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KAPITEL 1

EINLEITUNG

Der stetig wachsende Bedarf an hochwertigen Kunststoffen zieht eine steigende
Nachfrage an entsprechenden Zwischenprodukten mit sich. Basis fur die Herstellung
von technisch relevanten Kunststoffen sind bifunktionelle Monomere, die sich in
Polykondensations- oder Polyadditionsreaktionen mit geeigneten Reaktionspartnern zu
einer Vielzahl von Polymerverbindungen verarbeiten lassen. Ein wichtiger Vertreter
dieser Monomere ist das Zwischenprodukt 1,4-Butandiol (BDO), das zwei endstandige
Hydroxylgruppen besitzt. Zu den wichtigen Kunststoffen, ausgehend von BDO, zdhlen
Polybutylenterephthalat (PBT), Polyurethane und Polyester. Neben der Herstellung
von Polymeren wird BDO in grof3en Mengen zu Tetrahydrofuran (THF) und y-
Butyrolacton (GBL) welterverarbeitet. Die Dehydrierung von 1,4-Butandiol fuhrt zu
GBL, wahrend THF sich durch Wasserabspaltung bildet. Tabelle 1.1 verdeutlicht den
steigenden Bedarf an BDO seit Mitte der neunziger Jahre und gibt Aufschluss tber
seine Verwendung.

Tab. 1.1: Entwicklung des globalen Bedarfs an 1,4-Butandiol (BDO) und Verteilung des
Bedarfs auf die Folgeprodukte von 1995 bis 2003 (Morgan, 1997; Burridge, 2001 und 2003).

Jahr 1995 2000 2003
Produktanteil Tetrahydrofuran 42 35 38
in Gew.-% y-Butyrolacton 14 12 14
Polybutylenterephthalat 27 34 30
Polyurethane 11 12 12
Sonstige 6 7 6

Gesamtbedarf an BDO in t/a 512.000 750.000 813.000
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Bis vor einigen Jahren wurde der Uberwiegende Teil an 1,4-Butandiol nach dem
Reppe-Verfahren hergestellt, das auf der Umsetzung von Acetylen und Formaldehyd
beruht und seit den 1940er Jahren grofdtechnisch genutzt wird (Reppe und Keyssner,
1941). Heute beruhen nur noch ca. 42 % der weltweiten BDO-Kapazitét auf dieser an
Bedeutung verlierenden Syntheseroute. Vor allem neue Produktionsstétten im asiati-
schen Raum basieren auf Verfahren, die von den Edukten n-Butan bzw. Maleinsaure-
anhydrid (MSA) ausgehen (Burridge, 2003). Dieser Wechsel von der Acetylenchemie
zur Olefinbasis ist fur viele bedeutende Zwischenprodukte der chemischen Industrie,
wie z. B. bel Vinylchlorid, Acrylsdure und Chloropren, praktisch abgeschlossen und
beruht auf dem immer weiteren Fortschreiten der Petrochemie, ausgehend von den
1950er Jahren. Weitere Grinde fur die Zunahme alternativer Syntheserouten sind
gunstigere Rohstoffe, mildere Reaktionsbedingungen aber auch umweltpolitische
Gesichtspunkte.

Ein wesentlicher Vorteil der neuen Synthesewege fir BDO ist die kombinierte Her-
stellung von 1,4-Butandiol, y-Butyrolacton und Tetrahydrofuran, womit das Zwischen-
produkt BDO zur Herstellung seiner bisherigen Hauptprodukte GBL und THF Uber-
flissig wird. Nach Brownstein (1991) lassen sich 1,4-Butandiol und Tetrahydrofuran
nach den neuen Verfahren wirtschaftlicher herstellen. Giinstig wird z. B. die Mitsubi-
shi-Route bewertet, bel der Butadien zundchst mit Essigsdure zu 1,4-Diacetoxy-2-
buten reagiert, das im Anschluss wahlweise Uberwiegend zu Butandiol oder Tetra-
hydrofuran hydriert werden kann. Harris et al. (1990) bewerten das auf Maleinséure-
anhydrid (MSA) basierende Davy-Verfahren als sehr vielversprechend. MSA kann in
verschiedenen Varianten hydriert werden. Beim Davy-Prozess wird MSA vor der
eigentlichen Gasphasenhydrierung zundchst mit Ethanol zu Maleinsdurediethylester
(Diethylmaleat) umgewandelt. Vorteile des Verfahrens sind die niedrigen Driicke und
die gleichzeitige Herstellung der Produkte GBL, BDO und THF.

Schlander und Turek (1999) untersuchten die Gasphasenhydrierung von Maleinsaure-
dimethylester (Dimethylmaleat bzw. DMM) an Kupfer-Zinkoxid-Katalysatoren zur
Herstellung von BDO, GBL und THF. Dabei beobachteten sie die Bildung eines Poly-
mers, das den Reaktor und die sich anschlief3enden Anlagenteile verstopfte. Sie ver-
muteten, dass es sich dabel um ein Produkt aus 1,4-Butandiol und dem eingesetzten
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Dialkylester handelt. Ahnliches wurde auch von Kanetaka et al. (1970) und Kiiksal et
al. (2000) bei der Hydrierung von Maleinsdureanhydrid in der Flissigphase beobach-
tet, wobel dort BDO mit Bernsteinsaureanhydrid zu einem Polyester reagierte. Um
dieses Problem zu umgehen und hohe Ausbeuten an BDO zu erzielen, wurde in der
Literatur oft eine Prozessfiihrung mit mindestens zwel voneinander getrennten Stufen
vorgeschlagen (Budge et al., 1993, oder Schlander und Turek, 1999). In einer ersten
Stufe soll DMM bei niedrigem Druck und hoher Temperatur vollstandig zu GBL rea-
gieren, anschlief3end soll y-Butyrolacton bei hohem Druck und niedriger Temperatur
zu 1,4-Butandiol umgesetzt werden.

Das Ziel der vorliegenden Arbeit war die Untersuchung der einstufigen Gasphasen-
hydrierung von Dimethylmaleat. Dabei sollte die Frage gekléart werden, ob die unge-
wollte Bildung von Polymerisaten wahrend der Reaktion unterbunden werden kann,
eventuell durch geeignete Wahl der Betriebsparameter. Weiterhin sollte eine Weiter-
entwicklung der in der Arbeit von Schlander (2000) verwendeten Cu/ZnO-Kontakte
durch Erweiterung des Katalysatorsystems mit Aluminiumoxid erfolgen, um so eine
hohere katalytische Aktivitét und Stabilitét der Katalysatoren zu erzielen. Abschlie-
fend sollten mit einem geeigneten Kontakt detaillierte kinetische Messungen bei
unterschiedlichen Reaktionsbedingungen durchgefiihrt werden, um ene formal-
kinetische Beschreibung auf Grundlage eines Reaktionsnetzes mit Hilfe moglichst
einfacher kinetischer Ansétze zu realisieren.
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HINTERGRUND

2.1 Verwendung von 1,4-Butandiol und seiner Produkte

1,4-Butandiol dient fast ausschliefdlich als Zwischenprodukt fir weitere Chemikalien
oder Kunststoffe. Ungefahr 40 % des weltweiten BDO-Bedarfs dient der Herstellung
von Tetrahydrofuran (THF), welches somit das wichtigste Produkt des 1,4-Butandiols
darstellt. THF wird unter Einsatz von Phosphorsaure (HzPO,), Schwefelsdure (H,SO,)
oder sauren lonentauschern (Weissermel und Arpe, 1994) durch Dehydratisierung, also
Wasserabspaltung, aus BDO gewonnen. Tetrahydrofuran wird sowohl als Lésungs-
mittel fur Kunststoffe, wie z. B. Polyvinylchlorid, Polystyrol, Acrylharze, Polyuretha-
ne, Epoxyharze und Cellulosederivate, als auch zur Herstellung von Pharmazeutika
und Feinchemikalien verwendet (Rohe, 1989). Heutige Hauptverwendung (ca. 70 %)
von THF ist die Polymerisation zu Polytetramethylenglykol, welches auch als Poly-
tetrahydrofuran (PolyTHF) bezeichnet wird. Es dient als Zwischenprodukt fur die
Produktion von Polyurethanen, Spandex- oder Elastanfasern (Rohe, 1995, und Mor-
gan, 1997). Diese Anwendung war ausschlaggebend fir den massiven Ausbau der
Tetrahydrofuran-Kapazitét in den letzten Jahren.

Ein weiteres wichtiges Folgeprodukt von BDO ist y-Butyrolacton (GBL), das durch
Dehydrocyclisierung vorzugsweise in der Gasphase zumeist an Kupfer-Katalysatoren
bei 200 - 250 °C und leicht erhohtem Druck gewonnen wird (Weissermel und Arpe,
1994). GBL findet auch as Ldsungsmittel fur Polymere Anwendung und dient als
wichtiges Zwischenprodukt fir weiter Synthesen. Die Umsetzung mit Ammoniak und
Methylamin fuhrt zu 2-Pyrrolidon bzw. n-Methyl-2-Pyrrolidon (NMP). Das technisch
wichtige Losungsmittel NMP dient hauptsachlich als Extraktionsmittel in der Erdol-
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industrie. 2-Pyrrolidon wird neben der Anwendung als Ldsungsmittel auch zu n-Vinyl-
pyrrolidon weiterverarbeitet, das in der Medizin z. B. as Plasma-Expander Anwen-
dung findet.

Durch Polykondensation mit Terephthalsdure entsteht aus BDO Polybutylentereph-
thalat (PBT), das vorzugsweise als technischer Kunststoff (engineering plastic), aber
auch fur die Herstellung von Folien, Fasern und Klebstoffen Verwendung findet.
Weitere Anwendungen von BDO sind die Polyaddition mit Diisocyanaten zu Poly-
urethanen, die Polykondensation zu Polybutylen, sowie die Verwendung as Aus
gangsprodukt fur die Herstellung von Spezialchemikalien. In Abbildung 2.1 wird ein
Uberblick Uber die Anwendungsgebiete von BDO, GBL und THF gegeben.

Feinchemikalien Polyurethane
T T N-Methyl-2-Pyrrolidon
Lésungsmittel Polytetrametylen-
fur Kunststoffe etherglykol 2-Pyrrolidon Lésungsmitel
Tetrahydrofuran Polybutylenterephthalat y-Butyrolacton

Polyurethane 4—— 1,4-BUTANDIOL —» Polyester

— T

Polyamide Perlon

Abb. 2.1: Spektrum der Einsatzgebiete von 1,4-Butandiol (Weissermel und Arpe, 1994; Mor-
gan, 1997).
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2.2 Bestehende Synthesetechnologien

Im Folgenden werden die wichtigsten bestehenden Syntheserouten zur Herstellung
von 1,4-Butandiol beschrieben. Zur Ubersicht sind in Tabelle 2.1 die im Jahre 2003
weltweit betriebenen Produktionsstétten aufgefiihrt. Neben der geographischer Lage
werden die Hersteller, die verwendete Rohstoffbasis und die vorhandene Produktions-
kapazitét angegeben.

Tab. 2.1: Im Jahr 2003 existierende Hersteller von BDO mit Angaben Uber geographische
Lage, Rohstoffbasis, Syntheser oute und Anlagenkapazitét (Burridge, 2003).

Kontinent Hersteller Rohstoff Kapazitat (t/a)
Nordamerika BASF, Geismar, Louisiana, USA Acetylen (Reppe) 135.000
DuPont, La Porte, Texas, USA Acetylen (Reppe) 110.000
BP Chemicals, Lima, Ohio, USA Butan (Geminox) 65.000
Lyondell, Channelview, Texas, USA Propylenoxid (Arco) 55.000
Europa BASF, Ludwigshafen, Deutschland Acetylen (Reppe) 190.000
Lyondell, Rotterdam, Niederlande Propylenoxid (Arco) 125.000
ISP, Marl, Deutschland Acetylen (Reppe) 90.000
BASF, Feluy, Belgien MSA (Davy) 70.000
Asien BASF-Petronas, Kuantan, Malaysia MSA (Davy) 100.000
BASF, Ulsan, South Korea Butadien (Mitsubishi) 50.000
Mitsubishi Chemical, Yokkaichi, Japan Butadien (Mitsubishi) 50.000
TCC, Cheng-Hue, Taiwan MSA (Davy) 30.000
BASF-ldemitsu, Ichihara, Japan Acetylen (Reppe) 25.000
Korea PTG, Ulsan, South Korea MSA (Davy) 30.000
Tonen, Kawasaki, Japan MSA (Davy) 20.000
SSO Petrochemical, Dongying, China MSA (Davy) 10.000
Das Reppe-Verfahren

1,4-Butandiol wird immer noch hauptséchlich aus Acetylen und Formaldehyd nach
dem Reppe-Verfahren hergestellt, das von der BASF seit 1940 grofdtechnisch zur
BDO-Synthese genutzt wird (Reppe und Keyssner, 1941). Ein Grund fir das Fest-
halten an der Reppe-Synthese, trotz zahlreicher neuer Verfahren zur BDO-Herstellung,
liegt im wesentlichen in den an européischen und nordamerikanischen Standorten
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bestehenden und seit langem finanziell abgeschriebenen Anlagen, die nach wie vor im
Einsatz sind. Ein weiterer Punkt ist ein verhdltnismalig hoher Grad an technischer
Reife, die das Verfahren erreicht hat. Zudem sind die Produktionsstatten in enen
gewachsenen Stoffverbund integriert, der eine vergleichsweise gunstige Herstellung
garantiert. Ein Nachteil ist der hohe Druck von bis zu 300 bar, der hohe Anforderun-
gen an Material und Verfahrenstechnik stellt. Zudem sind strenge gesetzliche Richt-
linien fir den Umgang mit kanzerogenem Formaldehyd und dem bel erhéhten Druck
explosionsgefdhrlichen Acetylen einzuhalten. Bedeutende Hersteller von 1,4-Butan-
diol auf Basis der Reppe-Synthese sind die Firmen BASF, DuPont und | SP.

