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Die Entwicklung großtechnischer chemischer Prozesse kann insbesondere bei stark exothermen, heterogen katalysierten

Reaktionen Herausforderungen und reaktionstechnische Limitierungen mit sich bringen. Am Beispiel zweier Reaktionen,

der Methanol- und der direkten Dimethylether-Synthese, wird dies experimentell gezeigt. Hierzu dient der Vergleich der

Ergebnisse aus Versuchsreihen in zwei verschiedenen Reaktorgrößen: Labor- und Technikums-Maßstab. Die vorgestellten

Versuchsreihen umfassen die Variation zweier entscheidender Betriebsparameter: der Reaktionstemperatur und dem

CO2-Anteil am Reaktoreintritt.
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Investigation of Methanol and Direct Dimethyl Ether Synthesis in Laboratory and Technical Scale

Engineering of strongly exothermic heterogeneously catalyzed reactions to industrial size is challenging. Synthesis of me-

thanol and direct dimethyl ether synthesis serve as example for such type of reactions and related experimental results are

described. Results from laboratory as well as technical scale are provided. The experiments show the variation of two main

operational parameters: reaction temperature and CO2 content at reactor inlet.
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1 Einleitung und Motivation

Die großtechnische Umsetzung neu entwickelter chemischer
Syntheseprozesse ist mit verfahrenstechnischen Herausfor-
derungen verknüpft und erfordert u. a. umfangreiche Unter-
suchungen in Labor und Technikum. Die vorliegende Arbeit
beleuchtet dies am Beispiel der heterogen katalysierten
Methanol(MeOH)-Synthese und direkten Dimethylether
(DME)-Synthese insbesondere im Hinblick auf die starke
Exothermie beider Reaktionen.

Der Katalysator für die direkte DME-Synthese besteht
häufig aus einer physikalischen Mischung eines Methanol-
Katalysators mit einer sauren Komponente. Für ein besseres
Verständnis der katalytischen Reaktion ist es hilfreich, die
Katalysatorkomponenten u. a. auch getrennt voneinander
zu untersuchen. Im Folgenden wird der Einfluss signifikan-
ter Betriebsparameter sowohl auf das bifunktionale Kataly-
satorgemisch als auch allein auf die Methanol-Synthese
katalysierende Komponente untersucht. Die Reaktionstem-
peratur und der CO2-Anteil im Eduktgas sind signifikante
Parameter. Die Variation wird sowohl im Labor als auch im

Technikum (Miniplant) durchgeführt. Bereits hier zeigen
sich Limitierungen der großtechnischen Umsetzung, die
berücksichtigt werden müssen.

2 Stand des Wissens

Kommerziell wird Methanol aus Synthesegas u. a. im soge-
nannten Niederdruckprozess hergestellt. Dieser findet bei
50–100 bar und 200–300 �C an einem Kupferoxid-Katalysa-
tor statt. Es liegen drei Reaktionsgleichungen zu Grunde:
die MeOH-Bildung aus CO in Gl. (1), die Bildung aus CO2
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in Gl. (2) und die umgekehrte Wassergas-Shift-Reaktion
(reverse WGS) in Gl. (3) [1, 2].

COþ 2 H2 Ð CH3OH DH300K ¼ �91 kJ mol�1 (1)

CO2 þ 3 H2 Ð CH3OHþH2O DH300K ¼ �49 kJ mol�1

(2)

CO2 þ 2 H2 Ð COþH2O DH300K ¼ 41 kJ mol�1 (3)

Da es sich bei Gl. (1) und (2) um stark exotherme, ther-
modynamisch limitierte Reaktionen handelt, muss immer
ein Kompromiss zwischen Reaktionsrate und ausreichender
Wärmeabfuhr gefunden werden.

Großtechnisch werden für die Synthese häufig Rohrbün-
delreaktoren eingesetzt, die je nach Bauart eine Vielzahl von
Einzelrohren mit einem Durchmesser von 2–5 cm enthal-
ten. Durch eine mantelseitige Kühlung mit Siedewasser
stellt sich nach einer kurzen Zone der Überhitzung am
Reaktoreintritt ein gleichförmiges Temperaturprofil ein [3].

Die Synthese von DME kann ein- oder zweistufig erfol-
gen. Stand der Technik ist die zweistufige Synthese, in der
zunächst MeOH aus Synthesegas erzeugt wird und in einer
zweiten Stufe das MeOH nach Gl. (4) zu DME dehydrati-
siert wird.

2 CH3OHÐ C2H6OþH2O DH298K ¼� 24 kJ mol�1

(4)

In der einstufigen Synthese wird bei 200–300 �C und bis
zu 70 bar an einem bifunktionalen Katalysator Synthesegas
direkt zu DME umgesetzt. Es finden somit alle oben
beschriebenen Reaktionen parallel in einem Reaktor statt. Je
nach Berücksichtigung der WGS-Reaktion ergibt sich da-
raus für die Direktsynthese die Bruttoreaktion nach Gl. (5)
(ohne reverse WGS) oder die Bruttoreaktion nach Gl. (6)
(mit WGS). Welcher der beiden Reaktionsschritte abläuft,
hängt vom H2/CO-Verhältnis des Synthesegases ab [4].

