1677
95,0 50 |420 329 21 192|397 335 0000 30 179 0,000 0000 213 0,000 0000 039 026 0,000 0000]|-41,2 88 38406 135 00 459|843 390 1563
98,6 14 433 341 133 86 [41,7 352 0000 11,7 90 0,000 0000 0,76 0,000 0,000 062 054 0,000 0,000]| 154 -07 91|674 294 32 00 |1267 768 2531
98,6 1,4 |428 336 90 127|411 344 0,000 80 12,7 0,000 0,000 1,39 0,000 0,000 0,49 046 0,000 0,000 131 28 71677 323 00 00 |101,8 67,5 2091
98,6 14 425 334 67 152407 343 0,000 63 148 0,000 0000 1,77 0000 0,000 0,43 044 0000 0000 98 54 68662 338 00 00]9,1 639 1892
98,6 1,4 |424 333 56 159]402 339 0,000 54 154 0,000 0,000 200 0000 0,000 0,40 042 0000 0000 50 51 51]|657 343 00 00854 619 1808
98,6 14 |423 331 44 178|400 337 0,000 46 160 0,000 0,000 206 0000 0,000 038 0,40 0,000 0,000 -1,8 11,7 90610 324 00 65| 8,2 593 1708
98,6 1,4 1420 329 21 192|397 337 0000 31 180 0,000 0000 205 0,000 0,000 033 037 0,000 0000|444 86 33[333 185 00 483|706 545 152,7

230 °C, 30 bar, 700 min/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx

184



Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 700 mln/min @240 °C

Czz

FER

Stoffanteil Edukte

Stoffanteile Produkte [Vol.%]

Umsatz [%]

Selektivitat [%]

Produktivitat

[Vol.%] [kg/(m3atsetrh)]
Gew.% Gew.% | H; N, CO Co, H, N, CH, co CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH Bui;an Bﬁits(;n Cco CO, CO, |DME MeOH CO, CO | DME MeOH MGeeCib-L
50,0 50,0 |433 341 133 86 |423 343 0000 12,8 86 0,000 0,000 080 0,000 0000 030 0,09 0000 0000 45 09 3185 135 00 00 | 633 138 1018
50,0 50,0 |428 336 90 127|417 3380 0,000 891 12,27 0,000 0,000 1,35 0,000 0000 026 0,11 0000 0,000 | 1,5 40 3085 175 00 00 | 562 166 94,8
50,0 50,0 |425 334 6,7 152|412 33,47 0000 698 14,56 0,000 0,000 1,75 0,000 0000 026 0,12 0000 0,000 | -31 44 21604 146 00 250|549 185 94,8
50,0 50,0 |424 333 56 159|407 33,14 0,000 596 1522 0,000 0,000 2,16 0,000 0000 0,25 0,13 0,000 0,000 | -72 42 13 ]483 125 00 393|533 191 93,2
50,0 50,0 |423 331 44 178|404 33,02 0,000 499 1589 0,000 0,000 224 0,000 0000 024 0,13 0,000 0,000 [-129 105 58 |404 109 00 486| 51,8 195 91,5
50,0 50,0 |420 329 21 192|402 32,92 0,000 3,12 1812 0,000 0,000 2,19 0,000 0000 022 0,14 0,000 0,000 |-478 60 06 |281 87 0,0 632|490 21,2 89,4
81,2 18,8 433 34,1 133 86 |41,4 3487 0,000 11,80 9,10 0,000 0,000 0,87 0,000 0,000 0,72 0,17 0,000 0,000 | 136 -28 72 |775 92 133 0,0 |1478 245 2301
81,2 18,8 428 33,6 90 127|412 3453 0,000 811 12,63 0,000 0000 1,48 0000 0,000 058 020 0,000 0,000]| 122 32 69|84 146 00 00 |121,9 290 1987
81,2 18,8 425 334 67 152|404 3396 0,000 6,40 14,80 0,000 0,000 2,07 0000 0,000 051 021 0000 o000 68 42 50|88 172 00 0,0 |1088 31,5 1828
81,2 18,8 424 333 56 159|403 3390 0,000 555 1540 0,000 0,000 2,10 0000 0,000 048 022 0,000 0000 25 52 45|85 185 00 00 10,1 320 1726
81,2 18,8 423 331 44 178|398 3356 0,000 4,73 1593 0,000 0,000 2,17 0,000 0,000 0,44 023 0,000 0,000]| -54 11,8 83 |648 172 00 179|942 348 1659
81,2 18,8 420 329 21 192|394 3348 0,000 3,31 17,98 0,000 0,000 2,16 0,000 0,000 0,38 023 0,000 0,000 |-540 83 21 |356 10,7 00 538| 8,5 344 149,22
89,5 10,5 |433 341 133 86 |41,3 3491 0,000 11,56 9,19 0,000 0,000 0,86 0,000 0,000 0,79 0,19 0,000 0,000 | 154 -36 79755 92 153 0,0 [1632 27,7 2546
89,5 105 (428 336 90 127|407 3416 0,000 7,93 12,68 0,000 0,000 1,58 0,000 0,000 063 0,22 0000 0,000 132 1,8 65853 147 00 00 [1336 321 2179
89,5 10,5 |[425 334 67 152|40,2 3390 0,000 6,24 1483 0,000 0,000 213 0000 0,000 055 023 0,000 0000 90 39 54|87 173 00 00 |1175 343 1977
89,5 105 |424 333 56 159|402 3386 0,000 542 1542 0,000 0,000 215 0000 0,000 051 023 0,000 O0000]| 47 50 49|84 186 00 00 |1086 346 1857
89,5 105 423 331 44 178398 3361 0,000 4,65 16,04 0,000 0,000 2,18 0,000 0,000 047 024 0,000 0,000 -35 11,3 83 |706 177 00 11,7[101,3 353 176,22
89,5 10,5 |[420 329 21 192|394 3349 0,000 3,26 17,94 0,000 0,000 220 0000 0,000 040 0024 0,000 0,000]|-51,8 85 25373 113 00 515|866 364 1569
95,0 50 |433 341 133 86 |40,9 3521 0,000 10,99 9,40 0,000 0,000 0,93 0000 0,000 1,00 027 0,000 0,000 203 -51 103|733 100 167 0,0 |2053 39,0 3245
95,0 50 |428 336 90 127|404 3438 0,000 756 1281 0,000 0000 1,68 0000 0,000 0,77 029 0,000 o0000]| 178 1,4 822|843 157 00 00 |1606 416 2649
95,0 50 |425 334 67 152|401 34,18 0,000 5094 14,93 0,000 0,000 2,07 0,000 0000 066 029 0,000 0000]| 141 41 72819 181 00 00 |[1391 426 2361
95,0 50 |424 333 56 159|395 3371 0,000 517 1551 0,000 0,000 2,18 0000 0,000 061 029 0,000 0000| 87 40 52808 192 00 00 |1297 43,0 2234
95,0 50 |423 331 44 17,8]|39,5 33,74 0,000 4,46 16,06 0,000 0,000 213 0000 0,000 056 029 0,000 0000 13 115 94794 206 00 00 |1186 42,7 2078
95,0 50 420 329 21 192|394 338 0,000 3,19 1795 0,000 0,000 211 0000 0,000 046 028 0,000 0,000 ]| -469 94 38 |415 128 00 458|981 421 1785
98,6 14 433 341 133 86 |40,7 3545 0,000 10,94 9,36 0,000 0,000 090 0,000 0,000 090 069 0,000 0,000]| 21,2 -40 113|633 241 127 00 |18L,7 9,1 3489
98,6 1,4 |428 336 90 12,7]|403 34,52 0,000 7,62 12,76 0,000 0,000 1,63 0000 0,000 066 055 0000 o0000]| 175 22 86706 294 00 00 |1373 79,7 2706
98,6 14 1425 334 67 152|401 3430 0,000 601 14,88 0,000 0,000 2,02 0,000 0000 056 050 0000 0,000]| 133 47 741692 308 00 00 |1175 72,7 2361
98,6 1,4 |424 333 56 159|395 33,78 0,000 5,24 1546 0,000 0,000 2,18 0000 0,000 051 047 0000 o000 | 76 45 53 |686 31,4 00 00 |1095 69,7 2220
98,6 14 423 331 44 178|394 33,75 0,000 4,53 16,03 0,000 0,000 2,12 0,000 0,000 0,47 0,44 0,000 0,000 | -02 11,7 93 |677 316 00 07 |1001 650 2042
98,6 14 1420 329 21 192|392 3373 0,000 3,26 17,95 0,000 0,000 2,10 0,000 0,000 0,39 0,38 0000 0,000]|-508 91 32343 169 0,0 488|825 564 1711