Die Herstellung von 1,4-Butandiol nach dem Reppe-Verfahren erfolgt in 2 Stufen. Zu-
néchst wird Acetylen mit einer wassrigen, ca. 20%-igen Formaldehydlosung bei 100 -
110 °C und 5 - 20 bar in Gegenwart von modifiziertem Kupferacetylid zu 2-Butin-1,4-
diol umgesetzt.

HC=CH + 2 HCHO - HOCH,-C=C-CH,0OH

In der zweiten Stufe wird 2-Butin-1,4-diol zu 1,4-Butandiol hydriert. Die Hydrierung
kann entweder in der Flissigphase bel 70 - 100 °C und 250 - 300 bar an Raney-
Nickel-Katalysatoren oder in der Rieselphase zwischen 180 bis 200 °C und 200 bar in
Gegenwart von Ni-Katalysatoren mit Cu und Cr al's Promotoren durchgefiihrt werden.

HOCHZ_CEC_CHon +2 H2 — HOCHz(CH2)2CH20H

Der Mitsubishi-K asei-Prozess

Das von Mitsubishi Chemical Industries entwickelte 3-stufige Verfahren (Onoda et al.,
1975, und Toriya et al., 1980) wird seit 1982 grofdtechnisch genutzt und kommt in
Japan und Sudkorea zum Einsatz. In einer ersten Stufe wird 1,3-Butadien an einem
PdTe/C-Katalysator bei 80 °C und 70 bar mit Essigsaure in der Flussigphase in
oxidierender Atmosphére zu 1,4-Diacetoxy-2-buten umgesetzt.

H,C=CH-CH=CH; + 2 AcOH + 0,50, - AcOH,CHC=CHCH,0Ac + H,0
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Die anschlief3ende Hydrierung zu 1,4-Diacetoxybutan erfolgt bei 60 °C und 50 bar an
einem Pd/C-Kontakt.

AcOCH,CH=CHCH,O0Ac + H, - AcOCH,CH,CH,CH,OAc

Im néchsten Schritt wird 1,4-Diacetoxybutan an einem sauren lonenaustauscher zu
einem Gemisch von 1,4-Butandiol und Tetrahydrofuran umgesetzt. Uber die Betriebs-
temperatur und die Verwellzeit kann die Zusammensetzung beeinflusst werden. Die
Essigsaure wird zurtickgewonnen und der ersten Reaktionsstufe zugeftihrt.

AcOCH,CH,CH,CH,0OAc + 2 H,O0 - HOCH,CH,CH,CH,0OH + 2 AcOH

Der Arco-Prozess

Dieses von Propylenoxid ausgehende Verfahren in 3 Stufen wurde von der Firma Arco
1991 in Betrieb genommen und beruht auf Technologien der Firmen Kuraray und
Daicel (Harano, 1984, Kojima et al., 1985, und Matsumoto et al., 1986). Heute wird
dieses Verfahren von der Firma Lyondell an Standorten in den USA und den Nieder-
landen genutzt. In der ersten Stufe erfolgt die Isomerisierung von Propylenoxid zu
Allylalkohol.

CH,OCHCH; - HOCH,CH=CH,

Nach der Umlagerung von Propylenoxid wird der Allylalkohol an einem Ru-K ontakt
bei 60 °C und 2 - 3 bar in einem organischen Lésungsmittel zu 4-Hydroxybutyral de-
hyd hydroformuliert.

HOCH,CH=CH, + H, + CO - HOCH,CH,CH,CHO

Die anschlief3ende Hydrierung zu 1,4-Butandiol erfolgt an einem Ni-Katalysator bei
80 - 120 °C und 100 bar.

HOCH,CH,CH,CHO + H, — HOCH,CH,CH,CH,0OH
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Hydrierung von Maleinsdureanhydrid

Mitsubishi Petrochemical entwickelte in den 1960er Jahren ein Verfahren, nach dem
Maleinsdureanhydrid (MSA) direkt und in flissiger Phase hydriert wird. Bel der Hyd-
rierung von Maleinsdureanhydrid zu den Wertprodukten y-Butyrolacton, 1,4-Butandiol
und Tetrahydrofuran handelt es sich um eine mehrstufige Folgereaktion. Ein verein-
fachtes Reaktionsschemaiist in Abbildung 2.2 dargestellt.

O O
OH L OH -nH0 - Polyesterbildung
OH OH \
o e}
Maleinséure Bernsteinséaure
-H,O | +2H,
+H,0 || - H,0 +H,0 [ - H,0
/
o @] O
o o
\V\jo v H, V\J?O ‘om, go roh, CH,CH,OH
_ T o 2 o
-H0 2H, CH,CH,OH
Maleinsaure- Bernsteinsaure Gamma- 1,4-Butandiol
anhydrid anhydrid butyrolacton
CH,CH,OH o
CH,CH,OH -H,0
1,4-Butandiol Tetrahydrofuran

Abb. 2.2: Vereinfachtes Reaktionsschema der MSA-Hydrierung.

Neben der MSA-Hydrierung in der Flissigphase kann die Reaktion auch in der Gas-
phase durchgefiihrt werden. Die Bildung unerwiinschter Nebenprodukte ist nicht nur
von der Wahl der Betriebsbedingungen, sondern vor alem auch von der Reaktions-
phase abhangig (Uihlein, 1992 und 1993). Wahrend in der Gasphase hauptsachlich n-
Butan, n-Butanol und Propionséure entstehen, kommt es in flussiger Phase durch die
Reaktion der Anhydride mit Reaktionswasser zur Bildung von Maleinsaure und Bern-
steinsdure. Die Hydrierung der Sauren fuhrt im Vergleich zur Umsetzung der Anhyd-
ride zu erheblichen Nachteilen. Zum einen verléauft die Hydrierung von Bernstein-
saureanhydrid (BSA) schneller als die von Bernsteinsaure, zum anderen fuhrt die
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gleichzeitige Anwesenheit von Bernsteinsaure und 1,4-Butandiol zur Bildung von
Polyestern. Dadurch wird die Ausbeute von 1,4-Butandiol geschmalert, und es kann zu
einer Blockierung von Poren und zur Belegung von aktiven Katalysatorzentren kom-
men oder sogar zu Verstopfungen im Reaktor. Dies hat zur Folge, dass die Reaktion in
mehreren Reaktionsstufen ablaufen muss, um eine ortliche Trennung der einzelnen
Reaktanten zu erreichen.

Der Davy-Prozess

Die Hydrierung von Maensaureanhydrid (MSA) zu BDO, GBL und THF Uber einen
Veresterungsschritt mit Ethanol wurde von Davy-McKee, heute Davy Process Tech-
nology, entwickelt (Harris et al., 1981 und 1983). Es ist das erste Verfahren, das den
Weg zur 1,4-Butandiol-Herstellung tber die Hydrierung von Maleinsauredialkylestern
beschreitet. Grofdtechnisch kommt das Verfahren hauptsachlich in Asien zur Anwen-
dung (vgl. Tabelle 2.1) und hat sich in den letzten Jahren neben dem Reppe-Prozess
zur bedeutendsten Syntheseroute entwickelt. Der Prozess lésst sich in zwel Haupt-
schritte gliedern: (1) der Veresterung (mit 2 Reaktionsstufen) von Maleinsdure-
anhydrid mit einem Alkohol (C; bis C,), hier Ethanol, zu Diethylmaleat (DEM) und
(2) der Hydrierung (mit mindestens 2 Reaktionsstufen) von DEM zu den Zielpro-
dukten.

Zur Veresterung wird MSA in der ersten Stufe zunéchst mit Ethanol im Uberschuss
ohne Anwesenheit eines Katalysators zu Monoethylmaleat umgesetzt. Die Bildung des
Monoesters verlauft bei milden Temperaturen (50 - 80 °C) mit sehr hoher Selektivitét
(99 %). In einer zweiten Stufe erfolgt die Uberfiihrung des Monoesters in den Diester
an einem stark sauren lonentauscherharz bel 100 - 130 °C und 15 bar. Bei der Azeo-
tropenzusammensetzung des Ethanol/\Wasser-Gemisches lassen sich Umsétze von bis
zu 90 % erreichen. Ein nahezu vollsténdiger Umsatz kann anschlief3end in wasser-
freiem Ethanol erzielt werden. Die Ausbeute an Diethylmaleat, welches destillativ von
den anderen Stoffen getrennt wird, betragt 98,5 %.

Zur Hydrierung wird DEM im Wasserstoffstrom verdampft und an Cu/Cr,Os-Kataly-
satoren partiell hydriert. Die Hydrierung erfolgt in mindestens 2 Reaktionsstufen. In
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der ersten Stufe entsteht Diethylsuccinat (Bernsteinséurediethylester bzw. DES), das
weiterreagiert zu y-Butyrolacton. In der zweiten Stufe wird GBL zu 1,4-Butandiol und
THF umgesetzt. Da die Ausbeute an THF bei Verwendung des oben genannten Kon-
taktes gering ist, kann bel Bedarf in einer dritten Stufe mit einem Dehydratisierungs-
katalysator BDO gezielt zu THF umgewandelt werden. Abschlie3end werden die
Produkte mittels Kondensation vom Wasserstoff abgetrennt. Das bel der Hydrierung
freigesetzte Ethanol wird wieder der Veresterung von MSA zugefiihrt.

Veresterung:
)
)
\V\jo + C,H,OH |C|:HCOOC2H5 + C,H,OH ﬁHCOOCZHS
— CHCOOH -H0 CHCOOC,H,
Maleinsaure- Monoethyl- Diethyl-
anhydrid maleat maleat
Hydrierung:
0]
CHCOOC,H; + h, |CHZCOOCZH5 +2H, go
|l B -
CHCOOC,H, CH,COOC,Hs -2 C;H0H
Diethyl- Diethyl- Gamma-
maleat succinat butyrolacton
o]
CH,CH,OH
+ 2H, |
—_— —_—
CH,CH,OH -H0
1,4-Butandiol Tetrahydrofuran

Abb. 2.3: Vereinfachtes Reaktionsschema des Davy-Verfahrens.

Der grofite Vorteil des Davy-Verfahrensist die kombinierte Herstellung der drei Wert-
produkte GBL, BDO und THF. Durch Variation der Betriebsbedingungen kénnen die
Produktausbeuten flexibel angepasst werden. Die raumliche Trennung der einzelnen
Hydrierungsschritte resultiert aus der moglichen Entstehung von teerartigen Polymeri-
saten, welche sich wahrscheinlich aus den eingesetzten Diestern und dem Produkt 1,4-
Butandiol bilden. Die Vermeidung dieses Problems war, wie in der Einleitung bereits
erwahnt wurde, ein Ziel dieser Arbeit. Dann kdnnte der Prozess mit einer Hydrierungs-
stufe realisiert werden.
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Der Geminox-Prozess

Dieser relativ neue Prozess wurde in einer Zusammenarbeit der Firmen BP Chemicals
und Lurgi in den 1990er Jahren entwickelt (Ochs, 1997, Lurgi, 2001). Dabei lief3 BP
Chemicals seine ausgereifte Wirbel schicht-Technologie und Lurgi seine Erfahrung mit
Hydrierungsreaktionen in Festbettreaktoren einflief3en. Ausgangsstoff des Verfahrens
ist n-Butan, welches lber das Zwischenprodukt Maleinsaureanhydrid zu 1,4-Butandiol
umgesetzt wird. Der Prozess besteht aus drei wesentlichen Reaktionsschritten. In der
ersten Stufe wird das Ausgangsmaterial n-Butan mit Luftsauerstoff in einem Wirbel-
schichtreaktor bei Temperaturen zwischen 400 und 480 °C und Druck von ca. 2 bar zu
MSA partiell oxidiert.

CsHip+ 0O, - C4H,053+ 4 H,O

Das entstandene M SA wird abgekuhlt und sofort in Wasser gel 6st, sodass eine wassri-
ge Maleinsaurel sung entsteht.

C4H,03 + H,O - HOOCCH=CHCOOH

Das flUssige Produkt wird anschlief3end dem Hydrierreaktor mit katal ytischem Festbett
zugefuhrt, wo es bei Temperaturen bis zu 220 °C und einem Druck von 275 bar zu
BDO hydriert wird. Die Ausbeute betragt dabei 94 % und mehr.