4 H2 þ 2 COÐ C2H6OþH2O DH ¼ �206 kJ mol�1

(5)

3 H2 þ 3 COÐ C2H6Oþ CO2 DH ¼ �247kJ mol�1

(6)

Als Katalysator der direkten DME-Synthese wird meist
eine physikalische Mischung aus Katalysatoren für die
MeOH-Synthese und MeOH-Dehydratisierung eingesetzt.
Letztere sind hauptsächlich Aluminiumoxid und Alumi-
niumsilikat, aber auch Zeolithe geraten zunehmend in den
Fokus [5–7].

Durch die gekoppelte Reaktion wird die Gleichgewichts-
limitierung der MeOH-Synthese aufgehoben und es sind
höhere Umsätze im Vergleich zur zweistufigen DME-
Synthese möglich [8]. Technische Herausforderungen sind
die Haltbarkeit des Katalysatorsystems und das Wärme-
management des Reaktors. Letzteres soll das thermische

Durchgehen des Reaktors vermeiden und den temperatur-
empfindlichen Katalysator schützen.

Eine weitere Herausforderung großtechnischer Anwen-
dungen gegenüber dem Labor kann u. a. eine verlängerte
Reaktionszeit sein, die die Nebenproduktbildung begünstigt
und zu reduzierter Produktausbeute und Selektivität führen
kann [9]. Die Herausforderung liegt darin, ein Optimum
hinsichtlich Kinetik, Thermodynamik, Selektivität und
Katalysatorstandzeit durch entsprechende Anpassung des
Stoff- und Wärmetransportes im Katalysatorbett zu errei-
chen. Hierfür müssen Chemie und relevante Prozesspara-
meter verstanden werden.

3 Methoden

3.1 Differentialkreislaufreaktor vom Typ Berty
(DKR)

Unabhängig von der großtechnischen Reaktorbauform kann
ein Differentialkreislaufreaktor (DKR) im Labor eingesetzt
werden, um Aufschluss über das Reaktionsverhalten zu
geben und insbesondere kinetische Parameter zu ermitteln.
Charakteristisch für diesen gradientenfrei arbeitenden Reak-
tor ist der differentielle Umsatz, wodurch die katalytische
Aktivität und die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeiten
Ri direkt messtechnisch zugänglich sind. Eine Skizze des ver-
wendeten DKR vom Typ Berty ist in Abb. 1 dargestellt.
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Abbildung 1. Skizze eines DKR vom Typ Berty der verwendeten
Laboranlage.
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Das Eduktgas strömt von unten in den Reaktionsraum
mit einem Katalysatorkorb mit einem Volumen von 6 mL.
Durch eine innen liegende Turbine wird ein interner Kreis-
laufstrom erzeugt. Das Reaktionsgas durchläuft mehrmals
die Katalysatormischung und das freie Reaktorvolumen,
bevor es den Reaktor seitlich wieder verlässt. Der Reaktor
wird durch einen elektrischen Heizmantel temperiert und
die Temperatur wird durch zwei Thermoelemente (direkt
ober- und unterhalb der Katalysatorschüttung) erfasst.

3.2 Festbett-Rohrreaktor im Technikums-Maßstab

Im Gegensatz zum Laborreaktor handelt es sich beim Tech-
nikumsreaktor (Miniplant) um einen Festbett-Rohrreaktor,
da dies für die kommerzielle Realisierung der direkten
DME-Synthese die technisch relevante Form darstellt. Wie
die Skizze in Abb. 2 zeigt, ist der verwendete Reaktor dop-
pelwandig mit innenliegendem Katalysator und einer Tem-
perierung im Ringspalt mittels Thermoöl ausgeführt. Der
Reaktor hat einen Innendurchmesser von 24,8 mm, eine
Länge von 1990 mm und verfügt über 10 axial verteilte
Temperaturmessstellen, mit denen die Temperatur exakt in
der Rohrmitte über die gesamte Länge gemessen werden
kann.

Der im Reaktor befindliche Katalysator liegt auf einem
Lochblech auf und wird von oben nach unten durchströmt.
Vor der aktiven Katalysatorschüttung ist bei allen Versu-
chen eine Schüttung aus Inertmaterial angebracht. In die-
sem Reaktor wird der MeOH-Katalysator mit Inertmaterial
gemischt (s. Abb. 2, links). Dies soll Hotspots entgegenwir-
ken und das Temperaturprofil mit den DME-Versuchen

vergleichbar machen. Für die DME-Experimente wird eine
physikalische Mischung des MeOH-Katalysators mit der
sauren Komponente verwendet. Dieser Schüttung wird eine
weitere Schüttung des mit Inertmaterial gemischten
MeOH-Katalysators vorangestellt (s. Abb. 2, rechts).

Der Durchmesser dieses Reaktorrohres kann einem mög-
lichen Einzelrohr der großtechnischen Rohrbündelbauweise
entsprechen und eignet sich demnach zur Untersuchung
und Validierung eines möglichen Wärmemanagements. Das
Erreichen des maximal möglichen, thermodynamischen
Gleichgewichtsumsatzes ist hierfür nicht im Fokus. Um
Rand- bzw. Wandeffekte zu minimieren, sollte das Verhält-
nis von Reaktordurchmesser zu Pelletdurchmesser bei min-
destens 10 liegen [10].