240 °C, 30 bar, 700 min/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx

185



Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 900 mln/min @210 °C

CZz  FER Stoffanteil Edukte Stoffanteile Produkte [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] Produktivitat
[vol-¥] [ke/(mPracsecch)]
Gew% Gew% | H, N, CO CO| H, N, CH, CO CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH '~ © | CO €O, CO,|DME MeOH CO, CO |DME MeOH Mgg’_"'
50,0 50,0 |434 339 13,7 88 |433 337 0,000 136 85 0,000 0000 0,41 0000 0,000 0,09 0,04 0000 0000 03 28 13831 169 00 00 |244 69 40,9
50,0 50,0 426 332 93 129|428 333 0,000 93 125 0,000 0000 056 0000 0,000 0,10 0,04 0000 0000 02 36 22|85 185 00 00 |268 84 45,7
500 500 |425 329 70 154|424 330 0000 71 149 0,000 0000 067 0000 0000 0,10 005 0000 0000| -08 36 22659 156 00 185|282 93 48,5
50,0 50,0 |423 328 58 161|423 330 0000 59 157 0,000 0,000 071 0,000 0,000 0,10 0,05 0,000 0,000]| -05 34 24|79 172 00 109|287 96 49,5
50,0 50,0 |421 32,7 46 178|423 330 0,000 4,7 173 0,000 0,000 0,76 0,000 0,000 0,10 0,05 0,000 0,000 -1,3 39 28]|650 158 00 192|293 99 50,7
50,0 50,0 |419 325 22 200|418 326 0,000 24 194 0,000 0000 0,9 0000 0,000 0,11 0,05 0,000 0000 -83 36 241480 120 00 400|312 108 54,2
81,2 18,8 1434 339 13,7 88 |429 339 0000 136 86 0,000 0,000 052 0,000 0000 017 006 0,000 0000| L4 28 19]|85 155 00 100|459 11,7 75,5
81,2 188 426 332 93 129|423 335 0,000 93 125 0,000 0000 0,8 0,000 0000 017 0,07 0,000 0000 1,0 39 27[8,9 171 00 00 [468 135 785
81,2 18,8 [425 329 70 154|418 331 0,000 71 149 0,000 0,000 1,02 0000 0,000 0,17 0,08 0,000 0,000 -07 40 25|729 162 00 109|479 148 81,4
81,2 188 (423 328 58 161|419 333 0,000 59 157 0,000 0,000 1,07 0000 0,000 017 0,08 0,000 0,000 | 04 45 322|769 176 00 55478 152 8L7
81,2 188 (421 327 46 178|416 332 0,000 48 173 0,000 0000 1,18 0,000 0,000 0,17 0,08 0,000 0000 | -25 45 31]|634 150 00 216|484 159 832
81,2 188 (419 325 22 200|412 329 0,000 25 192 0,000 0,000 1,45 0,000 0,000 0,18 0,09 0,000 0,000 |-138 55 36][472 119 00 409|499 175 869
89,5 105 |434 339 13,7 88 |428 338 0000 135 86 0,000 0,000 05 0,000 0000 019 007 0,000 0000| 19 24 21[88 152 00 00 |532 132 87,3
89,5 105 (426 332 93 129|423 335 0000 92 125 0,000 0000 08 0000 0000 019 0,08 0,000 0000 1,7 41 31|83 177 00 100|533 159 901
89,5 10,5 |[425 329 70 154|41,7 332 0000 71 149 0,000 0,000 1,11 0000 0,000 0,19 009 0,000 0,000| 00 45 31|89 188 00 04 |541 174 92,7
89,5 105 (423 328 58 161|417 333 0000 59 156 0,000 0000 1,18 0,000 0,000 0,19 0,09 0,000 0000 | 03 46 33|777 187 00 3,7 |540 180 931
89,5 105 | 421 32,7 46 178413 330 0000 48 172 0,000 0,000 1,34 0,000 0000 019 0,10 0,000 0,000| -29 45 29]|625 156 00 219|546 19,0 94,9
89,5 10,5 [419 325 22 200|411 330 0,000 26 187 0,000 0,000 1,62 0000 0,000 0,20 011 0,000 0,000 |-155 81 57 |466 126 00 409|555 208 98,0
95,0 50 |434 339 137 88 428 339 0000 134 86 0,000 0000 056 0,000 0000 021 009 0,000 o0000]| 24 25 24|8,7 183 00 00 |574 179 977
95,0 50 |426 332 93 129|421 335 0000 92 125 0,000 0000 0,92 0000 0000 021 011 0,000 o000 | 18 39 30794 206 00 00571 206 1001
95,0 50 |425 329 70 154|416 332 0000 70 149 0,000 0,000 1,16 0000 0,000 021 0412 0,000 0000 02 46 322|782 21,8 00 00 (576 223 1024
95,0 50 |423 328 58 161|418 334 0000 59 156 0,000 0000 1,23 0000 0,000 021 012 0,000 0000 02 52 39777 223 00 00 (572 229 1025
95,0 50 421 32,7 46 178|411 329 0000 48 172 0,000 0,000 1,46 0000 0,000 021 0412 0000 o0000| -33 43 28601 178 00 221|581 240 1048
95,0 50 419 325 22 200|410 329 0000 26 187 0,000 0000 1,75 0000 0,000 021 013 0,000 0,000 |-171 80 55449 143 00 408|588 260 1079
98,6 1,4 |434 339 13,7 88 |42,7 340 0,000 135 86 0,000 0,000 055 0,000 0,000 0,16 0,27 0,000 0,000| 24 29 26554 446 00 00 [449 504 1128
98,6 14 |426 332 93 129|420 336 0,000 92 125 0,000 0,000 094 0000 0,000 016 0,28 0,000 0,00 | 22 45 35539 461 00 00 [445 530 1148
98,6 14 |425 329 70 154|415 334 0000 70 148 0,000 0,000 1,19 0,000 0,000 0116 0,29 0,000 0,00 | 05 53 38531 469 00 00 [448 550 1173
98,6 14 |423 328 58 161416 335 0,000 59 156 0,000 0,000 1,286 0000 0,000 0,16 0,29 0,000 0000| 00 54 40527 473 00 00 |447 557 1179
98,6 1,4 (421 32,7 46 17,8409 33,0 0,000 48 171 0,000 0,000 1,52 0000 0,000 0,16 0,30 0,000 o0,000]| -39 47 30]406 370 00 224|455 577 1210
98,6 1,4 1419 325 22 200|406 328 0000 27 186 0,000 0000 1,92 0,000 0,000 016 0,31 0,000 0,000 |-200 81 53|301 285 00 414|457 603 1239

210 °C, 30 bar, 900 mIn/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx
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Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 900 min/min @220 °C