HOOCCH=CHCOOH +5H, - HOCH,CH,CH,CH,0OH + 2 H,0O

Durch Variation der Betriebsbedingungen kénnen bei der Hydrierung auch variable
Ausbeuten an GBL und THF hergestellt werden. Durch diese Flexibilitéat beztglich der
Wertprodukte steht das Verfahren damit in direkter Konkurrenz zum bereits etablierten
Davy-Prozess. Die erste grofdtechnische Anwendung des Geminox-V erfahrens wurde
von BP Chemicalsim Jahr 2002 in den USA in Betrieb genommen.
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2.3 Katalysatoren fur die M SA-Hydrierung

Diein der Literatur vorgeschlagen Katalysatorsysteme sind sowohl fur die Hydrierung
von Maleinsaure, Maleinsureanhydrid bzw. Maleinsdureestern geeignet. Castiglioni
et al. (1993) untersuchten die Gasphasenhydrierung von Maeinsdureanhydrid, Bern-
steinsaureanhydrid und y-Butyrolacton an Cu/Cr,Os-Katalysatoren. Diese Katalysa
toren zeigten bei der Hydrierung von GBL und M SA/GBL-Gemischen eine Zunahme
der Aktivitdt bei Erhdhung des Cu-Gehaltes. Die Zugabe von ZnO hatte keinen Ein-
fluss auf die Aktivitéat beziglich der Hydrierung von MSA und GBL. Allerdings hatte
ZnO einen positiven Einfluss auf die Umsetzung des Folgeproduktes Bernsteinsaure-
anhydrid. In weiteren Arbeiten (Castiglioni et al., 1994) beobachteten sie das Auftre-
ten elner irreversiblen Adsorption von Kohlenstoff bzw. eine Teerbildung in der Reak-
torschittung bei der Gasphasenhydrierung von Maleinsaureanhydrid an Cu/ZnO/
Cr,Os-Katalysatoren. Auch Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren wurden von Castiglioni et
al. (1996) fur die Hydrierung von Maleinsureanhydrid eingesetzt, wobel sie den
Einfluss unterschiedlicher Al-Anteile auf Aktivitdt und Selektivitét untersuchten. Mit
einen Al-Gehalt von 17 mol-% wurde die grofite Ausbeute an y-Butyrolacton erreicht.
Mit steigendem Al-Anteil war eine Zunahme der Verkokung des Katalysators zu
beobachten. Bei der Hydrierung von GBL an diesen Katalysatoren erhohte sich mit
steigendem Al-Gehalt die Aktivitét, sowie die Ausbeute an Tetrahydrofuran und
Nebenprodukten.

De Thomas et al. (1992) hydrierten Maleinsaureanhydrid in zwei Stufen zu y-Butyro-
lacton bzw. Tetrahydrofuran. In der ersten Stufe setzten sie einen Cu/ZnO/Al,Oz-K ata-
lysator und in der zweiten Stufe einen Cu/ZnO/Cr,0Os-Katalysator ein. Unterschied-
liche Mengenverhéltnisse der Katalysatoren von Stufe | und Stufe Il wirkten sich auf
das Stoffmengenverhédtnis von GBL zu THF im Produktgemisch aus. Ein niedriger
Antell von Cu/ZnO/Cr,05-Katalysator verringerte die Selektivitdt zu y-Butyrolacton
und steigerte die THF-Selektivitat.

Von Uihlein (1992) wurde die Hydrierung von Maleinsdureanhydrid sowohl in der
Flissigphase als auch in der Gasphase an Kupfer- und Edelmetallkatalysatoren unter-



LITERATURUBERS CHT 15

sucht. Der verwendete Cu-Katalysator (Cu/M@,SIO,) deaktivierte stark, wahrend der
Edelmetallkatalysator (Pd/Re) keine Deaktivierung zeigte. In der Flussigphase wird
die Deaktivierung auf die Bildung von nichtfltchtigen, teerartigen Neben- oder Folge-
produkten zurlckgeftihrt. Fir die Deaktivierung des Katalysators in der Gasphase
wurde keine Erklarung gegeben.

Herrmann (1996) setzte ebenfalls Cu- und Edelmetallkatalysatoren bei der Flissig-
phasenhydrierung von Maleinsdureanhydrid, Bernsteinsdureanhydrid und y-Butyro-
lacton ein. Es wurde gezeigt, dass die Cu-Katalysatoren fur die Hydrierung der
genannten Ausgangsstoffe geeignet sind und keine starke Deaktivierung stattfindet.
Die Edelmetallkatalysatoren weisen eine hthere Aktivitét beztglich der Hydrierung
von Maleinsaureanhydrid auf, doch zeigen Cu-Katalysatoren eine gleich hohe Aktivi-
tét beztiglich der Hydrierung von Bernsteinsdureanhydrid und eine wesentlich héhere
bezliglich der Hydrierung von y-Butyrolacton. Die interessantesten Vertreter an auf
Kupfer basierenden Katalysatoren sind Cu/ZnO- und Cu/Cr,03-Systeme, oft in Kom-
bination mit Al,O; oder SIO,. Es zeigte sich, dass Cu/Cr,0s-K atalysatoren besonders
fur die Hydrierung von Maleinsdureanhydrid geeignet sind, wahrend Cu/ZnO/Al,O5-
Katalysatoren eine hohe Aktivitét bel der Hydrierung von Bernsteinsaureanhydrid
aufweisen. Bei dieser Reaktion wird nur an Cu/ZnO/Al,Oz-Katalysatoren das Produkt
1,4-Butandiol gebildet. Erkléart wird die positive Eigenschaft von ZnO damit, dass auf
der Cu-Oberflache von Katalysatoren ohne ZnO die Adsorption von y-Butyrolacton
ausbleibt, solange noch Bernsteinsdureanhydrid auch nur in geringen Mengen in der
Losung vorliegt. Erst die selektive Adsorption von Bernsteinsaureanhydrid auf der
Oberflache des ZnO erméglicht freie Cu-Oberflachenplétze und somit die Adsorption
von GBL bzw. die Bildung von BDO auf dem aktiven Kupfer. Wird GBL as Aus-
gangsstoff eingesetzt, sind zwischen den Cu-Katalysatoren beziiglich ihrer Aktivitét
nur geringe Unterschiede zu erkennen und an allen Cu-Katalysatoren wird BDO ge-
bildet.

Turek et al. (1994) konnten einen positiven Einfluss von ZnO bei der Gasphasen-
hydrierung von Bernsteinsduredimethylester (Dimethylsuccinat bzw. DMYS) nach-
weisen. Beim Vergleich der katalytischen Aktivitét zeigte sich, dass die Umsetzung
von DMS an Cu/ZnO-Katalysatoren und Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren mit bis zu
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zehnmal hoherer Reaktionsgeschwindigkeit, bezogen auf die Cu-Oberflache, ablief als
an Cu/Cr,0Oz-Katalysatoren oder Cu/SiO,-Katalysatoren. Auch der Zusatz von ZnO-
Pulver, das selbst a's nicht aktiv fur die genannte Reaktion gilt, zu Cu/Cr,O5 bewirkte
eine deutliche Zunahme der Reaktionsgeschwindigkeit. Zudem unterschied sich die
Produktverteilung bei der Hydrierung an Cu/ZnO-Katalysatoren von der an Cu/Cr,0O3-
Katalysatoren. An den Cu/ZnO-Katalysatoren wurde aus Methanol und Wasser Koh-
lendioxid gebildet, wahrend es bei Messungen mit den Cu/Cr,0Os-Katalysatoren nicht
im Produktgemisch gefunden wurde. Bei der Hydrierung an Cu/Cr,Os-Katalysatoren
wurde fir hohe DM S-Umsétze ein molares Stoffmengenverhéltnis von y-Butyrolacton
zu Tetrahydrofuran von nahezu 1 erreicht, wahrend an den Cu/ZnO-Kontakten nur
geringe Mengen an THF gebildet wurden.

Bereits Miya et al. (1973) zeigten, dass dehydratisierte, saure Oxide der Metalle Alu-
minium und Silizium die Bildung von THF auf Kosten von 1,4-Butandiol bzw. y-
Butyrolacton fordern. Sie setzten in der Gasphase Maleinsaureanhydrid an einer
physikalischen Mischung aus einem Cu-Katalysator und einem bei 1000 °C kalzinier-
ten Al,Os-SiO-Katalysator vollstandig zu Tetrahydrofuran um. Auch Zimmermann et
al. (1994) beobachteten, dass dehydratisierte, saure Oxide von Al und Si die Reaktion
zu THF foérderten, auf Kosten von BDO bzw. GBL.

Zhang et al. (1998) setzten Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren unterschiedlicher Zusam-
mensetzung bei der Gasphasenhydrierung von Maleinsaurediethylester (Diethylmal eat
bzw. DEM) ein. Eine Variation des Aluminiumanteils zeigte, dass der Umsatz mit der
Erhohung des Al-Anteils abnahm, bel gleichem Cu/Zn-Verhdltnis. Grole Al-Anteile
erhohten aufgrund der sauren Eigenschaften des Al,O; bel nahezu gleichem Diethyl-
maleat-Umsatz die Tetrahydrofuran-Selektivitét auf Kosten von 1,4-Butandiol. Eine
Verringerung des Cu/Zn-Verhédtnisses bei gleichem Al-Anteil erhdhte die Aktivitét
bezliglich der Gasphasenhydrierung von DEM sowie die BDO-Selektivitét, wahrend
die Selektivitat zu THF abnahm. Diese Beobachtung steht in Einklang mit den Ergeb-
nissen von Brocker und Schwarzmann (1977). Sie schlugen fir eine grol3e Selektivitéat
zu 1,4-Butandiol einen Cu/ZnO/Al,Oz-Katalysator und zur Steigerung der THF-Selek-
tivitdt einen Cu/Al,Os-Katalysator vor.
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Muller et al. (2003) verwendeten extrudierte Katalysatoren aus Cu/ZnO/Al,O3 unter-
schiedlicher Zusammensetzung bei der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat. Sie
zeigten ebenfalls, dass hohe Al,Os-Anteile die Selektivitat zu THF fordern. Beim Ver-
gleich mit reinen Cu/Zn-Katalysatoren, wo die Produkte GBL, BDO und THF gebildet
wurden, treten bei den aluminiumoxidhaltigen Katalysatoren nur y-Butyrolacton und
Tetrahydrofuran im Produktgas auf. Sie begrindeten dieses Ergebnis durch die Be-
schleunigung der Dehydratisierungsreaktion von BDO zu THF durch die leicht sauren
Eigenschaften des Aluminiumoxids. Weiterhin konnten sie zeigen, dass auf diesem
Reaktionsweg mit den verwendeten Kontakten THF-Ausbeuten von bis zu 100 % er-
reichbar sind.

Kiksal et al. (2002) untersuchten Cu/ZnO-Katalysatoren verschiedener Zusammen-
setzung bei der Flissigphasenhydrierung von Bernsteinsaureanhydrid. Dabei beobach-
teten sie einen grof3en Einfluss des Cu/Zn-Verhaltnisses auf die Aktivitét der Katalysa-
toren. Die groiten Umsédtze wurden fur die Katalysatoren mit Cu/Zn-Verhaltnissen
nahe 1 erzielt. Fir Kontakte mit gréf3eren und kleineren Cu/Zn-Verhdtnisse nahm die
Aktivitdt ab. Zum Vergleich setzten sie die gleichen Katalysatoren bel der Flissig-
phasenhydrierung von Maleinsdureanhydrid ein. Dabel nahm die Aktivitét beztglich
der MSA-Umsetzung mit steigendem Cu-Gehalt stetig zu.

Als geeignete Katalysatoren fur die Hydrierung von Maleinsaure, MSA und Estern der
Maleinsdure kommen somit insbesondere Cu-Katalysatoren in Betracht. Dabel zeigen
Cu/ZnO- und Cu/Cr,0Os-Katalysatorsysteme die vielversprechensten Eigenschaften
beziiglich Aktivitét und Wertproduktselektivitét. Allerdings wird aufgrund der Toxizi-
tét von Chrom die Verwendung von Cu/Cr,Os-Katalysatoren aus umweltpolitischer
Sicht eingeschrankt werden. Somit wird das Hauptinteresse in Zukunft den Cu/ZnO-
Katalysatoren gelten. Zumal in der Literatur mehrfach die positiven Eigenschaften des
Zinkoxides auf die Dispersion des Kupfers und somit auf die katalytische Aktivitét
herausgestellt wurden. Eine Erweiterung des Katalysatorsystems mit der Komponente
Al,O3 hat denselben Effekt. Zudem hat die Verwendung von Aluminiumoxid auch
einen Einfluss auf die Wertproduktselektivitdt aufgrund seiner sauren Eigenschaften.
Dies ist ein Aspekt der die Aufmerksamkeit an diesen Katalysatoren fur die Hydrie-
rung von Maleinsaure bzw. Maleinsureestern zusétzlich erhoht.
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KAPITEL 3

KATALYSATORENTWICKLUNG

3.1 Herstellung der Katalysatoren

Wie in Kapitel 2.3 bereits erwédhnt wurde, sind kupferhaltige Katalysatoren besonders
gut fur die Hydrierung von Dialkylestern geeignet. Die Zugabe von Zink und Alumi-
nium kann die Dispersion von Kupfer erhdhen und so die katalytisch Aktivitat des
Katalysators erhthen (Zhang et al., 1998). Uber die ideale Zusammensetzung von
Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren fur den Hydriereinsatz zur Herstellung des priméaren
Zielproduktes 1,4-Butandiol werden in der Literatur keine einheitlichen Angaben
gemacht. Aus diesem Grund wurden bei der Katalysatorentwicklung die molaren
Stoffmengenanteile von Kupfer, Zink und Aluminium systematisch variiert, um eine
optimale Zusammensetzung zu ermitteln. Ziel war es, Katalysatoren mit einer mog-
lichst grofen spezifischen Kupferoberflache zu erhalten, da diese maf3geblich fur die
Aktivitét des Katalysators bei die Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat verant-
wortlichist (Mokhtar et al., 2001).