3.3 Versuchsdurchführung und Auswertung

Alle Gase werden durch Flaschen oder Bündel bereitgestellt.
Die Gasdosierung erfolgt jeweils über Massedurchfluss-
regler. Das Eduktgemisch wird vor dem Eintritt in den
jeweiligen Reaktor elektrisch vorgewärmt. Nach Austritt aus
den Reaktoren wird das Gas abgekühlt, entspannt und
analysiert. Die Produktgasmenge wird durch eine Gasuhr
(im DKR) bzw. Coriolis-Sensoren (im Technikum) erfasst.
Die anfallende Flüssigkeitsmenge wird in beiden Fällen
gewogen.

Charakteristische Kenngröße für die Zusammensetzung
des Synthesegases ist die Stöchiometriezahl SN, die nach
Gl. (7) definiert ist. Die SN setzt die Konzentrationen von
Wasserstoff, Kohlendioxid und Kohlenmonoxid ins Verhält-
nis und sollte für die MeOH-Synthese bei mindestens 2,0
liegen.

SN ¼ H2½ � � CO2½ �
CO½ � þ CO2½ � (7)

Die in der vorliegenden Arbeit verwendete Bezeichnung
der Raumgeschwindigkeit (engl. gas hourly space velocity,
GHSV) ist in Gl. (8) definiert. Diese beschreibt für beide
Anlagen das Verhältnis aus eintretendem Volumenstrom
_Vein zum Katalysatorvolumen VKat. Beim DKR wird der

interne Kreislaufstrom nicht berücksichtigt.

GHSV ¼
_Vein

VKat
(8)

3.3.1 Katalysator

Der DME-Katalysator wurde im Rahmen des vom BMBF
geförderten Projektes DMEexCO2 von BASF SE entwickelt
und zur Verfügung gestellt. Es handelt sich um eine physi-
kalische Mischung, bestehend aus einer Kupfer- und einer
sauren Komponente. Vor dem Einsatz in der eigentlichen
MeOH- oder DME-Synthesereaktion wird der Katalysator
in einem verdünnten Wasserstoffstrom reduziert. Je nach
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Abbildung 2. Skizze des Festbett-Rohrreaktors im Technikums-
Maßstab (Miniplant) mit entsprechenden Katalysatorbefüllun-
gen.
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Versuchspunkt wird entweder der reine MeOH-Katalysator
oder das bifunktionale Gemisch aus MeOH-Katalysator
und saurer Komponente im vorgegebenen Verhältnis in die
Reaktoren gefüllt.

3.3.2 Analytik

Zur qualitativen Analyse beider Anlagen werden Gaschro-
matographen (GC) eingesetzt. Ein GC mit Wärmeleitfähig-
keitsdetektor erfasst die Komponenten H2, CO, CO2, N2

und O2. Kohlenwasserstoffe werden in einem weiteren GC
mit einem Flammenionisationsdetektor (FID) detektiert
und quantifiziert. Über einen dritten GC-FID mit polarer
Kapillarsäule können die Alkohole und DME sowohl in
flüssigem als auch gasförmigem Zustand analysiert werden.
Der Wassergehalt in den anfallenden Flüssigproben wird
mittels Karl-Fischer-Titration ermittelt. Die Feuchte des
Produktgases wird mit einem Taupunkthygrometer be-
stimmt.

3.3.3 Auswertung

Die Berechnung des Umsatzes XC ist in Gl. (9) gezeigt. Hier-
bei ist hervorzuheben, dass der Umsatz auf den gesamten
Kohlenstoffgehalt am Reaktoreintritt bezogen ist (d. h. Sum-
me aus CO und CO2, Index C). Der Berechnung liegt der
entsprechende Stoffmengenstrom _n am Reaktoreintritt
(Index ein) bzw. am Reaktoraustritt (Index aus) zu Grunde:

XC ¼
_nCO;ein þ _nCO2;ein � _nCO;aus � _nCO2;aus

_nCO;ein þ _nCO2;ein
(9)

Für eine allgemeine chemische Reaktionsgleichung nach
Gl. (10) mit den Edukten A und B (z. B. CO, CO2, H2) und
den entstehenden Produkten C und D (z. B. MeOH, DME,
CO2) lässt sich die Ausbeute Yi und Selektivität Si für die
Komponenten i gemäß Gl. (11) und (12) berechnen. Bei
mehreren Reaktionen entspricht die Summe aller Aus-
beuten dem Umsatz. Über diesen Zusammenhang kann die
Ausbeute YRest für alle in Nebenreaktionen entstandenen

Verbindungen nach Gl. (13) berechnet werden. Wie bereits
der Umsatz XC, sind auch Yi und Si auf den gesamten Koh-
lenstoffgehalt am Reaktoreintritt bezogen.

nAAþ nBBÐ nCCþ nDD (10)

Yi ¼
_ni;aus � _ni;ein

_nCO;ein þ _nCO2;ein

nCOj j nCO2

�� ��
ni

(11)

Si ¼
Yi;C

XC
(12)

YRest;C ¼ XC �
X

i

Yi;C (13)

Für die Berechnung des thermodynamischen Gleichge-
wichtsumsatzes und die entsprechende Zusammensetzung
wird die Unisim Design Suite R390 – R440 der Firma
Honeywell benutzt.