CZz  FER Stoffanteil Edukte Stoffanteile Produkte [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] Produktivitat
[vol-¥] [ke/(mPracsecch)]
Gew% Gew% | H, N, CO CO| H, N, CH, CO CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH '~ © | CO €O, CO,|DME MeOH CO, CO |DME MeOH Mgg’_"'
50,0 50,0 |434 339 137 88 |433 337 0000 138 85 0,000 0000 050 0,000 0,000 0,13 0,05 0,000 0000 -12 24 02]|542 108 00 350(351 98 58,6
50,0 50,0 |426 332 93 129|427 333 0000 95 125 0,000 0,000 074 0,000 0000 0,13 0,06 0000 0,000 -1,8 31 10/(527 125 0,0 347|355 118 61,2
50,0 500 |425 329 70 154421 332 0000 72 149 0,000 0,000 085 0000 0,000 012 006 0000 O0000]| -1,7 42 24]575 144 00 281|334 116 581
50,0 50,0 |423 328 58 161|420 330 0000 59 157 0,000 0,000 09 0,000 0000 0,12 0,06 0000 0000 -01 35 25781 201 00 118|348 125 60,9
50,0 50,0 |421 32,7 46 178|420 331 0000 48 17,3 0,000 0,000 1,00 0,000 0,000 0,13 0,07 0,000 0,000 -25 41 28[580 154 00 266]353 130 62,2
50,0 50,0 |419 325 22 200|414 326 0,000 25 193 0,000 0000 1,22 0000 0,000 0,13 0,07 0,000 0000 |-133 40 23]1418 110 00 472|370 135 65,1
81,2 18,8 1434 339 13,7 88 |42,7 338 0,000 136 87 0,000 0,000 061 0,000 0000 025 008 0000 0000 06 13 09|82 138 00 00671 150 1084
81,2 188 |[426 332 93 129|419 335 0,000 94 12,6 0,000 0,000 1,04 0,000 0,000 023 0,10 0,000 0000 02 32 18798 164 00 3,8 [642 184 1077
81,2 18,8 |425 329 70 154|412 334 0,000 72 149 0,000 0000 1,30 0000 0,000 0,23 010 0,000 0,000 | -1,1 46 28|76 162 00 122|624 19,7 1065
81,2 188 |423 328 58 161410 331 0000 59 156 0,000 0000 1,49 0,000 0,000 022 011 0000 0000 -2 41 27|719 171 00 110|624 20,7 1074
81,2 18,8 421 32,7 46 178|412 332 0,000 49 172 0000 0000 1,60 0000 0,000 0,22 011 0,000 0000 -39 51 32|600 151 00 250|619 216 1077
81,2 188 |[419 325 22 200|406 329 0,000 28 186 0,000 0,000 205 0000 0,000 022 0,12 0,000 0,000]|-238 84 52402 11,1 00 487614 237 1091
89,5 105 |434 339 13,7 88 |42,7 338 0,000 13,5 87 0,000 0,000 061 0,000 0000 029 009 0000 0000 L7 09 14[8,1 139 00 00793 178 1281
89,5 10,5 |[426 332 93 129|418 335 0,000 93 126 0,000 0,000 1,08 0000 0,000 0,27 011 0,000 0000 09 31 22|88 172 00 00 (737 21,3 1239
89,5 105 |425 329 7,0 154|412 334 0000 71 149 0,000 0,000 1,35 0,000 0,000 025 0,12 0,000 0000| 00 47 32|86 189 00 05698 228 1199
89,5 105 (423 328 58 161|411 333 0000 59 156 0,000 0,000 1,53 0,000 0,000 025 0,12 0,000 000 | 01 48 35[|790 197 00 13 [685 237 1189
89,5 105 |421 327 46 178|409 331 0000 49 171 0,000 0000 1,75 0000 0,000 024 0,13 0,000 0000 43 50 30|55 156 00 248|681 249 1196
89,5 105 |419 325 22 200|404 329 0000 28 185 0,000 0,000 226 0,000 0,000 024 0,14 0,000 0,000]|-260 86 52397 11,7 00 486|666 272 1198
95,0 50 |434 339 13,7 88 |425 338 0,000 134 87 0,000 0000 0,63 0,000 0000 032 0,13 0,000 0000 22 04 15|84 166 00 00 |87 240 1445
95,0 50 426 332 93 129|420 337 0000 92 126 0000 0,000 1,07 0000 0,000 029 0114 0000 o000 23 37 31|84 196 00 00 |788 267 1364
95,0 50 |425 329 70 154|410 334 0000 70 149 0,000 0000 1,45 0000 0,000 028 015 0,000 0000 08 48 36787 21,3 00 00765 287 1352
95,0 50 |423 328 58 161|411 334 0000 59 156 0,000 0000 1,63 0,000 0,000 027 016 0,000 O0000| 06 51 39776 224 00 00758 305 1360
95,0 50 |421 32,7 46 178|406 330 0000 4,9 171 0,000 0,000 1,93 0000 0,000 027 0116 0,000 0,000 | 44 49 30594 181 00 225|754 319 1368
95,0 50 |419 325 22 200|401 329 0000 29 184 0,000 0000 232 0000 0,000 026 0417 0,000 0,000 |-286 90 53389 131 00 480|727 341 1352
98,6 14 |434 339 13,7 88 |420 337 0,000 134 87 0,000 0,000 1,29 0000 0,000 027 036 0000 0000]| 24 07 18]595 405 00 00 |734 695 1716
98,6 1,4 |426 332 93 1291414 335 0,000 92 126 0,000 0,000 1,23 0000 0,000 0,24 034 0000 0000| 20 32 277|584 416 00 00 |665 659 1585
98,6 14 425 329 70 1541410 336 0,000 70 149 0,000 0000 1,46 0000 0,000 0,23 035 0000 0000| 1,8 55 44)576 424 00 00 |624 639 1507
98,6 1,4 |423 328 58 161410 335 0,000 59 155 0,000 0,000 1,68 0000 0,000 0,23 035 0000 0000 1,1 58 45]573 427 00 00 |639 663 1552
98,6 14 |421 32,7 46 17,8)404 33,1 0,000 49 168 0,000 0,000 201 0000 0,000 0,22 035 0000 0000]| 44 68 45]|449 344 00 207|629 671 1547
98,6 1,4 1419 325 22 200[400 330 0000 29 184 0,000 0000 233 0000 0,000 021 034 0,000 0000]-31,2 98 57292 233 00 476|600 665 1500

220 °C, 30 bar, 900 mIn/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx
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Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 900 min/min @230 °C

Czz

FER

Stoffanteil Edukte

Stoffanteile Produkte [Vol.%]

Umsatz [%]

Selektivitat [%]

Produktivitat

[Vol.%] [kg/(m3atsetrh)]
Gew.% Gew.% | H; N, CO Co, H, N, CH, co CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH Bui;an Bﬁits(;n Cco CO, CO,|DME MeOH CO, CO | DME MeOH MGeeCib-L
50,0 50,0 |434 339 137 88 |431 339 0000 134 85 0,000 0,000 062 0,000 0000 017 0,07 0000 0000 28 37 32|85 165 00 00 | 456 125 76,0
50,0 50,0 |426 332 93 129|422 333 0000 92 124 0,000 0,000 099 0,000 0000 016 0,08 0000 0000 1,1 43 30(8, 190 00 00 | 444 145 76,3
50,0 50,0 |425 329 70 154|419 331 0000 71 147 0,000 0,000 1,19 0,000 0000 0,16 0,08 0000 0000 -07 51 33|70 181 00 11,0( 446 158 77,9
50,0 50,0 |423 328 58 161|417 330 0000 60 155 0,000 0,000 1,31 0,000 0000 0,16 0,08 0,000 0,000 -1,8 47 30/|628 166 00 207| 445 163 78,3
50,0 50,0 |421 327 46 178|416 330 0000 49 163 0,000 0,000 1,42 0,000 0000 0,16 0,09 0000 0000 45 93 64520 142 00 339|447 17,0 79,1
50,0 50,0 |419 325 22 200|410 32,6 0,000 27 186 0,000 0000 1,75 0,000 0,000 0,16 0,09 0,000 0,000 |-222 77 47353 103 00 544] 452 183 81,1
81,2 18,8 1434 339 13,7 88 |424 341 0000 130 87 0,000 0,000 0,70 0,000 0,000 036 010 0,000 0,000| 61 20 45872 128 00 00| 9,9 197 1546
81,2 18,8 426 332 93 129|416 33,7 0,000 89 125 0,000 0,000 1,27 0000 0,000 0,32 0113 0,000 0,000 49 44 46|85 165 00 00| 86 243 1476
81,2 18,8 425 329 70 154|411 334 0,000 70 148 0,000 0,000 1,67 0000 0,000 0,30 0,14 0,000 o0,000(| 1,8 58 46]|8L5 185 00 00| 83,7 265 1429
81,2 18,8 423 328 58 161|410 334 0000 59 155 0,000 0,000 1,87 0000 0,000 0,29 014 0,000 0,000 -02 58 422|789 193 00 19809 275 1399
81,2 18,8 421 32,7 46 178|406 332 0,000 49 161 0,000 0,000 215 0000 0,000 0,28 0,15 0,000 0,000 -53 109 75|586 154 00 260]| 786 287 1380
81,2 18,8 419 325 22 200|401 330 0,000 31 183 0,000 0,000 236 0000 0,000 0,27 016 0,000 0,000 |-362 100 54355 108 00 538|749 316 1357
89,5 10,5 | 434 339 13,7 88 |423 342 0000 12,8 88 0,000 0,000 0,70 0,000 0,000 042 012 0,000 0000]| 78 15 53872 128 00 00 |1142 234 1822
89,5 105 (426 332 93 129|414 336 0000 88 125 0,000 0000 1,31 0000 0,000 036 015 0,000 000 | 62 41 50|84 166 00 00 [1003 278 167,2
89,5 105 |[425 329 70 1541411 335 0,000 69 148 0,000 0,000 1,70 0,000 0,000 0,34 0,16 0,000 0,000 36 60 52|89 191 00 00 ]934 306 1605
89,5 105 423 328 58 161|408 334 0,000 59 154 0,000 0,000 196 0000 0,000 0,32 017 0,000 0,000 09 59 46797 203 00 00899 319 1568
89,5 105 |421 32,7 46 178|406 333 0000 49 161 0,000 0,000 2,23 0,000 0,000 031 017 0,000 0,000| -42 113 81628 173 00 199| 8,5 331 1534
89,5 10,5 |[419 325 22 200399 330 0,000 31 183 0,000 0000 271 0000 0,000 0,29 0,18 0,000 0,000 |-382 102 54358 11,3 00 528 81,1 357 1485
95,0 50 |434 339 137 88 |420 343 0000 126 88 0,000 0,000 0,74 0000 0,000 049 0,18 0,000 0,000 93 06 59846 154 00 00 |1320 333 2170
95,0 50 426 332 93 1291409 334 0000 87 126 0,000 0,000 1,41 0,000 0000 041 019 0,000 0000)| 71 32 48]8,1 189 00 00 |1139 368 1952
95,0 50 |425 329 70 154|409 335 0000 68 148 0,000 0000 1,78 0,000 0,000 038 020 0,000 0000 50 58 55[|790 210 00 00 |1040 384 1831
95,0 50 |423 328 58 161|406 334 0000 58 154 0,000 0,000 208 0000 0,000 0,36 020 0000 0000 21 58 48779 221 00 00] 998 395 1783
95,0 50 421 32,7 46 1781403 332 0000 49 161 0,000 0,000 232 0,000 0000 034 021 0000 0000 -37 11,1 80641 195 00 164]| 956 40,5 1734
95,0 50 |419 325 22 200|397 331 0000 31 183 0,000 0,000 242 0000 0,000 0,31 022 0,000 0,000]|-399 105 55]|361 124 00 515|875 420 1637
98,6 14 434 339 137 88 |41,7 344 0,000 125 88 0,000 0,000 074 0,000 0,000 0,44 0,550 0,000 0,000 104 10 67639 361 00 00 |1186 93,0 2580
98,6 1,4 |426 332 93 129|409 337 0,000 86 126 0,000 0000 1,38 0000 0,000 0,36 043 0000 0000 | 88 41 660|625 375 00 00] 993 8,9 2210
98,6 14 1425 329 7,0 154|407 336 0000 67 148 0,000 0,000 1,8 0,000 0000 0,33 041 0000 0000 59 61 60614 386 00 00903 788 2045
98,6 1,4 |423 328 58 161404 334 0,000 58 155 0,000 0,000 2,10 0,000 0,000 0,31 040 0000 0000 27 60 51]608 392 00 00] 860 772 1968
98,6 14 421 32,7 46 17,8|400 332 0,000 4,9 161 0,000 0,000 230 0,000 0,000 0,30 039 0000 0,000]| -34 11,3 82519 341 00 140| 84 753 1899
98,6 14 1419 325 22 200|396 332 0000 32 183 0,000 0,000 245 0,000 0000 027 0,37 0000 0,000 |[-429 106 53285 197 00 51,8 740 71,1 1740