Diein dieser Arbeit untersuchten Katalysatoren wurden durch Simultanféllung aus den
Metallnitraten hergestellt. Als Fallungsreagenz diente eine Natriumcarbonatldsung.
Der Aufbau der Anlage, die fir die Fallung der Katalysatorvorléaufer (M etall carbonate)
verwendet wurde, ist in Abbildung 3.1 dargestellt. Als Falungsgeféal diente ein dop-
pelwandiger Glaszylinder mit einem Innendurchmesser von 14 cm und einer Hohe von
30 cm, dessen Mantel mit zirkulierendem Heizwasser zur Temperierung durchsplt
wurde. Fir eine gleichméfdige Durchmischung der Fallungssuspension wurde ein vier-
fligeliger Glasrilhrer verwendet, der mit einer Umdrehungszahl von 400 Uin™ be-
trieben wurde. Zur Messung von Temperatur und pH-Wert diente ein in die Suspen-



20 KAPITEL 3

sion eingetauchtes Thermometer bzw. eine pH-Elektrode, die an einem digitalem pH-
Meter angeschlossen war. Zwei Mikrodosierpumpen sorgten fir eine kontinuierliche
Zufuhr der Losungen, die jeweils in einem Glaskolben mit 1 | Inhalt bereitgestellt
wurden. Die Zuleitungsschlduche wurden durch Glasrohrstutzen im Glasdeckel des
Fallungsgeféies gefihrt, so dass eine reproduzierbare Positionierung gewahrleistet
war. Abbildung 3.2 zeigt die schematische Anordnung von Ruhrer, Thermometer, pH-
Elektrode und Zuleitungsschlduchen im Gefal3querschnitt.

Pumpen
e
mjl& S
— —>
Ablauf
X X
S[] '
pH-Meter .
pH-Elektrode
. .
Ruhrer —i—
Thermometer
' ! Me-N03- Na.2C03'
Heizwasser-_, Losung Losung
Zulauf I:|

Abb. 3.1: Schematischer Aufbau der Fallungsapparatur.

Die Herstellungsbedingungen beruhen auf einer Préparationsvorschrift zur Herstellung
von Cu-Katalysatoren von Herman et al. (1979). Vor Beginn der Fallung wurde 1 |
entionisiertes Wasser in den doppelwandigen Glaszylinder vorgelegt und auf eine
Temperatur von 86 °C erwarmt, die wéhrend des gesamten Fallungsvorgangs konstant
gehalten wurde. Unter stdndigem Ruhren wurden kontinuierlich eine 1IM-Metallsalz-
|6sung und eine 1M-Natriumcarbonatl 6sung zudosiert (V orlagemenge war jeweils 1 1).
Die Metallsazlosung setzte sich aus gelostem Kupfer-, Zink- und Aluminium-Nitrat
zusammen. Durch Variation der Mengenverhaltnisse an Metallnitraten in der LOsung
konnten auf diese Weise verschiedene Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren hergestellt wer-
den, welche die molare Zusammensetzung der Metalle in der Ausgangslésung wider-
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spiegeln. Die Falung wurde bei einem konstanten pH-Wert von 7 durchgefihrt, wel-
cher Uber das Verhdltnis der Volumenstréme zwischen der MetalInitratlGsung (sauer)
und der Natriumcarbonatlésung (alkalisch) geregelt werden konnte. Die Volumen-
stréme betrugen ca. 4,5 ml-min™ firr die Me-NO3-L6sung und ca. 7,0 ml-min™ fiir die
Na,COs3-L Osung.

Thermometer

Ruhrer

Zuleitungen

pH-Elektrode

Abb. 3.2: Schematische Darstellung der Geréateanordnung im Gefal3quer schnitt.

Sobald die Natriumcarbonatl 6sung annahernd verbraucht war, wurde der Fallungsvor-
gang beendet und die Beheizung abgeschaltet. Die Suspension wurde weliter gerthrt
und kuhlte innerhalb von ca. 1 h auf Raumtemperatur ab, bevor sie das erste Mal ab-
filtriert wurde. Zum Auswaschen der im Niederschlag verbliebenen Natrium- und
Nitrat-lonen wurde das Falungsprodukt in 1 | entionisiertem Wasser resuspendiert und
erneut abfiltriert. Dieser Vorgang wurde funfmal wiederholt. Die erhaltene Feucht-
masse aus den Metallcarbonaten wurde in diinner Schicht fir einen Zeitraum von 16 h
bei einer Temperatur von 80 °C getrocknet. Pro Charge wurden ca. 80 g an trockenem
Produkt erhalten. Die getrockneten Pulver wurden anschlief3end in einem Ofen kalzi-
niert, wobel die Temperatur innerhalb von 2 h von Raumtemperatur auf 350 °C erhoht
wurde und dann ca. 1 h konstant gehalten wurde. Dabei werden die Metallcarbonate in
die entsprechenden Oxide umgewandelt. Die Kalzinierungsbedingungen wurden von
Schlander (2000) Gbernommen. In Kapitel 3.3 wird ndher auf die thermische Vorbe-
handlung der Katalysatoren eingegangen werden. Nach der Kalzinierung wurden die
Katalysatorvorlaufer mit einem Druck von 5 bar zu Tabletten verpresst, im Morser mit
Pistill zerkleinert und anschlief3end gesiebt. Auf diese Weise wurden zwei verschie-
dene Partikelfraktionen fir den Reaktoreinsatz hergestellt: 0,2 bis 0,315 mm und 0,315
bis 0,5 mm.
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3.2 Variation der Katalysator zusammensetzung

Ergebnisse der XRD-M essungen

Die getrockneten Katalysatorvorlaufer sowie die kalzinierten Proben wurden auf ihre
Kristallstruktur hin untersucht. Die Rontgenbeugunganalysen (XRD) wurden am Insti-
tut fur Mineralogie und Geochemie der Universitét Karlsruhe (TH) mit einem Diffrak-
tometer (Siemens, Diffracll) unter Verwendung von Cu-Ka-Strahlung angefertigt.
Die XRD-Analysen zeigten, dass fur alle kalzinierten Katalysatorvorlaufer mit unter-
schiedlichen Cu/Zn Verhaltnissen und einem molaren Al-Anteil von 5 mol-% eindeu-
tig CuO und ZnO nachgewiesen werden konnte (Abbildung 3.3). Es war jedoch nicht
maoglich, Aluminiumoxid zu identifizieren, da diese Phase(n) rontgenamorph war(en).
Die Definition des molaren Metallanteilsist in Gleichung 3.1 angegeben.

(3.2)

mit  x,,.; Molarer Anteil des Metallsi im Katalysator
Nyei Stoffmenge des Metallsi im Katalysator in mol

Zn0O

Intensitat

Cu/Zn=1:2
T T T T

3,0 15,0 27,0 39,0 51,0 63,0
2-Theta

Abb. 3.3: XRD-Spektrum eines kalzinierten Katalysatorvorldufers mit molarem Cu/Zn-
Verhaltnis von 1:2 und molarem Al-Anteil von 0,05; nachgewiesene Phasen: CuO und ZnO.
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Mit steigendem Al-Anteil wurde die Intensitét der ermittelten Peaks schwécher. Bel
einem Al-Anteil von 30 mol-% konnten sie nicht mehr zugeordnet werden. Die
gesamte Probe war dann rontgenamorph. Dies galt auch fur die getrockneten Kataly-
satorvorlaufer mit einem Al-Anteil von 0,3. Die getrockneten Katalysatorvorl&ufer mit
einem Al-Anteil von 5 und 10 mol-% und gleichem Cu/Zn-Verhaltnis unterschieden
sich kaum in ihrer Kristallstruktur. Allerdings hat das Cu/Zn-Verh&ltnis bei konstan-
tem Al-Anteil Einfluss auf die Kristallstruktur der getrockneten Katalysatorvorlaufer
(Abbildung 3.4). Bei den getrockneten Katalysatorvorldufern mit hohem Cu-Anteil
konnte Malachit [CuCO;-Cu(OH),], und bel Proben mit niedrigem Cu-Anteil Hydro-
zinkit [Zns(COs3),(OH)g] und Aurichalcit [(Zn,Cu)s(CO3),(OH)¢] nachgewiesen
werden.

HA A

Cu/Zn=1:2
- M
‘©
k%)
C
9
k=

M
M
M
Cu/Zn=2:1
I T T T T
3,0 15,0 27,0 39,0 51,0 63,0

2-Theta

Abb. 3.4: XRD-Spektren von getrockneten Katalysatorvorlaufern mit Cu/Zn = 1.2 bzw. 2:1
und 5 mol-% Al; nachgewiesene Phasen: Aurichalcit (A), Hydrozinkit (H) und Malachit (M).

Bel der Kazininierung der getrockneten Katalysatorvorlaufer mit unterschiedlichen
Cu/Zn-Verhdtnissen und einem molaren Al-Anteil von 0,05 wurden die Phasen Mala-
chit, Aurichalcit und Hydrozinkit in CuO und ZnO Uberfihrt. Hier hatte der Antell an
Kupfer bzw. Zink einen Einfluss auf die Kristallinitét der CuO- bzw. ZnO-Phase. Bel
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kalzinierten Katalysatorvorlaufern mit kleinem Al-Anteil nahm die Kristallinitét von
CuO bzw. ZnO mit steigendem Cu bzw. Zn-Anteil zu, was an einer Steigerung der
Intensitét der entsprechenden Peaks zu beobachten war.

Ergebnisse der BET- und Kupferoberflachenanalyse

Die kazinierten Kontakte wurden zum einen auf ihre BET-Oberflache (Micromeritics
ASAP 2010) und zum anderen auf ihre spezifische Kupferoberfldche untersucht. Diese
erfolgte anhand der Zersetzung von Lachgas an davor reduzierten Proben nach einer
Methode von Chinchen et al. (1987), die im Anhang (A1) beschrieben ist. In Abbil-
dung 3.5 sind die ermittelten Gesamt- und Kupferoberflachen als Funktion des mola-
ren Aluminiumanteils fur Katalysatoren mit einem Cu/Zn-Verhdtnis von 1:1 aufgetra-
gen. Zum Vergleich wurden Messwerte fir einen Katalysator mit gleichem Cu/Zn-
Verhéltnis aber ohne Aluminium aus einer Arbeit von Schlander und Turek (1999)
eingeflgt. Es ist zu erkennen, dass die Gesamtoberfléche der Katalysatoren mit stei-
gendem Al-Antell stetig zunimmt. Fur die Cu-Oberflache ergibt sich ein Maximum
mit 31,3 m2-g'1 bei einem Al-Antell von 5 mol-%. Bel hoheren Aluminiumanteilen
falt die Kupferoberflache wieder stark ab. Dabei wurde die grofite Cu-Oberflache
ebenfalls fur einen Al-Anteil von 0,05 bestimmt.

100
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1
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o
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o
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Oberflache / m?.g*

N
o
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0,0 0,1 0,2 0,3
molarer Al-Anteil

Abb. 3.5: BET- und spezfische Cu-Oberflache als Funktion des Al-Anteils fur Cu/ZnO/Al,O3-
Katalysatoren mit molarem Cu/Zn-Verhaltnis= 1:1.
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Um den positiven Einfluss des Al,O; bezliglich der Cu-Oberflache zu nutzen, wurde
fur die weiteren Untersuchungen ein konstanter Al-Anteil von 5 mol-% gewahlt. In
Abbildung 3.6 wird der Einfluss des molaren Cu-Anteils auf die BET- und Cu-Ober-
flache der Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren gezeigt. Mit steigendem Cu-Anteil ist fir die
Gesamtoberflache zundchst keine eindeutige Abhéngigkeit erkennbar, die Werte
streuen um einen Mittelwert von ca. 70 m?-g™. Dagegen steigt die Kupferoberfléche
mit Erhéhung des Cu-Anteils stetig an, bis bei einem Kupfergehalt von 63,3 mol-%
(Cu/Zn = 2:1) ein Maximum von 34,7 m*g™ erreicht wird. Bei htheren Cu-Anteilen
ist sowohl fur die BET-Oberflache als auch fir die Cu-Oberflache eine starke Ab-
nahme zu beobachten.
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80 - o © Sget

60 A ° °
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molarer Cu-Anteil

Abb. 3.6: BET- und Cu-Oberflache als Funktion des Cu-Anteils fir Cu/ZnO/Al,Os-Katalysa-
toren mit einem molaren Al-Anteil von 0,05.

Die Untersuchung des Katalysatorsystems Cu/ZnO/Al,O; bezlglich der ideaen
Zusammensetzung liefert also folgendes Ergebnis. Um eine moglichst grofe Cu-
Oberflache und damit eine hohe Hydrieraktivitét zu erreichen, sind Katalysatoren mit
einem molaren Al-Anteil von 0,05 und Cu/Zn-Verhdtnissen von 1:2, 1:1 und 2:1 am
geeignetsten. Der positive Einfluss der Zugabe von Zink und Aluminium bezlglich der
spezifischen Kupferoberflache der Kontakte kann dabei wahrscheinlich hauptsachlich
auf eine gesteigerte Cu-Dispersion im Festkorper zuriickgefuhrt werden.



26 KAPITEL 3

3.3 Einflussder Katalysatorvor behandlung

In Vorversuchen zur Ermittlung der katalytischen Aktivitét beziiglich der Gasphasen-
hydrierung von Dimethylmaleat zeigten ale eingesetzten Katalysatoren das gleiche
Verhalten. In den ersten Betriebsstunden unter Reaktionsbedingungen nahm die Akti-
vitdt der Katalysatoren stark ab, bis nach ca. 12 h ein stationdrer Umsatz erreicht
wurde. Die erneute Bestimmung der spezifischen Cu-Oberflache der nach Reaktions-
einsatz ausgebauten Katalysatoren lieferte korrespondierende Ergebnisse. Die Kupfer-
oberflache der Kontakte hatte um 21 bis 31 % abgenommen, wobei der Katalysator
mit einem Cu/Zn-Verhéltnis von 1:2 mit einer Abnahme um ca. 21 % von 29,0 m*-g*
auf 22,9 m*g™* die hochste Stabilitat aufwies. Die entsprechenden Messergebnisse sind
in Abbildung 3.7 aufgetragen.