4 Ergebnisse Differentialkreislaufreaktor

4.1 Temperaturvariation

Den Einfluss der Temperatur auf die Stoffmengenände-
rungsgeschwindigkeiten und Selektivität der direkten
DME-Synthese zeigt Abb. 3. Der Vergleich ermöglicht es,
die beiden stattfindenden Hauptreaktionen getrennt zu
bewerten. Während die Bildung von DME und damit RDME

und SDME kontinuierlich mit der Temperatur ansteigt,
durchläuft die MeOH-Bildung (RMeOH) ein Maximum im
Bereich von 220–250 �C. Grund für den abknickenden Ver-
lauf von RMeOH ist, dass die MeOH-Reaktion bereits bei
geringeren Temperaturen ausreichend schnell ist, während
im unteren Bereich von 200–240 �C die DME-Reaktion
deutlich langsamer verläuft. Bei 235 �C liegen SDME = 42 %
und SMeOH = 45 % in gleicher Größenordnung (s. Abb. 3
rechts). Aufgrund der DME-Reaktionsgleichung in Gl. (4)
muss hierfür die Bildungsgeschwindigkeit von MeOH
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Abbildung 3. Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit und Selektivität der direkten DME-Reaktion im DKR:
xCO2,ein = 6,2 mol-%, SNein = 1,79–1,85, SNaus = 1,79–1,91, p = 50 bar, GHSV = 3800 h–1.
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mindestens doppelt so groß sein,
wie die von DME. Mit RMeOH =
11,0 mol kgKat

–1h–1 zu RDME =
4,6 mol kgKat

–1h–1 wird dies in
Abb. 3 links bestätigt. Bei 255 �C
sind die Bildungsgeschwindigkei-
ten mit jeweils 9 mol kgKat

–1h–1

gleich, was eine doppelt so große
Selektivität für DME im Vergleich
zu MeOH zur Folge hat. Als Ne-
benkomponente entsteht haupt-
sächlich CO2 mit Selektivitäten
von bis zu 23 % (bei T = 276 �C).
Dies entspricht einem Reaktions-
verlauf nach Gl. (6) bzw. einer
bevorzugt ablaufenden WGS, in
der das aus der MeOH-Dehydra-
tisierung entstehende Wasser mit
CO nach Gl. (3) zu CO2 und H2

reagiert.
Bei den gewählten Betriebs-

bedingungen benötigt das bifunk-
tionale Katalysatorsystem für die
direkte DME-Synthese eine Tem-
peratur von mind. 250 �C, um
vorwiegend DME zu erzeugen.

4.2 CO2-Variation

Im Allgemeinen wird in Großan-
lagen durch eine Rückführung
von nicht umgesetztem Produkt-
gas bzw. darin enthaltenen Komponenten wie CO2 ein hö-
herer Gesamtumsatz erzielt. Im Speziellen wird für die
MeOH-Synthese bei einer Stöchiometriezahl von SN » 2 in
der Literatur oft ein positiver Einfluss geringer CO2-Anteile
im Eduktstrom auf die Reaktionsgeschwindigkeit geschil-
dert [11–13]. Dies ist auch an den in Tab. 1 gezeigten Ergeb-
nissen erkennbar. Bei den gewählten Betriebsbedingungen
liegt trotz eines geringeren Kohlenstoffpartialdrucks die
Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit von MeOH RMeOH

und folglich der Kohlenstoffumsatz XC bei Versuchen mit
CO2 über dem der Versuche ohne CO2. Somit kann der
positive Effekt geringer Anteile an CO2 bestätigt werden.

Der Einfluss des CO2-Anteils auf die direkte DME-Synthe-
se bei konstanter SN ist nicht direkt am Kohlenstoffumsatz,
sondern an den Selektivitäten erkennbar, wie Abb. 4 zeigt.
Der Umsatz liegt unabhängig des CO2-Gehalts konstant bei
etwa 25 %. Die DME-Ausbeute steigt durch die Zugabe von
CO2 von YDME = 13,2 % auf YDME = 14,3 % geringfügig an,
wohingegen sich das Verhältnis zwischen MeOH- und
CO2-Ausbeute deutlich verschiebt. Die MeOH-Ausbeute
steigt mit der Zugabe von CO2 von YMeOH = 4,4 % auf
YMeOH = 7,1 % an und zeigt wieder den positiven Einfluss auf
die Reaktionsgeschwindigkeit der MeOH-Synthese.

Trotz gleichbleibendem Umsatz wirkt sich der geschilder-
te Einfluss des geringen Anteils an CO2 auf die MeOH
Reaktion auch während der direkten DME-Synthese positiv
aus. Der Anstieg der MeOH-Ausbeute mit einhergehender
Verringerung der CO2-Ausbeute ist für den großtechni-
schen Kreislaufbetrieb von Vorteil. Denn je geringer der
CO2-Anteil im Recyclestrom ist, umso effektiver kann die
DME-Ausbeute weiter erhöht werden.