230 °C, 30 bar, 900 mIn/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx
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Kinetik-Messungen: TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 Katalysatorbett-Variation: Synthesegasges = 900 min/min @240 °C

CZz  FER Stoffanteil Edukte Stoffanteile Produkte [Vol.%] Umsatz [%] Selektivitat [%] Produktivitdt
[vol.%] [kg/(mPataech)]
Gew% Gew% | H, N, CO CO | H, N, CH, CO CO, Ethen Ethan H,0 Propen Propan DME MeOH ' ~ ° | O O, CO, [DME MeOH €O, CO [DME MeOH Mgeo;"
50,0 50,0 |434 339 13,7 88 |426 338 0,000 133 85 0,000 0000 0,75 0000 0,000 0,22 0,08 0000 O0000]| 34 29 32|85 155 00 00 ] 594 151 97,7
50,0 50,0 |426 332 93 129|419 333 0000 92 123 0,000 0,000 1,21 0,000 0000 0,19 0,09 0000 0000 | 1,4 47 3384 196 00 00 | 523 178 90,5
50,0 50,0 |425 329 70 1541413 329 0000 71 146 0,000 0,000 1,55 0,000 0,000 019 0,10 0,000 o000 -1,8 55 33 (623 169 00 209|520 196 919
50,0 50,0 |423 328 58 161|414 330 0000 61 153 0,000 0,000 1,67 0,000 0000 0,18 0,10 0,000 0,000 | -34 57 33547 155 00 298| 513 203 91,7
500 500 |421 32,7 46 178|412 330 0,000 50 160 0,000 0,000 1,86 0,000 0,000 0,18 0,11 0,000 o0,000| -77 108 70 (437 130 00 432]508 21,1 918
500 50,0 [41,9 325 22 200407 327 0000 30 183 0,000 0,000 236 0,000 0000 0,18 0,12 0,000 0,000 |-340 93 50288 96 00 616|499 230 924
81,2 188 (434 339 13,7 88 |41,8 342 0,000 126 89 0,000 0,000 0,8 0000 0,000 050 0,14 0,000 000 | 93 02 57|81 11,9 00 00 |1364 257 2154
81,2 188 426 332 93 129|410 337 0000 86 125 0,000 0000 1,51 0,000 0,000 044 0,17 0,000 o000 | 81 42 59|89 161 00 00 [1196 31,9 1983
81,2 18,8 [425 329 70 154|404 334 0,000 68 147 0,000 0000 204 0000 0,000 039 018 0,000 o0000| 41 59 53|83 187 00 00 ]|1095 349 1872
81,2 18,8 1423 328 58 161403 334 0000 59 154 0,000 0,000 2,28 0,000 0000 037 019 0,000 0000)| 08 63 49]8,0 200 00 00]1036 361 1803
81,2 188 |421 327 46 178|400 332 0000 50 160 0,000 0000 257 0000 0000 035 019 0,000 o0000| 61 11,8 81597 163 00 240|984 373 1742
81,2 188 |419 325 22 200[398 334 0000 34 180 0,000 0000 2,33 0000 0,000 032 020 0000 0,000]|-483 124 64 |329 105 00 566|878 390 1611
89,5 105 (434 339 13,7 88 |41,8 343 0,000 123 90 0,000 0,000 0,8 0000 0,000 060 0,17 0,000 0,000 116 -06 69 |845 11,7 38 00 |1616 31,1 2558
8,5 105 |426 332 93 129|410 337 0000 85 126 0,000 0000 1,53 0,000 0,000 049 0,19 0,000 0,000 103 38 65838 162 00 00 [1342 362 2228
89,5 10,5 [425 329 7,0 154|40,7 33,7 0,000 66 148 0,000 0000 1,97 0000 0,000 044 020 0,000 0000| 71 65 67 |8,2 188 00 00 ]|1202 388 2060
89,5 105 |423 328 58 161|404 334 0000 57 154 0,000 0000 233 0000 0000 041 021 0000 o0000]| 32 65 56797 203 00 00 ]1137 403 1984
89,5 10,5 |[421 32,7 46 178|401 334 0,000 49 160 0,000 0,000 244 0000 0,000 0,39 021 0,000 O0,000]| -36 123 90 |668 186 00 1461070 41,4 1903
89,5 105 (419 325 22 200|397 333 0,000 33 180 0,000 0,000 245 0,000 0,000 034 0,22 0,000 0,000]|-481 125 65 |342 11,2 00 546|945 432 1746
95,0 50 |434 339 137 88 41,7 346 0000 120 9,1 0,000 0,000 0,8 0,000 0000 071 023 0,000 0000| 148 -09 187|819 134 47 00 [189,9 432 3073
95,0 50 |426 332 93 129|408 339 0000 83 127 0,000 0,000 1,55 0000 0,000 056 024 0000 o0,000]| 129 38 76821 179 00 00 |1531 464 2593
95,0 50 |425 329 70 154|404 337 0000 65 148 0,000 0,000 210 0000 0,000 049 025 0000 o000 93 61 71796 204 00 00 |1356 482 2368
95,0 50 |423 328 58 161|402 336 0000 56 154 0,000 0000 232 0,000 0000 046 025 0,000 0000 56 66 63]|783 21,7 00 00 |1264 488 2246
95,0 50 |421 32,7 46 17,8|400 33,5 0,000 48 160 0,000 0,000 252 0000 0,000 043 026 0,000 o0,000]| -1,8 123 94 |716 21,4 00 70 |1179 491 2132
95,0 50 |419 325 22 200|395 335 0000 34 180 0,000 0000 277 0,000 0000 037 026 0,000 0000]|-482 128 68353 124 00 523|101,9 497 1915
98,6 14 |434 339 13,7 88 |412 347 0,000 11,8 91 0,000 0,000 1,02 0000 0,000 066 063 0000 0,000 161 -07 95]653 31,5 31 00 |1752 1175 3611
98,6 1,4 |426 332 93 129]406 340 0,000 82 126 0,000 0,000 1,56 0000 0,000 0,49 051 0,000 o0,000]| 13,7 43 82 |[658 342 00 0,0 |1341 970 2836
98,6 14 |425 329 70 154|401 337 0000 65 148 0,000 0,000 2,10 0000 0,000 043 047 0000 000 | 96 64 74]|644 356 00 00 1173 903 2535
98,6 1,4 |423 328 58 161]400 336 0,000 56 154 0,000 0,000 240 0000 0,000 0,40 045 0000 0000 59 70 67 |637 363 00 00 ]1089 864 2379
98,6 14 |421 327 46 17,8|39,7 334 0,000 48 160 0,000 0,000 263 0000 0,000 0,37 043 0000 0000]| -27 119 89|59 333 00 98 |101,6 827 2241
98,6 14 |419 325 22 20,0(395 335 0,000 34 180 0,000 0,000 237 0000 0,000 031 039 0,000 0,000]-508 129 65]|289 179 00 533| 8,3 744 1944