40
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Scy /! Mig™
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Abb. 3.7 Kupferoberflachen in Abhangigkeit des Cu-Anteils ermittelt fur frische Katalysa-
toren (ausgefillte Symbole) bzw. Ausbaukontakte nach Reaktionseinsatz (offene Symbole).

Es wird angenommen, dass Sinterungseffekte in der wasserstoffreichen Atmosphére
im Reaktor (p =10 - 35 bar, T = 180 bis 220 °C und molarer H,-Anteil > 0,99) fur die
Katalysatorinstabilitét in den ersten Betriebsstunden verantwortlich sind. Als Ldsungs-
ansatz zur Vermeidung der starken Oberfl&chenabnahme des Kupfers unter Reaktions-
bedingungen wurde untersucht, ob eine thermische Vorbehandlung bei htheren Tem-
peraturen einen positiven Effekt auf die Katalysatorstabilitét hat.



KATAL YSATORENTWICKLUNG 27

Statt einer Kalzinierung der getrockneten Katalysatorvorléufer bei 350 °C, wie aus der
Arbeit von Schlander (2000) Gbernommen, wurden Temperaturen von 400, 500 und
600 °C gewahlt. Zur weiteren Optimierung der thermischen V orbehandlung wurde die
Prozedur in einem Drehrohrofen ausgefihrt. Zuvor fand die Kalzinierung in einem
statischen Muffelofen statt. FUr diese Messreihe wurden die drel Katalysatorproben
herangezogen, welche in den bisherigen Untersuchungen die grofiten Cu-Oberfléachen
aufwiesen. Es handelt sich dabei um die Kontakte mit den Cu/Zn-Verhdtnissen von
1:2, 1:1 und 2:1 und einem Al-Anteil von 5 mol-%. Es zeigte sich, dass durch die
Kazinierung bel hoheren Temperaturen der Verlust an Oberflachenkupfer unter
Reaktionsbedingungen geringer ausfallt. Allerdings resultierten aus der thermischen
Vorbehandlung bei 600 °C von vornherein viel kleinere Cu-Oberflachen. Die besten
Ergebnisse konnten mit der Kalzinierungsprozedur bei 500 °C erreicht werden. Die so
behandelten Katalysatorvorlaufer verloren unter Reaktionsbedingungen nur zwischen
8 und 11 % ihrer urspringlichen Kupferoberflache. In Abbildung 3.8 sind zum Ver-
gleich die spezifischen Cu-Oberflachen der bei 350 °C kalzinierten und der bei 500 °C
im Drehrohrofen thermisch vorbehandelten Proben, vor und nach Reaktionseinsatz,

aufgetragen.
40
vor (350°C)
35 A
; 30 4 vor (500°C)
e | O
\8 25 | nach (500°C) \‘Q
U) D ------ D. P
20 9 nach (350°C)
15 . .
0,2 0,4 0,6 0,8

molarer Cu-Anteil

Abb. 3.8: Kupferoberflachen in Abhangigkeit des molaren Cu-Anteils von Katalysator proben
vor (ausgefillte Symbole) und nach (offene Symbole) Reaktionseinsatz, Kalznierungtemper a-
tur: 350 °C (Quadrate) bzw. 500 °C (Kreise).
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Bel genauerem Studium der Daten scheint es zundchst verwunderlich, dass die bel
hoherer Temperatur kalzinierten Katalysatoren grofere Ausgangsoberfléchen an
Kupfer aufweisen. Dies kann jedoch durch die Verwendung eines Drehrohrofens fur
die thermische Vorbehandlung der Proben erklart werden. Unter der Annahme, dass in
einem Drehrohrofen eine homogene Temperaturverteilung herrscht, wogegen in einem
statischen Muffelofen das Auftreten von Temperaturgradienten wahrscheinlich ist,
resultiert eine gleichméaldigere Partikel grofRenverteilung des Kupfers.

Die bei 500 °C erhaltenen grofReren Cu-Oberflachen und die unter Reaktionsbedingun-
gen hoéhere Stabilitéat der Katalysatoren wird auch im Umsatzverhalten sichtbar (Abbil-
dung 3.9). Die Kontakte besitzen einen wesentlich héheren Anfangsumsatz und ndhern
sich in einer um die Hélfte verkirzten Einlaufphase (ca. 6 h) auf ein deutlich h6heres
stationdres Umsatzniveau as die bei 350 °C kalzinierten Proben. Es wird angenom-
men, dass dieses Verhaten sich mit einer, aus der héhere Kalzinierungstemperatur
resultierenden, hoheren Kristallinitét und damit stabileren Kristallstruktur erklaren
lasst. Zur Verdeutlichung sind in Abbildung 3.10 die ermittelten XRD-Spektren von
bei unterschiedlichen Temperaturen kalzinierten Proben gegeneinander aufgetragen.
Man sieht deutlich, wie die Intensitdt der ermittelten Peaks mit steigender Kalzinie-
rungstemperatur zunimmt.

1,0
0,9 i kalz. bei 500 °C
08 L T TR
2 = \
[a)
P o
0,7 1 ® Y
%o anet
0,6 - kalz. bei 350 °C
0,5 T T T
0 4 8 12 16

Standzeit / h
Abb. 3.9: Anfangsumsatz von DMS als Funktion der Standzeit fir einen bel 350 °C (Kreise)
kalzinierten Katalysator (Cu/Zn = 2:1) und einen bei 500 °C (Quadrate) kalzinierten Kontakt
((Cu/Zn = 1:2). Reaktionsbedingungen: T = 240 °C, p = 10 bar, H,/DMM = 45,
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Abb. 3.10: XRD-Spektren der bei 400, 500 bzw. 600 °C kalzinierten Katalysatorvorlaufer mit
Cu:Zn 1:2 und 5 mol-% Al; nachgewiesene Phasen: CuO und ZnO.

Die Untersuchungen zur thermischen Katalysatorvorbehandlung zeigten, dass der
Katalysator mit einem Cu/Zn-Verhdtnis von 1:1 und einem Al-Anteil von 5 mol-%,
kalziniert bei 500 °C, unter Reaktionsbedingungen die grofdte Kupferoberflache mit
28,8 m*-g™* und die gréfite Aktivitat aufweist. Aus diesem Grund wurde dieser Kontakt
fUr die nachfolgenden kinetischen Messungen ausgewahit.
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KAPITEL 4

VERMEIDUNG DER POLYMERBILDUNG

4.1 Problemstellung

In diesem Kapitel soll auf das Problem der Polymerbildung wéhrend der Gasphasen-
hydrierung von Dimethylmaleat eingegangen werden. Bei den Polymeren handelt es
sich vermutlich um Polyester aus den Ausgangsstoffen Dimethylmaleat bzw. Dime-
thylsuccinat und dem bei der Hydrierung entstehenden Produkt 1,4-Butandiol. Das
Phianomen deutet sich zunichst durch eine defizitire Kohlenstoffbilanz an, welche als
Quotient aus dem Kohlenstoffgehalt des Eduktgasstroms zum Kohlenstoffgehalt des
Produktgasstroms definiert ist (vergleiche Kapitel 5.3). Begleitet wird die Polymer-
bildung durch einen ansteigenden Druckverlust in der Anlage. Nach Abbruch des
Versuches und Abkiihlung der Anlage auf Raumtemperatur wurde im Katalysatorbett
des Reaktors und in den sich anschlieBenden Leitungen eine teerartige Masse mit
braunlich-schwarzer Farbung gefunden. Interessant ist die Beobachtung, dass dabei
immer dhnliche Reaktionsbedingungen vorlagen: (1) hoher Reaktionsdruck, (2) nie-

drige Reaktionstemperatur und (3) relativ gro3e Esterkonzentration im Zulauf.

Den folgenden Untersuchungen zur Vermeidung unerwiinschter Polymerbildung lag
die Hypothese zugrunde, dass die Bildung dieses Polymers durch Kondensation einer
oder mehrerer Reaktionsspezies in den Poren des Katalysators begiinstigt oder sogar
ausgelost wird. Deshalb wurden fiir die beteiligten Stoffe zunéchst die Séttigungs-
dampfdriicke bestimmt, und anschliefend im interessanten Druck- und Temperatur-
bereich die Esterkonzentrationen im Zulauf berechnet, bei denen der Partialdruck einer

Spezies den entsprechenden Séttigungsdampfdruck erreicht.
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4.2 Berechnungen der erforderlichen Verdinnungen

Zunéchst wurden fiir alle in wesentlichen Mengen an der Reaktion beteiligten Subs-
tanzen die Dampfdruckkurven ermittelt. Der Zusammenhang zwischen Séttigungs-
dampfdruck einer reinen Komponente 1 und der Temperatur kann mit der Antoine-

Gleichung beschrieben werden.

P B
log,| P—|=A-[—> 4.1
Ogm[mbarJ (T/K+Cj @1

mit p’ Sattigungsdampfdruck iiber ebener Fliissigkeitsoberfliche in mbar

A,B,C Antoinekonstanten

Die entsprechenden Antoineparameter wurden verschiedenen Literaturquellen entnom-

men und sind in Tabelle 4.1 aufgelistet.

Tab. 4.1: Antoinekonstanten der an der Reaktion beteiligten Substanzen.

Antoinekonstanten

Spezies Referenz
A B C

Dimethylsuccinat (DMS)  10,50956  4994,685 194,849 (Vogel, 1934)

y-Butyrolacton (GBL) 11,18937  5483,764 193,404 (Dykyi et al., 1984)

1,4-Butandiol (BDO) 8,53422  2292,100 -86,690 (Dykyi et al., 1979)

Tetrahydrofuran (THF) 7,12118  1202,942  -46,818 (Scott, 1970)

Methanol (MeOH) 8,15853 1569,613 -34,846 (Ambrose et al., 1975)

Fiir die Substanz Dimethylmaleat, das Edukt der Hydrierungsreaktion, konnten in der
Literatur keine Angaben beziiglich des Sittigungsdampfdruckes gefunden werden.
Aus diesem Grund wurden die gleichen Werte wie fiir Dimethylsuccinat verwendet.
Dies sollte eine vertretbare Vorgehensweise sein, da die Stoffe dhnliche Siedepunkte
besitzen: 473,2 K fiir Dimethylsuccinat und 477,7 K fiir Dimethylmaleat. Die in den
jeweiligen Referenzen beschriebenen Sattigungsdampfdriicke bzw. die mit den gege-
benen Antoinekonstanten berechneten Dampfdruckkurven der genannten Reaktions-

spezies sind in Abbildung 4.1 liber der Temperatur aufgetragen.
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Abb. 4.1: Sattigungsdampfdruck als Funktion der Temperatur fur unterschiedliche Reaktions-
spezies. Symbole stellen einzelne Dampfdruckwerte dar, Linien sind mit Antoinekonstanten

berechnet.
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Anhand der Kurven ist zu erkennen, dass die Dampfdriicke fiir Methanol und Tetra-
hydrofuran um mindestens eine GroBBenordnung grofler sind als die der anderen Stoffe.
Damit ist eine Kondensation dieser Reaktionsspezies relativ gering und in den weite-
ren Berechnungen wurden nur noch Dimethylsuccinat (DMS), y-Butyrolacton (GBL)
und 1,4-Butandiol (BDO) beriicksichtigt.

Als néchster Schritt wurde fiir jede der drei Substanzen das molare Wasserstoff/Ester-
Verhiltnis im Zulauf ermittelt, bei dem der jeweilige Partialdruck einer Spezies sich
dem entsprechenden Sittigungsdampfdruck anndhert. Die Berechnungen wurden kon-
servativ durchgefiihrt, d. h. fiir jede Substanz wurde der maximal erreichbare Stoff-
mengenanteil in Betracht gezogen. Fiir den Ester (DMS) ist dies der Stoffmengenanteil
im Eduktstrom. Bei den Berechnungen fiir GBL und BDO wird vorrausgesetzt, dass
DMS vollstindig umgesetzt und kein Tetrahydrofuran gebildet wird. Weiterhin wird
angenommen, dass die Reaktion von GBL zu BDO (Gleichung 4.2) sich im thermo-
dynamischen Gleichgewicht befindet und die Produkte in den daraus resultierenden
Stoffmengenanteilen vorliegen. Diese Annahme scheint gerechtfertigt, da das partielle
thermodynamische Gleichgewicht bereits nach relativ kurzen Verweilzeiten erreicht
wird (Schlander, 2000).

(CH,),c00+2H, - HO(CH,),OH (4.2)

Die druckunabhingige Gleichgewichtskonstante K,, fiir diese Reaktion ldsst sich mit
Gleichung 4.3 formulieren. Da Wasserstoff wihrend der Reaktion immer in groem
Uberschuss vorliegt, wird sein Partialdruck niherungsweise mit dem Gesamtdruck im

Reaktor gleichgesetzt (py, =p).