Da jedoch ein zu hoher CO2-Gehalt zu Katalysatordeakti-
vierung führen kann, ist dieser insbesondere im großtechni-
schen Maßstab nach oben begrenzt [16]. Zur Untersuchung
dieses signifikanten Parameters wurde die in Tab. 2 skizzier-
te Versuchsreihe durchgeführt: In den ersten Stunden unter
Reaktionsbedingungen (TOS = time on stream) wurde der
Katalysator bei CO2-freiem Synthesegas und einer Stöchio-
metriezahl von SNein = 2,0 eingefahren. Anschließend wur-
de bis TOS = 240 h ein Synthesegas mit xCO2,ein = 6 mol-%
gewählt. Bei TOS = 241–315 h wurde erneut der Startpunkt
ohne CO2 angefahren, bevor bei TOS = 315–460 h ein Syn-
thesegas mit xCO2,ein = 15 mol-% gewählt wurde.

Das Ergebnis des in Tab. 2 skizzierten Programms zeigt
Abb. 5. Während der CO2-freien Versuchspunkte schwankt
der Umsatz reproduzierbar um XC = 26 %. Sobald
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Tabelle 1. CO2-Einfluss bei der MeOH-Synthese im DKR bei p = 51 bar, T = 253 �C und GHSV =
3200 h–1.

xCO2,ein

[mol-%]
xCO2,aus

[mol-%]
SNein SNaus pC [bar] XC [%] RMeOH

[mol kgKat
–1h–1]

0 1 2,0 1,8 16 28,9 8,2

5,5 6,6 1,9 1,6 13 29,3 9,4

Abbildung 4. Einfluss des CO2-Gehalts am Reaktoreingang auf die DME-Reaktion bei p = 50 bar,
T = 255 �C, GHSV = 3800 h–1, Zahlenwert über Balken: Kohlenstoffumsatz in %.

Forschungsarbeit 5
Chemie
Ingenieur
Technik

These are not the final page numbers! ((



15 mol-% CO2 dosiert werden, sinkt dieser kontinuierlich
von XC = 25 % auf XC = 17 %. Eine Wiederholung des zuvor
gut reproduzierbaren Betriebspunktes liefert nun nur noch
18 % Umsatz und zeigt damit eine reduzierte Katalysatorak-
tivität. Demnach sollten CO2-Konzentrationen im zweistel-
ligen Bereich vermieden werden, um einer Katalysatoralte-
rung vorzubeugen.

Für klassische Betriebsbedingungen der MeOH-Synthese
(T = 255 �C, p = 50 bar, xCO2,ein = 6,1 mol-%) kann im DKR
die Langzeitstabilität des MeOH-Katalysators- für mindes-
tens 1400 h bestätigt werden. Gleiches gilt für das bifunktio-
nale Katalysatorsystem der direkten DME-Synthese für
mindestens 550 h.

5 Ergebnisse Miniplant

5.1 Temperatureinfluss DME-Synthese

Der Einfluss der Gaseintritts- und Reaktorkühltemperatur
auf die direkte DME-Synthese im Rohrreaktor ist in Abb. 6
dargestellt. Der experimentell gemessene Umsatz bleibt
trotz steigender Reaktorkühltemperatur TKühl von 230 �C
auf 250 �C nahezu konstant bei XC = 46–48 %. Dies ent-
spricht jedoch einer Annäherung an das thermodynamische
Gleichgewicht, da dieses mit zunehmender Temperatur
abnimmt. Bei 260 �C sinkt XC auf 42 %.

Gemäß thermodynamischem Gleichgewicht sind die
Selektivitäten der beiden Hauptkomponenten MeOH und
DME über den untersuchten Temperaturbereich konstant
bei SMeOH,eq = 8 % bzw. SDME,eq = 92 % (Abb. 6, rechts). Die
Versuchsergebnisse zeigen jedoch einen deutlichen Einfluss
der Eintritts- und Kühltemperatur auf die Produktselektivi-
tät. Im Bereich von TKühl = 230–250 �C sinkt die MeOH-
Selektivität deutlich von SMeOH = 53 % auf SMeOH = 21 %,
während die DME-Selektivität von SDME = 35 % auf
SDME = 62 % ansteigt. Bei 230 �C ist demnach die DME-
Reaktion noch nicht ausreichend schnell und die MeOH-
Selektivität liegt über der DME-Selektivität (vgl. Abb. 3).

Bei weiterer Temperaturerhöhung des Rohrreaktors auf
TKühl = 260 �C sinken beide Selektivitäten unterschiedlich
stark (Abb. 6, rechts). Während die DME-Selektivität noch
SDME = 60 % erreicht, sinkt die MeOH-Selektivität auf nur
noch SMeOH = 12 %. Grund hierfür ist insbesondere die
resultierende, weitaus höhere Temperatur im Katalysator-
bett (Hotspot). Durch steigende Kühl- und Reaktionstem-
peraturen sinkt der maximal mögliche Gleichgewichtsum-
satz. Darüber hinaus kann eine mögliche Porendiffusion an
Einfluss gewinnen und sowohl den Umsatz als auch die
Produktselektivität beeinflussen. Deshalb ist die Kenntnis
über das resultierende Temperaturprofil und sogenannter
Hotspots trotz konstanter Kühltemperatur dieser stark exo-
thermen Reaktion von großer Bedeutung bei der Entwick-
lung großtechnischer Reaktoren.
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Tabelle 2. Chronologie der Versuchsreihe zur Deaktivierung der
MeOH-Synthese bei hohem CO2-Gehalt bei T = 252 �C, p = 51 bar,
SNein = 1,73–2,00, GHSV = 3213 h–1 (Ergebnisse in Abb. 5).