240 °C, 30 bar, 900 mIn/min, 4,2 ml Katalysatorbett-Volumen, 20 Vol.% COx
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8 Abbildungsverzeichnis

Abb. 1: Szenario zur Stromerzeugung aus erneuerbaren Energien und des Strombedarfs (insgesamt
und ohne E-Mobilitit) in Deutschland. Adaptiert von Luca de Tena und Pregger®. .......coeevevevvrevnenen. 3
Abb. 2: Gravimetrische und volumetrische Energiedichte verschiedener Kraftstoffe und Li-lonen-
Batterien im Vergleich'*'!3, adaptiert von Dieterich et al.1° mit Genehmigung von Royal Society of
Chemistry (?bei 10 Bar, PFUE =160 °C). ...ocveviveeeieeieceeeceeteteetere ettt et ess e et sste st esessebesaesesseneeeeneas 4
Abb. 3: Untersuchungen von Arena et al.>® zum Einfluss des Cu/Zn Verhiltnisses auf BET-Oberfliche
und massenspezifisches Porenvolumen (a), sowie zur Korrelation von massenspezifischer Cu- und
BET-Oberflache (b). Mit Genehmigung VON EISEVIEr. ......cccuieiiieiii ettt 11
Abb. 4: Einfluss von oxidierender und reduzierender Synthesegas-Atmosphire auf die Zn%/ZnO-
Verteilung in einem Cu/ZnO-Katalysator. Adaptiert von Grunwaldt et al.3>, mit Genehmigung von

o] LY =T PRSPPI 11
Abb. 5: Modellierung und Messungen der Zn-Bedeckungen an Cu-Nanopartikeln in einem CZA-
Katalysator. Zn-Bedeckung tiber H,-TPD ermittelte (Punkte) im Vergleich zu den theoretisch
vorhergesagten Werten bei 220 °C (gestrichelte Linie) und 280 °C (durchgezogene Linie). Adaptiert
(Y2 T T o I =] A | R 12
Abb. 6: Untersuchungen zum Deaktivierungsverhalten von Co-gefallten CZA, CZ und CA Katalysatoren
bei 1 bar, 200 °C Start-Temperatur und jeweils 50 °C Temperaturerhéhung (Punkte) im Zyklus von 8 h
nach 75 h ToS Einlaufzeit. Adaptiert von KUurtz €t al.”®.........ccoovieeeeieeeiee ettt 13
Abb. 7: Untersuchungen zur initialen Aktivitat (a) und Stabilitat nach N,-Feed bei 400 °C fur 5 h (b)
von Co-gefallten CZA-Katalysatoren mit unterschiedlichen Cu/Zn/Al-Zusammensetzungen bei 50 bar,
230 °C, 10.000 ht und H,/CO/CO,/N, = 65/14/4/17). Adaptiert von Xiao et al.”........cceevvvveveerrrnnnne. 14
Abb. 8: Untersuchungen von Sun et al. ’® zur Entwicklung der Cu-Oberfliche und der entsprechenden
normalisierten MeOH-Aktivitat Uber 24,4 h ToS mittels Cu/ZnO/Al,0Os-Katalysator unter
differentiellen Bedingungen und einem CO/H,-Synthesegas von 20/80. Mit Genehmigung von
AMerican ChemiCal SOCIELY. ...uiiii ittt e e e e st e e e s bb e e e estaeeessasaeeeennssaeeens 15
Abb. 9: Untersuchungen zur Entwicklung der Cu-Oberflache (links) und der entsprechenden CO-
Umsetzung (rechts) tiber 1600 h ToS mittels Cu/ZnO/Al,0s-Katalysatoren unter 220, 250 und 280 °C
in CO-reichem Synthesegas CO/CO/H,/N, = 13,5/3,5/73,5/9,5 bei 60 bar. Adaptiert von Ficht et al.!
Mit GENENMIGUNE VON EISEVIEI...cciieiiiee ettt s e e s ebee e e e eabee e e e sabtee e e areeas 15
Abb. 10: Untersuchungen von Lunkenbein et al.?® zur ZnO-Mobilitit auf Cu-Nanopartikeln: TEM-
Bilder eines Cu-Nanopartikels (CZA) nach a) 0 d ToS und b) 148 d ToS bei 60 bar, 230 °C,
CO,/CO/Hy/Inert = 8/6/59/27. Mit Genehmigung von Wiley-VCH GmbH. .........ccccevvevieriieeciecreeieenne, 17
Abb. 11: Thermodynamische GGW-Umsatze von CO in Abhangigkeit von Temperatur und Druck fur
die MeOH- und direkte DME-Synthese aus CO/H, = 2/1. Adaptiert von Banivaheb et al.%® mit
Genehmigung von Wiley-VCH GMbBH. .........oiiiiee ettt e et e e e bee e e e eanes 19
Abb. 12: Vergleich des Temperatureinflusses auf den CO,-GGW-Umsatz zwischen der MeOH- und
direkten DME-Synthese fiir unterschiedliche CO,/CO«-Verhaltnisse bei 30 bar, H,/COx = 3. Adaptiert
von Ateka et al.%” mit GENehMIGUNZ VON EISEVIEL. ........cveuiiuiericreeteeeeeeeeeeete ettt eseeeeereeseereenens 20
Abb. 13: Thermodynamische Untersuchungen zur Temperatur- und Druck-Abhangigkeit des CO,-
Umsatzes innerhalb der direkten DME-Synthese (H,/CO, = 3/1). Adaptiert von Ahmad et al.”® mit
Genehmigung von Wiley-VCH GMDBH. ... e e e e e e s 21
Abb. 14: Thermodynamische Untersuchungen zur Temperatur- und Druck-Abhangigkeit der DME-und
MeOH-Selektivitit innerhalb der direkten DME-Synthese (H,/CO, = 3/1). Adaptiert von Ahmad et al.%®
mit Genehmigung von Wiley-VCH GMDBH........cooooi e e et e e e e e e e e e e s 22
Abb. 15: Untersuchungen zur Si/Al Variation in kom. H-ZSM-5 Zeolithen: Links: Sdurestarke der H-
ZSM-5 Zeolithe mittels NHs-TPD Messung, Rechts: Entsprechende DME-Ausbeuten durch MeOH-
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Dehydratisierung mittels Si/Al-Variation bei ansteigender Reaktionstemperatur. Adaptiert von Aboul-
Fotouh et al.’?> mit GenehmiguNg VON EISEVIET. .....cc.cvciiuiiriciieieieeeeeeeeete ettt eve s 24
Abb. 16: Untersuchungen zur initialen MeOH-Dehydratisierungsrate in Abhangigkeit der Dichte
starker Brgnsted-Sadurestellen bei 260 °C, 1 bar, MeOH:N; = 20:80 mol:mol, Vges = 150 ml/min.
Adaptiert von Garcia-Trenco et al.»** mit Genehmigung von EISevier. ..........ccvcevveeievieeeeeieeeeeeenen, 25
Abb. 17: Untersuchung zu ZSM-Katalysatoren in der MeOH-Umsetzung zu KW, Oxygenaten und
Wasser unter zunehmender Reaktionstemperatur, bei 1 bar und 0,6 - 0,7 hX. Adaptiert von Chang
und Silvestri®® mit GenehmMigUNE VON EISEVIE. .......ccveeveeeeeeeietectecteetecteeeeeee et ere ettt eeess s ereereenas 26
Abb. 18: Untersuchungen zur Nebenprodukt-Bildung bei der MeOH-Dehydratisierung tber Si/Al
Variation in H-ZSM-5 Zeolithen, bei 300 °C, 16 bar und 26,5 h’. Adaptiert von Hassanpour et al.}¥’ mit
Genehmigung von American Chemical SOCIELY......ccccviiiiiciiii et 27
Abb. 19: a) Untersuchungen von Gao et al.’* zum Zusammenhang von Koks-Bildung und Si/Al-
Verhiltnis in H-ZSM-5-Zeolithen, b): Untersuchungen von Garcia-Trenco et al.?® zum Aktivitdtsverlust
in der MeOH-Dehydratisierung in Abhangigkeit des gemessenen Koks-Anteils fiir verschiedene
Zeolith-Typen (Strukturen) und Zeolith-Modifikationen. Adaptiert von Gao et al.*® und Garcia-Trenco
et al.’® mit Genehmigung von Royal Society of Chemistry (Gao et al.) und Elsevier (Garcia-Trenco et
) TSRS 28
Abb. 20: Untersuchungen zum Einfluss der Zeolith-Struktur im Hinblick auf Langzeitstabilitat
innerhalb der indirekten DME-Synthese bei 260 °C, 1 bar, MeOH:N, = 20:80 mol:mol. Und