2
_|P ) )
K, = (ﬁj [Ep_j [Ep_J 4.3)
P PeaL Y
mit p° Standarddruck (p° = 1,013 bar)

Weiterhin konnen die Partialdriicke der einzelnen Komponenten durch die jeweiligen

Stoffmengenanteile x; ersetzt werden. Damit vereinfacht sich K, zu:



VERMEIDUNG DER POLYMERBILDUNG 35

K, = (XB_Do] [EEJ (4.4)
XeBL p

Fiir die Gleichgewichtsreaktion von GBL zu BDO wurden von Schlander und Turek

(1999) Werte fiir K, experimentell bestimmt. Sie beriicksichtigten dabei Ergebnisse
aus Messungen mit verschiedenen Ausgangsstoffen (DMM, GBL und BDO) und bei
unterschiedlichen Driicken. In Abbildung 4.2 ist das Ergebnis dargestellt.
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Abb. 4.2: Druckunabhéngige Gleichgewichtskonstante als Funktion der reziproken Tempera-
tur mit Bestimmungsgleichung nach Schlander (2000).

Die Temperaturabhédngigkeit der Gleichgewichtskonstanten und somit auch des Stoff-
mengenverhitnisses von 1,4-Butandiol zu y-Butyrolacton kann durch die van't-Hoff-
Gleichung beschrieben werden (Gleichung 4.5). Die Standardreaktionsenthalpie wurde
zu AH,° = -65 kJ-mol” bestimmt.

dinK, _ AH°
dT RO

4.5)

mit  AH,® Standardreaktionsenthalpie in kJ-mol’

r
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Tab. 4.2: Fir DMS GBL bzw. BDO individuell berechnete molare Wasser stoff/Ester-Ver hélt-
nisse im Zulauf, bei denen Kondensation der jeweiligen Komponente auftreten kann (fettge-
druckte Werte entsprechen dem jeweils hochsten Wert flr ein Druck-Temperatur-Paar).

Dimethylsuccinat (DMS)

p / bar 10 20 30 40 50 60 70

T/°C molare Wasserstoff/Ester-Verhaltnisse im Zulauf
180 15 31 46 62 78 94 110
190 11 23 35 47 59 71 83
200 8 18 27 36 45 55 64
210 6 13 21 28 35 42 49
220 5 10 16 22 27 33 38
230 3 8 12 17 21 26 30
240 3 6 10 13 17 20 24
250 2 5 7 10 13 16 19

y-Butyrolacton (GBL)

p / bar 10 20 30 40 50 60 70

T/°C molare Wasserstoff/Ester-Verhaltnisse im Zulauf
180 15 18 17 15 13 11 10
190 12 16 16 15 13 12 11
200 10 14 15 14 13 12 11
210 8 12 13 12 13 12 11
220 6 10 12 12 12 11 11
230 5 8 10 11 11 11 10
240 4 7 9 10 10 10 10
250 3 5 7 8 9 9 9

1,4-Butandiol (BDO)

p / bar 10 20 30 40 50 60 70

T/°C molare Wasserstoff/Ester-Verhaltnisse im Zulauf
180 13 60 118 177 235 292 347
190 7 34 73 113 153 193 231
200 4 20 44 72 100 128 156
210 3 11 27 46 66 86 106
220 3 7 17 29 43 58 72
230 3 4 10 19 29 39 50
240 3 3 6 12 19 26 34
250 3 3 4 8 12 18 23
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Mit den so bestimmten maximalen Stoffmengenanteilen wurden die molaren Wasser-
stoff/Ester-Verhiltnisse im Zulauf berechnet, bei denen wihrend der Reaktion Kon-
densation von DMS, GBL bzw. BDO aufgrund des Erreichens des entsprechenden
Séttigungsdampfdrucks einsetzen kann. Die erhaltenen Ergebnisse fiir die bei der
Hydrierung von Dimethylmaleat reaktionstechnisch interessanten Temperaturen und
Driicke sind in Tabelle 4.2 aufgefiihrt.

Die Berechnungen zeigen, dass die Kondensation von GBL nur bei niedrigen Driicken
auftreten kann. Bei Driicken hoher als 10 bar sind DMS bzw. BDO ausschlaggebend
beziiglich des einzustellenden H,/DMM-Verhiltnisses. Wobei bei niedrigen Tempera-
turen BDO bzw. bei hoheren Temperaturen DMS die kritische Komponente ist. Fiir
Driicke von 60 bar oder hoher ist die Kondensation von BDO im gesamten Tempera-
turbereich von 180 °C bis 250 °C am wahrscheinlichsten. In Tabelle 4.3 werden die
berechneten Grenzverhiltnisse abhingig von Druck und Temperatur zusammen-

fassend aufgelistet.

Tab. 4.3: Kombination der limitierenden molaren Wasser stoff/Ester-Verhaltnisse im Zulauf,
bei denen Kondensation eines Reaktanten mdglich ist.

Limitierende Grenzwerte beziiglich Kondensation einer Reaktionsspezies

p / bar 10 20 30 40 50 60 70

T/°C molare Wasserstoff/Ester-Verhaltnisse im Zulauf
180 15 60 118 177 235 292 347
190 12 34 73 113 153 193 231
200 10 20 44 72 100 128 156
210 8 13 27 46 66 86 106
220 6 10 17 29 43 58 72
230 5 8 12 19 29 39 50
240 4 7 10 13 19 26 34
250 3 5 7 10 13 18 23
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Zur Vermeidung des Auftretens von Kondensation einer Reaktionsspezies wihrend
der Hydrierung von Dimethylmaleat ist ein molares Wasserstoff/Ester-Verhéltnis in
der Zufuhr einzustellen, welches groBer ist als der angegebene Wert fiir eine Druck-
Temperatur-Bedingung. In Abbildung 4.3 sind die ermittelten Grenzverhéltnisse noch
einmal grafisch als Funktion der Reaktionstemperatur und des Reaktionsdrucks aufge-

tragen.

350
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200 -

150 A Isobgren von
10 bis 70 bar
100 -

50 -

O Ll Ll Ll Ll
180 190 200 210 220 230 240

T/°C

molares H,/DMM-Verhaltnis

Abb. 4.3: Minimal erforderliche molare Wasser stoff/Ester-Verhaltnisse zur Vermeidung von
Kondensation einer Reaktionsspezies in Abhangigkeit von Druck und Temperatur.
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4.3 Berlcksichtigung spezifischer
K atalysator eigenschaften

In den bisherigen Berechnung der minimal erforderlichen molaren Wasserstoff/Ester-
Verhiéltnisse wurde noch nicht der Effekt der Kapillarkondensation beriicksichtigt, wie
er in porosen Katalysatorsystemen auftreten kann. In den Poren des Katalysators ist
der Sattigungsdampfdruck einer Spezies gegeniiber dem Sittigungsdampfdruck der
umgebenden Gasphase erniedrigt. So kann es innerhalb der Poren bereits zur Konden-
sation eine Komponente kommen, obwohl in der d&ulleren Gasphase der normale Sitti-
gungsdampfdruck noch nicht erreicht ist. Da dieser Effekt von der Porenstruktur bzw.
der Porengrof3e eines Katalysators bedingt wird, miissen diese Betrachtungen fiir jeden
verwendeten Katalysator einzeln durchgefiihrt werden und kénnen nicht verallgemei-

nert werden.

Zur Berechnung der Dampfdruckerniedrigung in den Poren des Katalysators wurde die
Kelvin-Gleichung verwendet, wobei vereinfacht eine zylindrische Porengeometrie

angenommen wird.

P _ exp[z 6, v wm,L} (4.6)
rlo) ROTDp

mit p’ Sattigungsdampfdruck iiber ebener Fliissigkeitsoberfliche in mbar
p(p) Dampfdruck iiber gekriimmter Fliissigkeitsoberflache in mbar
Kriimmungsradius in nm
0., Oberflichenspannung in N'm’”
V., Molvolumen der Fliissigkeit in m>-mol’

R Gaskonstante (R = 8,314 J'mol™-K™")

Fiir den in den katalytischen Messungen verwendeten Cu/ZnO/Al,O;-Katalysator mit
der Zusammensetzung Cu/Zn/Al = 0,475/0,475/0,05 wurde mittels Quecksilberporosi-
metrie-Analyse (Micromeritics, Autopore III) ein mittlerer Porendurchmesser dp von

ca. 14,6 nm ermittelt. Aus diesem Grund wurden die Werte fiir den Kriimmungsradius
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zwischen p = dp = 14,6 nm fiir eine benetzte Pore und p = dp/2 = 7,3 nm flir eine ge-
fiillte Pore variiert. Da es schwierig ist, eine genaue Angabe iiber die Oberflachen-
spannung o v der Reaktantenmischung zu machen, wurden Werte zwischen 0,01 und
0,12 N'm™ gewihlt, wie sie typisch fiir kurzkettige Diole und Wasser sind. Weiterhin
wurde das Molvolumen V1 von 1,4-Butandiol (V1 = 102,41-10° m3-mol'1) einge-
setzt, da es sich hierbei, wie im vorangegangenen Kapitel gezeigt, um die beziiglich

Kondensation kritischste Komponente bei hoheren Reaktionsdriicken handelt.

Maximale Dampfdruckerniedrigung in den Katalysatorporen erhélt man fiir den hochs-
ten Wert der Oberflichenspannung von o v = 0,12 N'm™ und fiir einen Kriimmungs-
radius von p = dp/2 = 7,3 nm bei einer gefiillten Pore. Die berechnete Verringerung
des Sattigungsdampfdruckes lag zwischen 59 % bei 180 °C und 55 % bei 240 °C. Um
die Auswirkung der Dampfdruckerniedrigung zu verdeutlichen, sind in Abbildung 4.4
die molaren H/DMM-Verhiéltnisse zum einen ohne (durchgezogene Linien) und zum
anderen mit (gestrichelte Linien) Beriicksichtigung von Kapillarkondensation bei
verschiedenen Driicken aufgetragen. Weiterhin sind in den Diagrammen experimentell
untersuchte Betriebspunkte eingezeichnet, bei denen defizitire Kohlenstoffbilanzen
und ein Verkleben der Katalysatorschiittung beobachtet wurde (ausgefiillte Kreise)

und bei denen ein sicherer Betrieb moglich war (offene Kreise).

Man sieht, dass sich die limitierenden molaren H,/DMM-Verhiltnisse bei Beriicksich-
tigung der Dampfdruckerniedrigung in den Katalysatorporen zu hoheren Werten ver-
schieben. Weiterhin ist zu erkennen, dass die experimentell untersuchten Betriebsbe-
dingungen recht gut mit den Berechnungsergebnissen iibereinstimmen. Damit ist es
moglich, mit Hilfe des vorgestellten Modells unter Einbeziehung katalysatorspezifi-
scher Daten sichere Betriebsbedingungen fiir die einstufige Gasphasenhydrierung von
Dimethylmaleat auszuwidhlen. Ob eine Fahrweise mit den erforderlichen hohen Ver-
diinnungen des Esters ein technisch bzw. wirtschaftlich Vorteil gegeniiber der prakti-
zierten, mehrstufigen Hydrierung ist, kann an dieser Stelle nicht beantwortet werden.
Denkbare Verbesserungen liegen in der Entwicklung von Katalysatoren mit anderer
Porenstruktur (z. B. Exdrudate), um das Auftreten von Porenkondensation mdoglichst
auszuschlieBen. Auch eine Ausrichtung des Verfahrens auf das Zielprodukt Tetrahy-

drofuran, welches aufgrund seiner hoheren Dampfdruckwerte bei wesentlich kleinerer



VERMEIDUNG DER POLYMERBILDUNG 41

Eduktverdiinnung hergestellt werden konnte, stellt eine interessante Alternative dar.
Hierfiir wére die Verwendung von Katalysatoren mit mehr sauren Zentren notwendig
(Mdaller, 2003).
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Abb. 4.4: Minimal erforderliche molare H,/DMM-Verhéltnisse zur Vermeidung von Konden-
sation einer Reaktionsspezies fur 25, 35 und 50 bar bel einer ebenen Flissigkeitsoberflache
(durchgezogene Linie) und bei Berlicksichtigung der Dampfdruckerniedrigung in einer geftill-
ten Pore (gestrichelte Linie). Versuchsbedingungen, bei denen Polymerbildung beobachtet
wurde (ausgefiillite Kreise) und bel denen keine Probleme auftraten (offene Kreise).
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KAPITEL 5

KINETISCHE EXPERIMENTE UND AUSWERTUNG

5.1 Beschreibung der Hydrierungsanlage

Abbildung 5.1 zeigt das Verfahrensflief3bild der Versuchsapparatur, in der die reak-
tionskinetischen Messungen durchgefiihrt wurden. Im Folgenden werden die einzelnen
Anlagenteile und ihre Funktion erlautert.