TOS [h] 0–75 76–240 241–315 316–460

xCO2,ein

[mol-%]
0 6 0 15

SNein 2,0 1,9 2,0 1,7

Abbildung 5. Deaktivierung des MeOH-Katalysators durch CO2

bei T = 252 �C, p = 51 bar, SNein = 1,73–2,00, GHSV = 3213 h–1.

Abbildung 6. Einfluss der Gaseintritts- und Reaktorkühltemperatur auf die direkte DME-Synthese im Rohrreaktor
bei p = 50 bar, SN = 2,0, xCO2,ein = 5,0 mol-%, GHSV = 1630 h–1.
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Das gemessene axiale Temperaturprofil bei Variation der
Reaktorkühltemperatur zeigt Abb. 7. Bei den gewählten
Betriebsbedingungen können die in der Reaktormitte
gemessenen Temperaturen bereits bei TKühl = 230 �C im ers-
ten aktiven Reaktorteil (nur MeOH-Schüttung) einen stark
ausgeprägten Hotspot mit Werten von bis zu 30 �C über der
Kühltemperatur erreichen. Der zweite aktive Teil der Schüt-
tung (DME-Schüttung) zeigt bei 250 �C und 260 �C noch-
mals einen geringen, unkritischen Anstieg.

Als kritisch hinsichtlich entstehender Wärmeströme kann
bei allen drei untersuchten Temperaturen der Bereich der
MeOH-Schüttung gesehen werden. Mit steigender Kühl-
temperatur nimmt die Ausprägung des Hotspots durch die
Gleichgewichtslimitierung zwar ab, erreicht jedoch im
untersuchten Bereich immer mindestens 20 �C mehr als die
Kühltemperatur. Bei 260 �C Eintritts- und Kühltemperatur
werden in der Reaktormitte folglich mindestens 280 �C ge-
messen. Aufgrund der punktuellen Temperaturmessung ist
davon auszugehen, dass es lokal zu noch höheren Tempera-
turen kommen kann. Dies stellt insbesondere für die Halt-
barkeit des MeOH-Katalysators eine Herausforderung dar.

Die Ergebnisse zeigen, dass mit den hier gewählten
Bedingungen eine Prozess- bzw. Kühltemperatur von
TKühl = 250–260 �C nicht überschritten werden sollte, um
zum einen eine maximale DME-Ausbeute zu erreichen und
zum anderen eine für den MeOH-Katalysator kritische
Hotspot-Temperatur zu vermeiden.

5.2 CO2-Einfluss

Die bereits in Abschn. 4.2 dargestellte Eigenschaft, dass
CO2 die MeOH-Synthese beschleunigt, kann auch in den
Rohrreaktorversuchen bestätigt werden, wie Abb. 8 zeigt.

Während bei Versuchen ohne CO2 am Eintritt ein großer
Abstand zum thermodynamischen Gleichgewicht zu be-
obachten ist (XC = 20 % zu XC,eq = 34 %), beschleunigt die

Zugabe von 4 mol-% CO2 bei konstanter Raumgeschwin-
digkeit und Kohlenstoffpartialdruck (pC » 11 bar) die Reak-
tion und der entsprechende Gleichgewichtsumsatz von
XC,eq = 37 % wird mit experimentell gemessenen XC = 35 %
nahezu erreicht (Abb. 8). Auch die MeOH-Produktivität
steigt deutlich von PMeOH = 7,8 mol kgKat

–1h–1 auf 19,3 mol
kgKat

–1h–1. Die zu Grunde liegende Erhöhung der Reak-
tionsgeschwindigkeit der MeOH-Synthese mit CO2 konnte
bereits im Berty-Reaktor beobachtet werden (Tab. 1). Auch
bei xCO2,ein = 11 mol-% wird gegenüber dem Versuch ohne
CO2 das Gleichgewicht bei gleichbleibender Raumge-
schwindigkeit im Rohrreaktor erreicht. Das zeigt, dass die
Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit mit CO2 schneller
sein muss, da der Abstand zum Gleichgewicht geringer
wird. Diese und eine weitere Erhöhung des CO2-Anteils
bringt jedoch keine weitere Verbesserung mit sich, aufgrund
der ungünstigen Gleichgewichtslage und möglicher Kataly-
sator-Deaktivierung (vgl. Abschn. 4.2, Abb. 5).