Vinges = 75 - 150 ml/min. Adaptiert von Garcia-Trenco et al.'*® mit Genehmigung von Elsevier. ......... 29
Abb. 21: Labor-Versuchsanlage: Single-Pass PFR mit MFC-Gas-Dosier-System, vier axialen
unabhangigen Heizzonen, GC und FTIR Analytik (R&l links, Bild des isolierten Reaktors rechts).’®..... 39
Abb. 22: Schematische Messprozedur unter Temperatur, GHSV und CO,/COy-Variation mit zyklischer
Referenzpunkt-Messung fiir Katalysator-Screenings und Langzeit-Untersuchungen des CZZ/FER 20
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Abb. 23: MURSS-2 Frontal-Ansicht mit ge6ffneten Vermiculite-lsolierung der Reaktoren.................. 45
Abb. 24: Vereinfachtes R&I der Anlage MURSS-2.........ouiiiiiiiiiecciiee ettt ectee e e et e aae e e s aaeeeean 46
Abb. 25: Inlet- und Outlet-Anbindung eines MURSS-2-Reaktorrohrs mit Dichtungsringen und axialem
konzentrischen Hillrohr zur Messung von Temperaturprofilen..........ccccoeieeiiiicciee e, 48
Abb. 26: MURSS-2: Kapillare im eingebauten Zustand innerhalb der Vorrichtung (Links mit Abdeckung
zur Fixierung der Kapillare, rechts ohne Abdeckung). .......oooveiiiiriiiieceece e 49
Abb. 27: Axiale Reaktortemperatur der Reaktoren 1 - 6 fiir die Solltemperatur 220 °C bei 30 bar unter
N2-Volumenstrom von 0,7 In/(MIN-REAKEOT). ..cuuiiviieiiciieceieceee ettt ettt ssaeesaae e 51
Abb. 28: Fluktuation der GHSV fir die Reaktoren 1 - 6, innerhalb einer ToS von 190 min, bei 30 bar
uNd @iner SOH-GHSVY VON 14 INJ(ZN). coreeeeeeeeee ettt ettt et e e e e aee e eare e eneeeearee s 56
Abb. 29: Experimentelle Bestimmung der MeOH-Sensitivitat durch Variation der GHSV bei 220 °C,
(o0 Dy L0 Ml 0 I T o To B0 I o Y- | SRR 56
Abb. 30: Reduktionsprogramm, CZZ/FER-Bettvariations-Reihe bei konstant 2 bar (relativ)................. 58
Abb. 31: Schematische Messprozedur bei den CZZ/FER-Bettvariation-Kinetik-Messungen mit
zyklischer Statik-Punkt Messung, Druck konstant bei 30 bar. .......cccceeeiecciiieeee e, 61

Abb. 32: Gesamt-MeOH-Produktivitat fiir CZZ 33, CZZ 41, CZZ 50, CZZ 51, CZZ 53, CZZ-TVT-1.2, CZZ-
TVT-2.1, CZZ-TVT-3.1, CZZ-TVT-4.1, CZZ 43 und kommerziellen (kom.) CZA, physikalisch gemischt im
Verhéltnis von 50:50 Gew.% mit H-FER 20, in Abhdngigkeit der spezifischen Cu-Oberflache fir drei
unterschiedliche Synthesemethoden: HKF (Kreise), KF (Dreiecke) und FSP (Viereck) unter Variation
des CO,/COy Inlet-Verhaltnisses bei 50 bar, 250 °C und 36 IN/(8-h)..eeeeeveiieieieeeeeeeeeeee e, 67
Abb. 33: Lineare Anpassung (R?) der Gesamt-MeOH-Produktivitat in Abhingigkeit der spezifischen
Cu-Oberflache aus Abb. 32 unter Variation der CO,/COx-Verhéltnisse bei 50 bar, 250 °C und
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Abb. 34: COy-Umsatz fiir CZZ-TVT-1.2, CZZ53, CZZ-TVT-2.1, CZAkom, CZZ43, CZZ-TVT-3.1 und CZZ-TVT-
4.1 unter Variation des CO,/CO«-Verhaltnisses bei 230 °C, 50 bar und 36 In/(g-h), MeOH-Katalysatoren
sind jeweils im Verhaltnis von 50:50 Gew.% mit H-FER 20 physikalisch gemischt. .........ccccoeeviineennnis 71
Abb. 35: Normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitat im ToS-Verlauf am jeweiligen Referenzpunkt
(Punkte): CO,/COx=0,8, 230 °C, 50 bar und 18 In/(g-h) unter Temperatur und CO,/CO-Variation
(Pfeile) zwischen den Ref-Punkten fir die MeOH-Katalysatoren: CZZ-TVT-2.1, CZZ-TVT-1.2, CZZ-TVT-
3.1, CZZ53, CZZ41, CZZ-TVT-4.1 und CZAkom jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20,
LTI YOI o - USSR 73
Abb. 36: Deaktivierungsgradient der normalisierten Gesamt-MeOH-Produktivitat vs. ToS (Abb. 35) in
Abhangigkeit des jeweiligen Zr- bzw. Al-Anteil in Gew.% - flr: CZZ-TVT-2.1, CZZ-TVT-3.1, CZZ53,
CZz41, CZZ-TVT-4.1 und CZA«om jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20, bei

CO2/COx = 0,8, 230 °C, 50 bar UNd 18 IN/(8-N)...vvreereeeereeeeeeeeeeeeeeee ettt aes 74
Abb. 37: Einfluss des CO,/CO,-Verhiltnisses auf die direkte DME-Synthese mit CZAx.m-Katalysator
(blau) und CZZ-Katalysator (schwarz) im Hinblick auf DME-Selektivitat (Linien) und COx-Umsatz
(Balken) bei 250 °C, 50 bar und einer GHSV von 36 In/(g-h), physikalisch gemischt mit FER (50:50
GEW.%) UNA 15 VOL.% COxueerurriiiiieiiuiieiieeeitteesteesiteeestteesteeestaeesseeesaeesssseesseeessseessseeessseessesssssesssseesnsees 76
Abb. 38: Einfluss des CO,/CO,-Verhiltnisses auf die direkte DME-Synthese mit CZAx.m-Katalysator
(blau) und CZZ-Katalysator (schwarz) im Hinblick auf die DME-Produktivitat bei 230 °C und 250 °C, 50
bar und einer GHSV von 36 In/(g-h), physikalisch gemischt mit FER (50:50 Gew.%) und 15 Vol.% COx.

Abb. 39: Temperatur- und CO,/CO«-Einfluss auf die Selektivitaten zu MeOH, DME, CO und CO; bei

18 In/(g-h), 50 bar, CZZ/FER 50:50 Gew.% und 15 Vol.% COyx mit CZZ/FER. ......ccoeeeeereeireeecrieeerreeecreeenns 79
Abb. 40: Normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitat (blau) und DME-Selektivitat (rot) am
Referenzpunkt: CO,/COx = 0,8, 15 Vol.% COy, 230 °C, 50 bar, CZZ/H-FER 20 50:50 Gew.% unter
statischen Reaktionsbedingungen in den ersten 200 h ToS (36 In/(g-h) 0 - 100 h und 18 In/(g-h)

100 - 200 h), gefolgt von dynamischer Parameter-Variation zwischen 200 h — 559 h ToS mit
wiederkehrender ReferenzpunktmMeSSUNG. .......cccviiiieiiiii et e et e e e are e e e aaeeeeas 81
Abb. 41: Ethan- und Methan-Produktivitat in der MeOH-Synthese fiir CZAxom unter Temperatur-
Variation bei 50 bar, 36 In/(g-h) und CO,/COy = 0,0 (links) bzw. CO,/COx = 0,07 (rechts) mit 15 Vol.%
0 N 83
Abb. 42: Ethan- und Methan-Produktivitat in der MeOH-Synthese liber TVT-CZZ-16112020 unter
Temperatur-Variation bei 50 bar, 18 In/(g-h) und CO,/COy = 0,0 (a) bzw. CO,/CO, = 0,07 (b) mit

15 Vol.% COx. Keine Messungen (iber 230 °C (b) aufgrund von verstarkt auftretenden

KONdensatioNSEffEKEEN. ......ii ittt aae e sbee e 83
Abb. 43: MeOH-Produktivitdt in der MeOH-Synthese liber CZAkom (a) und CZZ (b) unter Temperatur-
Variation bei 50 bar, CO,/CO, = 0,0, 36 In/(g-h) (a) bzw. 18 In/(g-h) (b) mit 15 Vol.% COx.....cvevevvneee. 84