Dosierung der Edukte

Wasserstoff (Reaktant und Trégergas fur den Gaschromatographen), das Inertgas
Helium und das Standardgas Stickstoff werden Druckflaschen entnommen und konnen
mit Hilfe thermischer Massendurchflussregler (Bronkhorst, HI-TEC, F-201C) ent-
sprechend den gewilinschten Konzentrationen dosiert werden. Der bei Raumtemperatur
flissig vorliegende Reaktant Dimethylmaleat (DMM) wird in einem Edelstahldruck-
behdlter mit einem Volumen von 500 ml bereitgestellt. Um eine gleichmélige
Dosierung von DMM zu gewéhrleisten, wird der Vorratsbehalter mittels Heliumgas
mit einem gegeniber dem Anlagendruck um ca. 5 bar erhdhten Druck beaufschlagt.
Durch Verwendung von zwei parallel angeordneten thermischen Massendurchfluss-
reglern fur Flissigkeiten kann die Menge an zudosiertem DMM in einem weiten
Bereich variiert werden. Mit dem grof3eren Regler (Bronkhorst, HI-TEC, FA-11-0)
konnen bis zu 15 g/h Flissigkeit zudosiert werden, mit dem kleineren (Bronkhorst, Hi-
TEC, Liqui-(p)-Flow) bis zu 1,5 g/h. An die Dosierung schliefét sich eine Mischventil-
Warmetauscher-Einheit an (Bronkhorst, HI-TEC, W-002-119-P/W-100), worin der
flUssige Reaktant im Wasserstoffstrom zerstaubt und vollsténdig verdampft wird (VD).
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Abb. 5.1: VerfahrensflieRbild der Hydrierungsanlage.
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Druckregelung

Der Druck in der Anlage wird mit einem elektronischen Drucksensor (Bronkhorst, HI-
TEC, P-502C) gemessen und kann mit zwel parallel angeordneten Nadelventilen
(Kammer, Typ 80157) geregelt werden. Die Ventile haben verschieden Sitzgrofen mit
unterschiedlich grofRen Durchfluss-Kennwerten (kys,= 0,000016 bzw. 0,00063). Mit
den individuell ansteuerbaren Ventilen ist eine konstante Druckregelung in einem
moglichst grofden Druck- und Volumenstrombereich méglich.

Reaktor

Der integral betriebene Rohrreaktor (R) aus Edelstahl hat eine Lange von 270 mm,
einen AufRendurchmesser von 16 mm und einen Innendurchmesser von 13 bzw. 8 mm.
Durch Verwendung unterschiedlicher Reaktorgrdf3en soll das Verhdtnis von Partikel-
grofde zu Rohrdurchmesser bei Messungen mit unterschiedlichen Partikelfraktionen
und K atalysatoreinwaagen moglichst konstant gehalten werden, um so eine ideale Kol-
benstromung zu gewdhrleisten (siehe Anhang A.3). Der schematische Querschnitt
eines befiillten Reaktorsist in Abbildung 5.2 dargestelit.

Der Gasstrom wird von unten in den Reaktor eingeleitet und durchstromt zun&chst
eine Siliziumcarbid-Schittung (SiC). Die SiC-Schittung vor der eigentlichen Kataly-
satorschittung dient zur Bildung einer annahernd idealen Kolbenstromung. Zudem
wird der Gasstrom dabei auf Reaktionstemperatur erwarmt. Die Lange der Vorheiz-
zone wird so gewahlt, dass trotz unterschiedlicher Katalysatoreinwaagen eine Mindest-
lange (Vorheizzone plus Katalysatorschuttung) von ca 12 cm erreicht wird. Nach der
SiC-Schittung folgt die Katalysatorschittung, die mit SIC im Volumenverhdtnis 1:1
verdinnt ist. Durch die Verdinnung mit SIC soll eine lokale Temperaturerhohung
durch die stark exotherme Hydrierungsreaktion vermieden werden. SiC verteilt die
entstehende Warme aufgrund seiner guten Warmeleitfahigkeit gleichmaldig dber die
Katalysatorschiittung. Die Glaswolle, die sich zwischen den unterschiedlichen Fest-
bettschittungen und am Anfang bzw. Ende des Reaktors befindet, dient dazu, die
einzelnen Partikelschichten voneinander zu trennen und einen moglichen Austrag zu
verhindern.
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Thermoelemente
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Abb. 5.2: Schematische Darstellung des Reaktors.

Der isotherm betriebene Rohrreaktor wird von zwel Aluminiumhalbschalen umschlos-
sen, die mit einer umlaufenden Nut versehen sind, in der sich eine spiraférmige, elek-
trische Widerstandsheizung befindet. Zwel weltere, durch Klemmbtigel verspannte
Aluminiumhalbschalen umschlief3en und fixieren die inneren Halbschalen und die
Heizung. Ein Ni/Cr-Ni-Mantelthermoelement an der Reaktorauf3enwand dient als
Messglied fur die Temperaturregelung. Die Temperatur in der Katalysatorschittung
kann mittels eines |angs der Reaktorachse gefuihrten Ni/Cr-Ni-Mantelthermoel ementes
gemessen werden. Der Temperaturgradient zwischen Katalysatorschittung und
Reaktorauf3enwand betrug bel allen Messungen zwischen 2 und 3 K.
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Analytik

Das den Reaktor verlassende Produktgas wird auf Atmospharendruck entspannt und
mit dem fUr die Gaschromatographie bend6tigten Standardgas Stickstoff vermischt. Mit
einem Probenschleifenventil (PS) (Vaco, Typ A4-8UWT) kann dem Gasstrom eine
Probe entnommen werden, um sie einem Gaschromatographen (GC) (Hewlett-Pack-
ard, 5890 Serie 1) zur Analyse zuzuleiten. Dieser ist mit einer Kapillarsdule (WCOT
Fused Sllica, CP-Wax 52 CB), einem Warmeleitfahigkeitsdetektor und einem Integra-
tor (Hewlett-Packard, 3396 Serie I11) ausgestattet (siehe Anhang A.2). Zur Bestim-
mung der Eintrittskonzentration kann der Eduktgasstrom mit Hilfe von zwei 3-2-
Wege-Ventilen um den Reaktor herumgeleitet (Bypass) und so der Analyse zugefiihrt
werden.

Nach der Probenahme wird der Abgasstrom zum Auskondensieren organischer Kom-
ponenten durch zwel Kihlfalen geleitet. Die erste Kuhlfalle (KF1) wird bel Raum-
temperatur (ca. 25 °C) betrieben, die zweite (KF2) ist mit Eiswasser auf 0 °C tem-
periert.

Zur Vermeidung von unerwinschter Kondensation von Edukten bzw. Produkten wer-
den alle Anlagenkomponenten, wie Leitungen, Hdhne und Ventile, zwischen Flissig-
keitsdosierung und der ersten Kihlfalle mit elektrischen Widerstandsheizungen auf ca.
200 °C beheizt.

Sicher heitstechnik

Zur Gewdhrleistung eines sicheren Betriebes der Versuchsanlage sind die mit Druck
beaufschlagten Anlagenkomponenten mindestens bis zu eéinem maximalen Druck von
100 bar bei 25 °C und ale beheizten Anlagenteile mindestens bis zu einer maximalen
Temperatur von 230 °C be 50 bar ausgelegt. Als Dichtungsmaterialien werden im
Mischventil Kalrez®, in den 3-2-Wege-Ventilen Teflon® und sowohl im Druckregel-
ungsventil as auch im Probenschleifenventil Graphit verwendet. Aul3er den genannten
Dichtungsmaterialien bestehen die Anlagenkomponenten aus Edelstahl (V2A). Im
gesamten Temperatur- und Druckbereich ist somit Bestandigkeit der verwendeten
Materialien gegentiber den Edukten bzw. Produkten gewahrlei stet.
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Die gesamte Versuchsanlage befindet sich in einem Gehause mit Abzug. Dies verhin-
dert im Falle einer Leckage eine Anreicherung von Wasserstoff und minimiert die
hiermit verbundene Explosionsgefahr. Zusétzlich wird die Umgebung der Versuchs-
anlage mit Hilfe eines Wasserstoffsensors (Auer, Ex-Alarm ED 098) Uberwacht. So-
bald der Messkopf eine Wasserstoffkonzentration von 10 % der unteren Zindgrenze
registriert, wird die Wasserstoffzufuhr zur Anlage mittels eines Magnetventils unter-
brochen. Die Wasserstoffzufuhr wird auch unterbrochen, wenn der Anlagendruck den
Sollwert um 10 bar Uberschreitet. Steigt der Anlagendruck auf Uber 60 bar, 6ffnet ein
Uberstromventil, und das Gas kann tiber eine Abgasleitung entweichen.
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5.2 Versuchsdurchftihrung und Reaktionsbedingungen

Zur Durchfiihrung der kinetischen Messungen wird der Reaktor in der in Kapitel 5.1
beschriebenen Weise mit Katalysatorvorlaufer befllt und in die Anlage eingebaut.
Zur Uberprifung der Dichtigkeit wird die gesamte Anlage mit Helium geflutet und der
Anlagendruck auf ein um ca. 10 bar hoheres Niveau als der spatere Reaktionsdruck
gebracht. Danach wird die Heliumatmosphére auf Umgebungsdruck entspannt.

K atalysator aktivierung

Zur Aktivierung des Katalysators wird das Kupfer(l1)-oxid des Katalysatorvorlaufers
entsprechend Gleichung 5.1 zu Kupfer reduziert.

CuO(s) + H,(9) —~ Cu(s) + H,0(9) (5.1)

Die Reduktion wird bei Atmosphérendruck durchgeftihrt. Der Katalysatorvorlaufer
wird mit Helium Uberstromt und auf 140 °C aufgeheizt. Nachdem die Temperatur eine
halbe Stunde gehalten wurde, wird Wasserstoff zudosiert. Die Temperatur wird dann
stetig bis auf 240 °C erhoht. Danach wird diese Temperatur gehalten und die Wasser-
stoffkonzentration erhoht, bis nur noch reiner Wasserstoff den Katalysator Uberstromt.
Die exakten Bedingungen sind in Tabelle 5.1 aufgefihrt. ZnO und Al,O3; werden unter
diesen Bedingungen nicht reduziert. Befindet sich reduzierter Katalysator im Reaktor,
wird dieser permanent mit Wasserstoff tberstrémt, um eine Reoxidation des metalli-
schen Kupfers auszuschlief3en.

Tab. 5.1: Bedingungen fur diein situ Reduktion des CuO im Katalysator.

V.. Crie Cy, AT T ty
cm’ in~'  Vol.-% Vol. - % Kh™ °C h

1. 100 100 0 100 140 0,5
2. 300 97 3 20 240 0,5
3. 300 75 25 -~ 240 0,25
4, 300 50 50 -~ 240 0,25
5. 300 25 75 -~ 240 0,25
6. 300 0 100 - 240 0,5
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Kinetische M essungen

Ist der Katalysator reduziert und befindet sich die Katalysatorschittung auf Reaktions-
temperatur, wird der Druck aufgebaut, bei dem die Messung stattfinden soll. Hierzu
wird der gewilnschte Wasserstoffvolumenstrom eingestellt, das Absperrventil
zwischen Reaktor und Bypass fur den notwendigen Druckausgleich gedffnet und mit
Hilfe der Druckregelung der Arbeitsdruck aufgebaut. Danach wird das Absperrventil
wieder geschlossen und flUssiges Dimethylmaleat zudosiert. Weiterhin beginnt man
mit der Zugabe des Standardgases Stickstoff vor dem Probenentnahmeventil.

Die Reaktanten werden zunéchst durch die Bypassleitung der Analytik zugefihrt. Zur
Bestimmung der Eintrittskonzentration des Reaktantengemisches werden im Intervall
von ca. 20 min (Dauer einer vollsténdigen GC-Analyse) dem Gasstrom Proben ent-
nommen. Entspricht die Eintrittskonzentration dem gewtnschten Wert und ist diese
Uber den Verlauf von vier GC-Analysen stationdr, wird das Gasgemisch durch den
Reaktor geleitet und mit der Messung begonnen. Sobald ein stationdrer Zustand
erreicht wird (nach mehreren Stunden), bzw. sich die Zusammensetzung des Produkt-
stroms wéhrend eines Zeitraums von ca. 1,5 h (entspricht vier GC-Analysen) nicht
geéndert hat, ist ein Versuch beendet. Zur Kontrolle wird nach jedem Versuch noch-
mals die Eingangskonzentration des Eduktgasstroms bestimmt, bevor neue Reaktions-
bedingungen eingestellt werden und eine weitere Messung gestartet wird. In Tabelle
5.2 sind die eingestellten V ersuchsbedingungen zusammengefasst.

Tab. 5.2: Ubersicht der eingestellten Reaktionsbedingungen.

Reaktortemperatur 180/200/220/240 °C
Reaktionsdruck 10/25/35/50 bar
Gesamtkatalysatormasse 0,5/1,0/2,0/4,0¢
H,-Volumenstrom (NTP) 250 - 1000 mihin™
N-Volumenstrom (NTP) 1,3 - 26 mitin™

Edukt(DMM)-Massenstrom 0,4 - 8,6 g™
molares Verhaltnis H,/DMM 45/150/250
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5.3 Versuchsauswertung

Die Analyse des die Anlage verlassenden Gasstromes erfolgte mit einem Gaschroma-
tographen (siehe Anhang A.2). Mit Hilfe eines daran angeschlossenen Integrators
wurde der zeitliche Verlauf des vom Detektor erzeugten Spannungssignals aufge-
zeichnet und integriert. Dabel ist die vom Integrator zu einer bestimmten Retentions-
zeit ermittelte Peakflache F; proportional zu der in den Gaschromatographen einge-
spulten Konzentration ¢; einer Komponentei.

F~c

(5.2)

Fir die weitere Auswertung mussen die gemessenen Flachenanteile mit der relativen
Empfindlichkeit bezlglich einer individuellen Spezies gewichtet werden. Aus diesem
Grund wurde fUr jede detektierte Komponente i ein Korrekturfaktor g; bestimmt, der
auf die entsprechende Flache des Standardgases Stickstoff bezogen ist.

L =q 09 (5.3

Das Konzentrationsverhaltnis kann durch das entsprechende Verhétnis der Stoffmen-
genstrome ersetzt werden. Daraus ergibt sich fir den Stoffmengenstrom der Kompo-
nentei:

N F
N = (5.4)
a R,

Als relatives Konzentrationsmal’ dient der Stoffmengenanteil x;, wobei der im Uber-
schuss vorliegende Wasserstoff nicht berticksichtigt wird.