Das resultierende Temperaturprofil des Rohrreaktors ist
in Abb. 9 gezeigt. Während bei CO2-freiem Synthesegas ein
eher flaches Temperaturprofil mit einem maximalen Tem-
peraturanstieg von ca. 12 �C (gegenüber der Kühltempera-
tur) bei etwa 40 % der Reaktorlänge zu erkennen ist, ist das
Profil mit 4 mol-% CO2 am Eintritt das am stärksten ausge-
prägte. Der Hotspot liegt 29 �C über der Kühltemperatur.
Diese Temperatur findet sich bei l/lges = 33 % der Reaktor-
länge und ist damit deutlich Richtung Eintritt verschoben.
Das Temperaturprofil bei xCO2,ein = 11 mol-% liegt zwischen
den beiden anderen, wobei auch hier der gemessenen Hot-
spot von 269 �C bei l/lges = 33 % liegt. Ein möglicher Grund
ist, dass bei Versuchen mit 11 mol-% CO2 im Feedgas das
CO2 gegenüber CO mit xCO,ein = 9 mol-% überwiegt und
somit die Haupt-Kohlenstoffquelle der MeOH-Synthese
darstellt. Da die Reaktionsenthalpie der CO2-Hydrierung zu
MeOH (DH300K = –49 kJ mol–1) geringer ist als die für die
CO-Hydrierung (DH300K = –91 kJ mol–1), ist ein flacheres
Temperaturprofil die Folge.
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Abbildung 7. Einfluss der Gaseintritts- und Reaktorkühltemper-
atur TKühl auf das Temperaturprofil der direkten DME-Synthese
im Rohrreaktor bei p = 50 bar, SN = 2,0, xCO2,ein = 5,0 mol-%,
GHSV = 1630 h–1.

Abbildung 8. Einfluss des CO2-Gehaltes im Eduktstrom auf den
Kohlenstoffumsatz und die MeOH-Produktivität der MeOH-
Synthese im Rohrreaktor bei p = 50 bar, SN = 2,0, TKühl = 250 �C,
GHSV = 4730 h–1.
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Durch die Zugabe von 4 mol-% CO2 wird die MeOH-
Produktivität deutlich erhöht, begleitet von einer Zunahme
und Verlagerung der maximal gemessenen Temperatur in
der Katalysatorschüttung deutlich gen Eintritt. Dies bestä-
tigt die bereits im Labor beobachtete, beschleunigende Wir-
kung von CO2 auf die MeOH-Reaktion.

6 Vergleich der Ergebnisse beider Anlagen

Die Untersuchungen der Betriebsparameter Reaktionstem-
peratur und CO2-Gehalt am Eintritt zeigen vergleichbare
Ergebnisse in beiden Anlagen. Bei der Temperaturvariation
zeigt sich, dass die Reaktionstemperatur einen Mindestwert
erreichen muss, damit die MeOH-Dehydratisierung zu
DME ausreichend schnell abläuft und die Selektivität
zugunsten von DME verschoben wird. Diese liegt im Labor
bei mind. 250 �C. Im Technikum ist diese jedoch bereits bei
250 �C limitiert, da zu stark ausgeprägte Hotspots dem
Katalysator schaden. Dies hat folgende Konsequenzen:
– Im DKR können Versuche bei einer höheren Reaktion-

stemperatur durchgeführt werden, während im Rohr-
reaktor das Maximum aufgrund von resultierenden Hot-
spots in der Katalysatorschüttung geringer ist.

– Der Temperaturbereich, in dem die Verschiebung der
Selektivität stattfindet, ist aufgrund des ausgeprägten
Temperaturprofils im Festbett-Rohrreaktor gegenüber
den DKR-Versuchen hin zu geringeren Reaktortempera-
turen verschoben.

– Der Vergleich ergibt einen schmalen zu empfehlenden
Betriebsbereich für die Reaktion von T = 240–260 �C.

– Großtechnisch erfordert dieses teilweise sehr enge Tem-
peraturfenster bei den stark exothermen Reaktionen ein
ausreichend gutes Wärmemanagement. Der im industrie-
llen Maßstab immer vorhandene Kreislaufstrom kommt

dem entgegen, da durch die Rückführung
eines Teils des Produktgasstroms auch das
Temperaturprofil abflacht.
Bei der CO2-Variation kann ein positiver Ein-

fluss geringer Anteile auf die MeOH-Reaktion in
beiden Anlagen bestätigt werden. Der Umsatz
und die Produktivität zeigen folgendes Verhal-
ten:
– Zu viel CO2 im Synthesegas führt zu einer

ungünstigen Gleichgewichtslage, hoher Was-
serdampfkonzentration im Gas, geringer Reak-
tionsrate und verstärkter Deaktivierung des
Katalysators [17]. Dies kann mit dem
zunehmenden Wassergehalt, der zum Versagen
der stabilisierenden Eigenschaften des Al2O3-
Trägers und folglich zur Deaktivierung durch
Sintern führt, erklärt werden [12, 14].

– Das mit CO2 am Eintritt einhergehende stär-
ker ausgeprägte Temperaturprofil im Rohr-
reaktor kann insbesondere für die Auslegung

großtechnischer Reaktoren eine Herausforderung dar-
stellen.

– Durch die stark exothermen Reaktionen in Kombination
mit einem temperaturempfindlichen Katalysator ist auf
eine ausreichende Wärmeabfuhr zu achten, um die
Anforderungen hinsichtlich Umsatz, Selektivität und
Katalysatorhaltbarkeit zu lösen.