Abb. 44: DME- und MeOH-Selektivitat unter Variation des CO,/CO,-Verhéltnisses fir CZZ-TVT-4.1
jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-
Al;03 bei 50 bar, 250 °C, 15 Vol.% COx und 36 In/(g-h), a) Kohlenstoff-Selektivitdt b) Oxygenat/KW-
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Abb. 45: Wasser-Produktivitat aus der MeOH-Dehydratisierungs und rwWGS-Reaktion (a) und die
entsprechende Gesamt-Wasser-Produktivitat (b) fir CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.% physikalisch
gemischt mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-Al,O3 unter Variation des CO,/COx-
Verhiltnisses bei 50 bar, 250 °C, 15 Vol.% COx und 36 IN/(8-0).veeeeeerierieiieieeieeceeceereereeeree s 90
Abb. 46: CO,-Umsatz unter Variation des CO,/COx-Verhiltnisses fir CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.%
physikalisch gemischt mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-Al,Os bei 50 bar, 250 °C,
15 VOL.% COx UNG 36 IN/(S-N).vvirireieteiieieteeee ettt a et ae st as st nn s s esens 91
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Abb. 47: DME- und MeOH Produktivitat unter Variation des CO,/COx-Verhéltnisses fir CZZ-TVT-4.1
jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90, H-FER 20 und y-
Al,03 bei 50 bar, 250 °C, 15 Vol.% COx und 36 In/(8h)...oveveviiieiiiiiiciccc 92
Abb. 48: Zeitlicher Verlauf der Gesamt-MeOH-Produktivitat fir CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.%
physikalisch gemischt mit Dehydratisierungskomponente: H-FER 20, H-MFI 400, H-MFI 240, H-MFI 90
und y-Al,O3 am Referenzpunkt: 230 °C, 50 bar, 18 In/(g-h), CO2/COx = 0,8 und 15 Vol.% COx. ............ 93
Abb. 49: KW-Bildung in der direkten DME-Synthese mit CZZ-TVT-4.1 jeweils 50:50 Gew.% physikalisch
gemischt mit y-Al,Os, H-MFI 400, H-MFI 240 und H-MFI 90 fiir CO,/COyx = 0,0 (a) bzw. 0,2 (b) bei 50
bar, 250 °C, 15 V0l.% COx UNA 36 IN/(8N). ceverrieiieiieeereeste ettt sae e s enee e s 95
Abb. 50: Ethan und Methan-Produktivitat in der direkten DME-Synthese in Abhangigkeit des
CO,/COx-Verhaltnisses fur CZZ-TVT-3.1, CZZ-TVT-2.1, CZZ53 und CZAkom jeweils 50:50 Gew.%
physikalisch gemischt mit H-FER 20 bei 50 bar, 250 °C, 36 In/(g-h) und 15 Vol.% COx. ...ccveevveevenreeneene. 97
Abb. 51: Ethan und Methan-Produktivitdt in der direkten DME-Synthese in Abhangigkeit von
Temperatur und CO,/CO-Verhiltnis: CO,/COx = 0,0 (a), 0,2 (b), 0,47 (c) und 0,8 (d) fur CZZ-TVT-3.1,
CZZ-TVT-2.1, CZZ53 und CZA«om jeweils 50:50 Gew.% physikalisch gemischt mit H-FER 20 bei 50 bar,
210 - 250 °C, 36 In/(g) UND 15 VOL.% COx. covvieerieeiieieeieesteesteeteeteesteesteesreeseaesatesteesveesanesnneenseeneeeneees 98
Abb. 52: Ethan- und Methan-Selektivitat in der direkten DME-Synthese (Ethan: a, Methan: b) in
Abhangigkeit von GHSV und CO,/COx-Verhaltnis fiir CZZ-TVT-2.1, 50:50 Gew.% physikalisch gemischt
mit H-FER 20 bei 50 bar, 250 °C, 36 In/(g:h) und 15 VO1.% COx. .ecvveeviereeeireceeceecteeee sttt 99
Abb. 53: Paritatsdiagramme von CO, CO,, H,, MeOH, DME und H,0, in denen die simulierten
Produktkonzentrationen der 240 Betriebspunkte mit den experimentell ermittelten
Produktkonzentrationen verglichen Werden. ............oooiiii e e 103
Abb. 54: Vergleich der experimentellen DME-Produktivitat fir Reaktor 1 - 5 wahrend der Einlaufzeit
(Punkte) mit der DME-Produktivitat, erzielt im modell-optimierten CZZ/FER-Volumenverhéltnis von
91,5/8,5 (nicht gerahmte Punkte) bei CO,/COx = 0,9, 30 bar, 2,78 s und drei verschiedenen
Temperaturen 220 - 240 °C mMit 20 VOL% COx. c.uveiriiiiiiiinieeeiteniee st sree st sire e sbee st e st e snaeesabee s 104
Abb. 55: Vergleich der experimentellen DME- (gerahmte Punkte) und MeOH-Produktivitat (Punkte)
mit den simulierten Werten (gestrichelte Linien) fir eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30
bar, 2,78 s, 210 — 240 °C und vier CO,/CO-Verhiltnissen von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit
D0 Yo T B3 6 TSP 105
Abb. 56: Vergleich der experimentellen CO,- (gerahmte Punkte) und CO-Umsatze (Punkte) mit den
simulierten Werten (gestrichelte Linien) flr eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar, 2,78 s
1,210 — 240 °C und vier CO,/CO,-Verhiltnissen von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit 20 Vol.%
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Abb. 57: Vergleich der experimentellen DME- (gerahmte Punkte) und MeOH-Selektivitdt (Punkte) mit
den simulierten Werten (gestrichelte Linien) flr eine Variation des CZZ-Volumenanteils bei 30 bar,
2,78 51,210 - 240 °C und vier CO,/CO-Verhiltnissen von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) mit 20
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Abb. 58: Simulierte Wasser-Selektivitit bei 30 bar, 2,78 s, 210 - 240 °C, , fir CO,/COx-Verhiltnisse
von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9 (d) Mit 20 VOI.% COx...vveerrereeieeriereiieesieeecteeeeieeeieeeseeeesveeesneee s 111

Abb. 59: Kontur-Plots des optimalen FER-Anteils ger im Hinblick auf maximale DME-Produktivitat
unter Temperatur- und GHSV-Variation bei 30 bar, fiir CO,/CO-Verhiltnisse von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8
() UNA 0,9 (). cereeeeeeiiee ettt ettt e ettt e e e et e e e e e bt e e e e eebbeeeeebbeeeeeseeeeeaabssaaeassaeaeasaeaaeasraaaeaanes 112
Abb. 60: Kontur-Plots des optimalen FER-Anteils eer im Hinblick auf maximale DME-Produktivitat
unter Temperatur- und GHSV-Variation bei 30 bar, fur CO,/COx = 0,6 an einem ,, High-Performance“-
Betriebspunkt ohne N,-Verdiinnung und 30 Vol.% COx-Anteil bei 60 bar.......cccccoeviveiieeiiiciiee e, 113
Abb. 61: Simulierte CO,-Umsétze unter Variation der GHSV mit jeweils optimiertem CZZ/FER-
Katalysatorbett bei 30 bar, 210 - 240 °C fiir CO,/COx-Verhaltnisse von 0,6 (a), 0,7 (b), 0,8 (c) und 0,9
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(d) mit 20 Vol.% Gesamt-COy im Synthesegas und dem entsprechenden thermodynamischen
GleichEWIChE DEI 240 °C....eeeieiciiie ettt s e st e e sttt e e snbae e e sataeeeesntaeeesansseeesnnsseeeenn 114
Abb. 62: Simulierte COx-Umsatze unter Variation der GHSV mit jeweils optimiertem CZZ/FER-
Katalysatorbett bei 60 bar, 210 - 240 °C fiir ein CO,/CO-Verhaltnis von 0,6 mit 30 Vol.% Gesamt-COy

im Synthesegas und dem entsprechenden thermodynamischen Gleichgewicht bei 240 °C.............. 115
Abb. 63: Zeitlicher Verlauf der DME-Selektivitat fur 210, 230, 250 °C, CO,/CO,: 0,9 bei 3,57 s, 30 bar,
20 Vol.% COy und einem CZZ/FER-Volumenverhaltnis VOn 97/3. ....c.ueoiiiciieiieieeeeeieee e 118