– Die Erhöhung der Produktivität in kommerziellem Maß-
stab durch den Einsatz größerer Katalysatormengen ist in
diesem Fall nur über längere Katalysatorschüttungen zu
erreichen und z. B. nicht über Rohrreaktoren mit größe-
rem Innendurchmesser.
Die Simulation technischer Reaktoren erleichtert die

großtechnische Entwicklung und Auslegung. Dafür muss
ein zu Grunde liegendes kinetisches Modell die Abhängig-
keit der wichtigsten Zustandsgrößen wie Temperatur,
Druck und Zusammensetzung beschreiben und möglichst
weitreichend extrapolationsfähig sein [19]. Hierfür sind
umfangreiche Experimente mit Parametervariation wie vor-
gestellt als Basis notwendig.

7 Zusammenfassung und Ausblick

Ausgewählte, signifikante Betriebsparameter der stark
exothermen, direkten DME-Synthese wurden in zwei ver-
schiedenen Reaktoren untersucht. Die Variation der Reak-
tionstemperatur und der Anteil an CO2 im Eduktgas zeigt,
dass diese Parameter besonders einflussreich sind. Als expe-
rimentelles Setup dienen ein elektrisch beheizter Differen-
tialkreislaufreaktor im Labor und ein mittels Thermoöl
temperierter Rohrreaktor im Technikums-Maßstab. Der
bifunktionale Katalysator ist eine physikalische Mischung
aus einem Katalysator für die MeOH-Synthese auf Kupfer-
basis und einer sauren Komponente für die Dehydratisie-
rung von MeOH zu DME.
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Abbildung 9. Einfluss des CO2-Gehaltes im Eduktstrom auf das Temperaturpro-
fil der MeOH-Synthese im Rohrreaktor bei p = 50 bar, SN = 2,0, TKühl = 250 �C,
GHSV = 4730 h–1.
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Die Experimente zur Temperaturabhängigkeit zeigen,
dass erst bei ca. 250 �C die DME-Reaktion ausreichend
schnell wird, um MeOH zu DME umzusetzen. Im Festbett-
Rohrreaktor bilden sich jedoch Hotspots aus, die es best-
möglich zu vermeiden gilt, um den Katalysator nicht zu
schädigen. Es ergibt sich somit ein schmaler, zu empfehlen-
der Betriebsbereich für die Reaktion von T = 240–260 �C.

Wie häufig in der Literatur beschrieben, zeigen auch die
durchgeführten Experimente einen positiven Einfluss gerin-
ger Anteile an CO2 (xCO2,ein » 5 mol-%) im Feedgas auf die
MeOH- und folglich auch DME-Synthese. Größere Anteile
wirken sich durch stärkere Gleichgewichtslimitierung und
zunehmende Deaktivierung jedoch negativ aus.

Durch die stark exothermen Reaktionen in Kombination
mit dem temperaturempfindlichen Katalysator ist beim
Scale-up auf eine ausreichende Wärmeabfuhr zu achten. Die
Erhöhung der Produktivität im kommerziellen Maßstab
durch den Einsatz größerer Katalysatormengen ist in diesem
Fall nur über längere Katalysatorschüttungen zu erreichen.

Für die großtechnische Auslegung werden Reaktormodelle
eingesetzt, denen umfangreiche Experimente in verschiede-
nen Maßstäben zur Modellentwicklung und Modellvalidie-
rung zu Grunde liegen. Kenntnisse über das Reaktionsnetz-
werk sind hierfür unerlässlich.

Große Teile dieser Arbeit entstanden im Rahmen des
Verbundprojektes ,,DMEExCO2: Integrierte Dimethyl-
ethersynthese aus Methan und CO2‘‘ (FKZ
033RC1108F). Die Autoren danken dem Bundesminis-
terium für Bildung und Forschung (BMBF) für die
finanzielle Förderung.

Formelzeichen

GHSV [h–1] Raumgeschwindigkeit
DHT [kJ mol–1] Reaktionsenthalpie bei

Temperatur T
l [mm] Länge
_n [mol h–1] Stoffmengenstrom
p [bar] Druck
pi [bar] Partialdruck der Komponente i
Pi [mol kgKat

–1h–1] Produktivität der Komponente i
Ri [mol kgKat

–1h–1] Stoffmengenänderungsgeschwin-
digkeit der Komponente i

Si [%] Selektivität der Komponente i
SN [–] Stöchiometriezahl
T [�C] Temperatur
TOS [h] Belastungsdauer
V [mL] Volumen
_V [mL min–1] Volumenstrom

xi [mol-%] Stoffmengenanteil der
Komponente i

X [%] Umsatz

Y [%] Ausbeute
n [–] stöchiometrischer Koeffizient

Indizes

aus Reaktoraustritt
C Kohlenstoff (meist CO + CO2)
ein Reaktoreintritt
eq Gleichgewicht
ges Gesamt
i Komponente i
j Reaktion j

Abkürzungen

DKR Differentialkreislaufreaktor
DME Dimethylether
FID Flammenionisationsdetektor
GC Gaschromatograph
MeOH Methanol
WGS Wassergas-Shift-Reaktion
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