Abb. 64: Einfluss von Temperatur, CO,/COx-Verhaltnis und CZZ/FER-Volumenverhaltnis auf die
zeitliche Anderung der DME-Selektivitat fiir 210, 230, 250, 270 °C, CO,/CO,: 0,4, 0,7, 0,9 bei 3,57 s,
30 DAr UNA 20 VL2 COxuurrrriieieeiiiiiiiiie e e e e ettt et e e e e e eetree e e e e e e e s sbabaeeeeeeseesasssasaeaeeseesassssassseeaeesnnssnns 119
Abb. 65: Zeitliche Anderung der DME-Selektivitdt (DME-Selektivititsgradient) in Abhangigkeit der
Wasser-Produktivitat an verschiedenen Statik-Punkten. Die gestrichelte Linie stellt die lineare
Trendlinie dar (Formel und BestimmtheitsmaR siehe Abbildung). Statik-Punkte bei Temperaturen:
210, 230, 250 und 270 °C fir CO,/CO,: 0,4, 0,7 und 0,9, GHSV: 3,57 s}, 30 bar, 20 Vol.% CO fur
CZZFER = 90/10. ..eiiiieiiieieieie ettt ettt ettt e e sttt et e e sttt e e s seatae e e saabaeeesabtaeeesanbaeeessaaaeeesssbaseesanbaaessanaaneesas 120
Abb. 66: Einfluss von Temperatur und CO,/CO-Verhiltnis auf die zeitlichen Gradienten von Gesamt-
MeOH-Produktivitat (a) bzw. DME-Produktivitit (b) zwischen 210 — 270 °C, CO,/COx = 0,4 - 0,9 bei
3,57s%, 30 bar und 20 V0l.% COx UNA CZZ/FER = 90/10. .v.veveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeseesseeseeseseesessessesessessesenes 122
Abb. 67: MeOH-Bildung fiir unterschiedliche Siebfraktionen des CZAx,m MeOH-Katalysators zur
Bestimmung von Stofftransporthemmungen bei 250 °C, 30 bar und einer GHSV von 30 In/(g-h) bei
CO/CO2/H2/N2 = 12/3/40/45 Vol.% (oben) bzw. einer GHSV von 18 In/(g-h) bei

CO/COz/Hy/N2 = 11,25/3,75/40/45 Vol.% (unten). Blauer Balken stellt Fehlerbereich im
EiNZelreaktorbetrieh dar. ... e e e e e areeas 143
Abb. 68: Axiales Temperaturprofil in Labor-PFR-Reaktor mit CZAkom/y-Al203 (50:50 Gew.%) bei 50 bar,
250 °C, 30 In/(gcza-h), CO2/COx = 0,07 und 15 Vol.% COx mit einer Katalysatorbett-Linge von 85 mm
(10 - 18,5 cm) bei SiC/CZAkom-Verdinnung von 10:1 GEW./GEW.. .....cceecreevreerreeieeireereenreesteesieesneens 144
Abb. 69: Axiale Temperaturprofile in MURSS-2-Reaktor mit TVT-CZZ-16112020/H-FER 20 (CZZ/FER:
95:5 Gew.%) bei 30 bar, 240 - 270 °C, GHSV = 12,6 In/(gczz'h), CO2/COx = 0,4 und 20 Vol.% COx mit
einer Katalysatorbett-Lange von 100 mm (35-45 cm) bei SiC/CZZ-Verdiinnung von 11:1 Gew./Gew..

Abb. 70: Normalisierte Gesamt-MeOH-Produktivitdat von CZZ, CZZ-Sm, CZZ-La, CZZ-Y und CZZ-Ce aus
der kontinuierlichen Co-Fallung tGber ToS am Referenzpunkt: 230 °C, 50 bar, CO,/COx = 0,4 bei 30
In/(g-h), mit Temperatur und CO,/CO«-Variation zwischen den Referenzpunkten.........ccccccoeevuveennens 146
Abb. 71: Vergleich der experimentellen DME- (gerahmte Punkte) und MeOH-Produktivitdt (Punkte)
mit den simulierten Werten (gestrichelte Linien/Punkte) fir eine Variation des CZZ-Volumenanteils
bei 30 bar, 2,78 s, 210 — 240 °C und CO,/CO,-Verhiltnissen von 0,4 (links) und 0,75 (rechts) mit

20 Vol.% Gesamt-COy imM SYNTNESEEAS. c.uvviiiiiiiiiiiriiiee ettt see e e s sbee e e s sbee e e s sbeeeessanes 147
Abb. 72: Vergleich des experimentellen CO»- (gerahmte Punkte) und CO-Umsatzes (Punkte) mit den
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10 Nomenklatur
Lateinische Symbole

A
C

3">§>§>§\"'

© T 3

~

m2

mol/l
m/s
m?/s
m
m?/s
J/mol
bar
°C

mol/(m3-s)

Abh. von Reaktion
Abh. von Reaktion
m

kg

kg/mol

mol/s

Pa

Gproduk/ (Gt h)
m

mol/s

J/(mol-K)

Flache

Konzentration

Leerrohrgeschwindigkeit

Diffusionskoeffizient

Durchmesser

Axialer Dispersionskoeffizient

Aktivierungsenergie

Fugazitat

Temperaturdifferenz in Finite-Differenzen-Methode

Stoffspezies
Betriebspunkt

Ausgangsmolfraktion
Geschwindigkeitskoeffizient, Stoflfaktor
Globale Gleichgewichtskonstante

Adsorptionskonstanten

Lange
Masse
Molmasse

Reaktionsordnung

Anzahl Datenpunkte

Stoffstrom
Druck
Produktivitat
Radius

Reaktionsgeschwindigkeit

Universelle Gaskonstante

Bestimmtheitsmal}
Selektivitat
Temperatur
FehlergrolRe
Volumen
Volumenstrom
Umsatz

Stoffanteil

Ausbeute
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Griechische Symbole

A

Abkirzungen

AK
BEA
BET
BTXE
CCS
CCu
CSTR
CZA
Czz
DAC
DFT
DME
EDXS
FER
FSP
FTIR
GC
GGW
GHSV
H.P.
HKF
HPA
HT

- Differenz

- Katalysatorbett-Volumenanteil
Pa:s Dynamische Viskositat

- Freier Anteil von Stelle i

- Rohrreibungszahl

- Kreiszahl
kg/m3 Dichte
Abh. von Gr. Standardabweichung

- Zinkbedeckung auf Katalysatoroberflache

- Chi-Quadrat Regression

Arbeitskreis

Beta Zeolith

Brunauer-Emmett-Teller (spez. Oberflache)
Aromatische Kohlenwasserstoffe
Carbon-Capture and Storage
Carbon-Capture and Usage

Continuously stirred Tank reactor (Kont. idealer Riihrkessel)
CuO/Zn0O/Al,03

Cu/Zn0/Zr0,

Direct Air Capture

Dichtefunktionaltheorie

Dimethylether

Energiedispersive Rontgenspektroskopie
Ferreritischer Zeolith
Flammensprihpyrolyse
Fourier-Transform-Infrarotspektrometer
Gaschromatographie

Gleichgewicht

Gas hourly space velocity (Raumgeschwindigkeit)
High-Performance

Halb-kontinuierliche Co-Fallung

Feste Heteropolysadure

High temperature
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IKFT

KF

KIT

KW
LPG

LT

ME
MeOH
MFC
MOF
MSE
MTET
MURSS
N,O-RFC
PFR
PtG

PtL
RFA
rwaGs
SAPO

SMSI

STD
TAP
TE
TEM
TOF
ToS
TPD
TPO
TPR
VT
WGS
WLD
XPS
XRD

Institut fir Katalyseforschung und -technologie
Kontinuierliche Co-Fallung

Karlsruher Institut fiir Technologie
Kohlenwasserstoffe

Liquified Petroleum Gas (FlUssiggas)

Low temperature

Mean error (Mittlerer Fehler)

Methanol

Mass Flow Controller (Massendurchflussregler)
Metall-organisches Framework

Mittlerer quadratischer Fehler

Materials and Technologies for the Energy Transition
Multi Reactor Screening System

Reaktive N,O-Frontalchromatographie
Plug-Flow-Reaktor (Pfropfenstrom-Reaktor)
Power to Gas

Power to Liquid

Rontgenfluoreszenzanalyse

umgekehrte Wasser-Gas-Shift Reaktion
Silica-Alumina-Phosphate

Strong metal support interactions (starke Metalltrager-
Wechselwirkungen)

Syngas to DME

Tomographic Atom Probe (tomographische Atomsonde)
Thermoelement
Transmissionselektronenmikroskopie
Turnover Frequency (Wechselzahl)

Time on Stream

Temperatur-programmierten Desorption
Temperatur-Programmierte Oxidation
Temperaturprogrammierte Reduktion

Institut fur Thermische Verfahrenstechnik
Wasser-Gas-Shift-Reaktion
Warmeleitfahigkeitsdetektor
Rontgenphotoelektronenspektroskopie

Rontgendiffraktometrie
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