X, = (5.5)

)
N
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Mit Hilfe des bekannten Stoffmengenstromes des Ausgangstoffes i am Reaktoreingang
kann eine Kohlenstoffbilanz durchgeftihrt werden, die fir Y = 1 exakt erfillt ist.

ZNi (2,

N o [E;

i,ein i

Yo

(5.6)

mit ¢ Anzahl der Kohlenstoffatome in Molekl i

Im betrachteten offenen Reaktionssystem wird die chemische Umsetzung mit Hilfe
integraler Grof3en beschrieben. Diese erhdlt man aus einer Stoffbilanz im stationdren
Zustand fr den Bilanzraum um den Rohrreaktor (Abbildung 5.3).

I:\li, ein N| aus

> pr = const. Mkat Tr = const.

Abb. 5.3: Darstellung des Bilanzraums um den Rohrreaktor.

Beim Einsatz von Dimethylmaleat (DM M) als Edukt zeigte sich, dass dieser mit gerin-
gen Mengen an Dimethylfumerat (DMF), ein Isomeres von DMM, bei dem die End-
gruppen entgegengesetzt um die Doppel bindung angeordnet sind, und Dimethylsucci-
nat (DMS) verunreinigt ist. Aul3erdem lauft die Hydrierung der Doppelbindung von
DMM und DMF so schnell ab, dass sie bei alen Messungen vollstandig zu DM S um-
gesetzt werden und nicht mehr im Produktgas nachweisbar sind (Schlander, 2000).
Daher wird als Mal3 fur die katalytische Aktivitat der Katalysatoren der Umsatz von
Dimethylsuccinat X pys herangezogen.

Neo. . -N
XDMS = Z Esirslm DMS, aus (57)
Ester, ein

Die Reaktorselektivitdt einer Komponente i bezogen auf DM S wird anhand der Stoff-

mengenstrome und des stéchiometrischen Koeffizienten v; wie folgt definiert:
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N,
Rg = Vows _ iaus 5.8
oS Vi E‘ZNEster,ein - NDMS,aus ( )

Weiterhin wird eine modifizierte Verweilzeit bzw. Raumzeit t.q eingefihrt, die sich
aus dem Verhdltnis der eingewogenen Katalysatormasse my 4 zu dem durch den Reak-
tor geleiteten Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen (Tg, pr) ergibt.

= Mt (5.9)

tmod V

Der Volumenstrom kann dabei aufgrund des grof3en Wasserstoffuberschusses as
konstant angesehen werden.
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5.4 Modellierung der Reaktionskinetik

In diesem Kapitel wird auf die Vorgehensweise bel der formalkinetischen Beschrei-
bung der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat mit Hilfe eines mathematischen
Modells eingegangen. Hierbel wird der Bilanzraum "Reaktor" betrachtet. Bel diesem
globalen Ansatz kdnnen und sollen keine mechanistischen Einzelheiten der chemi-
schen Umwandlung betrachtet oder aufgeklart werden, da diese nicht zur Auslegung
eines technischen Prozesses notwendig sind. Ziel ist es, eine moglichst einfache
qualitative und quantitative Beschreibung des beobachteten Reaktionsgeschehens zu
entwickeln.

5.4.1 Reaktionsnetz und kinetische Ansatze

Aufbauend auf den Arbeiten von Schlander (2001) wurde zur Modellierung der Reak-
tionskinetik ein moglichst einfaches Reaktionsnetz aufgestellt. Das von ihm vorge-
schlagene Reaktionsnetz wurde aufgrund der beobachteten Ergebnisse leicht abgewan-
delt, indem einige Reaktionspfade verandert oder weggelassen wurden. Wie in Abbil-
dung 5.4 zu sehen, fungiert Dimethylsuccinat as Ausgangsstoff fur die Modellierung.

M. 12 Im,24
DMS——GBL ——— BDO
I'm,42
rm,25 rm,43
BuOH THF

Abb. 5.4: Verwendetes Reaktionsnetz.

Die vorgelagerte Séttigung der Doppelbindung des Dimethylmaleats wird nicht
berlicksichtigt, da diese Reaktion bereits bei sehr kleinen Verweilzeiten vollstandig
abgeschlossen ist, und deswegen im untersuchten Verwellzeitbereich auch kein
Dimethylmaleat im Produktgas analysiert werden konnte.
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In einem ersten Schritt reagiert nun Dimethylsuccinat zu y-Butyrolacton (Reaktions-
pfad 12).

Vi
C‘H3—COOCH3 + 2H, o fm12 O + 2CH;OH (5.10)
CH3—COOCH;3
DMS GBL

In einer Gleichgewichtsreaktion reagiert y-Butyrolacton weiter zu 1,4-Butandiol.
Zwischen diesen beiden Substanzen stellt sich ab einer hinreichend grof3en Verwellzeit
das partielle thermodynamische Gleichgewicht ein (Reaktionspfade 24 und 42).

0
/
m24  +2H, COH
0O = = 5.11
ma2  -2H, OH (5.11)

GBL BDO

Im Gegensatz zum Reaktionsnetz von Schlander (2001) wird nun die Bildung von
Tetrahydrofuran aus 1,4-Butandiol berticksichtigt (Reaktionspfad 43).

OH m,43
s, O + H,0
COH C 2 (5.12)

BDO THF

Welterhin wird angenommen, dass aus y-Butyrolacton auch das Nebenprodukt Butanol
gebildet werden kann (Reaktionspfad 25).

/J
.
ifo +3H, — =~~~ _OH +H0 (5.13)

GBL BuOH
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Das zweite Nebenprodukt, Kohlendioxid, wird nach Turek et al. (1994) aus den bei
den Reaktionen zu y-Butyrolacton bzw. Tetrahydrofuran entstehenden Koppel produk-
ten Methanol bzw. Wasser gebildet (Reaktionspfad S).

'm,s
CHsyOH + H,0 — > CO, + 3H, (5.14)

Zur Modellierung der experimentell ermittelten Konzentrationsverlaufe als Funktion
der Verweilzeit missen reaktionskinetische Ansétze fir die einzelnen Reaktionspfade
gewahlt werden. Dazu wird die Reaktionsgeschwindigkeit auf die Katalysatormasse
bezogen, wie es bei heterogen katalysierten Reaktionen zweckmaldig ist.

= 198 (5.15)
Comy, dt

mit r,, auf Katalysatormasse bezogene Reaktionsgeschwindigkeit in mol[gs*

& Reaktionslaufzahl bezliglich Reaktionspfad ij in mol

m,,, Gesamtmasse desKatalysatorsing

Die Reaktionsgeschwindigkeiten werden mit kinetischen Ansdtzen erster Ordnung
bezliglich des organischen Reaktionspartners beschrieben:

M = Kin,ij L€ (5.16)
rm,S = km,s EMeOH (517)

mit k.. Geschwindigkeitskoeffizient bezogen auf die Katalysatormasse in
cm?’@'l@l
C, Konzentration der Komponentei in der umgebenden Gasphase in

mol @m

Da Wasserstoff stets in groRem Uberschuss vorhandenist (c,, >>ce,, ), wird er in den

kinetischen Ansétzen nicht berticksichtigt (nullte Ordnung).
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Die Geschwindigkeitskonstante ky, 4> der Riickreaktion von 1,4-Butandiol zu y-Butyro-
lacton kann mit Hilfe der Gleichgewichtsbedingung ersetzt werden:

m.24 _ Xgpo (5.18)

5.4.2 Bestimmung der kinetischen K oeffizienten

Zunéchst wird fur jede Komponente i die Stoffbilanz innerhalb eines differentiellen
Volumenelements dV des isotherm betriebenen Rohrreaktors aufgestellt:

% =-div (Ci Eﬂio)+ div (Di,eff [grad Ci)+ (z (Vi,ij A )J dm (5.19)

dv

[

mit U, Geschwindigkeitsvektor fir das Leerrohr in cms*

D, €effektiver Diffusionskoeffizient der Komponentei in der Gasmischung

(beriicksichtigt molekulare Diffusion und Dispersion) in cm?S*
v,.  stochiometrischer Koeffizient der Komponentei in der Reaktion ij

(Edukte erhalten negative Vorzeichen)

Der fur die Messungen eingesetzte Rohrreaktor kann als ideales Stromungsrohr mit
Pfropfstromung angesehen werden (siehe Anhang A.3). Somit haben der Geschwin-
digkeitsvektor fur das Leerrohr und der Vektor grad(c) lediglich in axialer Richtung
Betrage grofder Null. Bei begriindeter Vernachléssigung der Dispersion ergibt sich der
in Abbildung 5.5 dargestellte Fall. Im stationdren Zustand reduziert sich Gleichung
5.19 zu folgendem Ausdruck.

o:-M{Z(\;. T )ja% (5.20)

dz WML Qv

1
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V,Ci,z V,Ci,z+dz

» pRr=const.

i Tr=const.

Abb. 5.5: Bilanzraum fir ein differentielles Volumenel ement des Rohrreaktors.

Weiterhin gelten nachstehende Beziehungen, die in Gleichung 5.20 eingesetzt werden
konnen.

V = u0 |:SReak (521)
dv =S, @z (5.22)

mit  u, L eerrohrgeschwindigkeit in cm-s*

Sk Querschnittsflache des Reaktorsin cm?

Damit erh&lt man fir einen konstanten Volumenstrom durch den Reaktor folgenden
Ausdruck.

d‘:cid = (v, T) (5.23)
mo ]

Die Kopplung von Gleichung 5.23 mit den kinetischen Ansédtzen (Gleichungen 5.16
und 5.17) und dem in Abbildung 5.4 vorgestellten Reaktionsnetz fihrt zu folgendem
Differentialgleichungssystem:

_dCDMS = 12 = K2 [Cos (5.24)

dtmod Y Y

—dgtMeOH =2 “fms = 205 12 Eons ~Kms [yeon (5.29)
mod

dc

k= M2 ~Tm2s ~Tn2s tThaz = Koyrz [Bpys ~ (km,24 + km,25) [epL + K4z [apo (5.26)

dt

mod
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dt =Tn24 “Tna2 Tz = km,24 E:GBL - (km,42 + km,43) E:BDO (5-27)
mod

ACrye =43 = Koz [0 (5.28)

dtmod ’ ’

dc

THZO =125 T sz ~Tns = Kinos [€aa T Kz Bapo —Kins [Eyeon (5.29)
mod

dc

—% = Mms = km S B:MeOH (5-30)

dtmod ’ ’

d;tB—uw =T2s = Kios [Bap (5.31)

Aufgrund der Vereinfachung, dass die Séttigung der Doppelbindung bel der Model-
lierung der Reaktionskinetik nicht berticksichtigt wird, sind die Anfangsbedingungen
bei der modifizierten Verweilzeit von t,,oq = O wie folgt festgel egt:

CDMS,ein = CDMM,ein = Cein (532)

CaaL,ein ~ CBpO,ein = CTHF,ein — CBuoH,ein — CMeoH,ein — CH,0,ein — Cco,, ein (5.33)

Fur die Losung des Differentialgleichungssystems wird ein numerisches Verfahren
verwendet. Zu Beginn der Berechnungen werden Startwerte fur die kinetischen Para-
meter knj; vorgegeben. Zur Losung wird ein Integrationsalgorithmus fir sogenannte
steife Differentialgleichungssysteme verwendet. Die Variation der kinetischen Para-
meter wird nach der Levenberg-Marquardt-Methode durchgefiihrt. Im Gegensatz zur
Simplexmethode verwendet dieser Algorithmus neben den Funktionswerten auch die
Ableitungen der zu minimierenden Funktion nach den Parametern, wodurch mit ihm
ein deutlich verbessertes Konvergenzverhalten erreicht wird. Die kinetischen Para-
meter werden iterativ so lange variiert, bis die Zielfunktion ihr Minimum erreicht. Als
Zielfunktion dient die Quadratsumme des Quotienten der Betrage der absoluten Differ-
enzen von gemessenen und berechneten Konzentrationen geteilt durch die Standard-
abweichung o;.

2

C —-C

o.

i,mess i,rech

X' =22

(5.34)
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Die Standardabweichung o; der Messwerte wird empirisch abgeschétzt. Es wird ange-
nommen, dass sie sich aus dem Produkt des Messwertes mit seiner relativen Messge-
nauigkeit und einem unteren Schwellenwert zusammensetzt. Diese Formel entspricht
einem typischen Messfehler in der Konzentrationsbestimmung.

0, =10 molem™® +0,1[¢, (5.35)

I,mess
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KAPITEL 6

ERGEBNISSE DER KINETISCHEN M ESSUNGEN

6.1 Formalkinetische Beschrelbung

In diesem Kapitel wird auf die Ergebnisse der formalkinetischen Beschreibung der
Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat mit Hilfe des in Kapitel 5.4 vorgestellten
mathematischen Modells eingegangen. Wie bereits erwahnt, soll die Formalkinetik
eine moglichst einfache qualitative und quantitative Beschreibung des beobachteten
Reaktionsgeschehens wiedergeben. Sie soll und kann keinen Aufschluss Uber den
chemischen Mechanismus der ablaufenden Reaktionen liefern. Ziel ist es, mit den
ermittelten kinetischen Daten die Auslegung eines technischen Prozesses zu ermog-
lichen.

In Abbildung 6.1 und Abbildung 6.2 sind typische Ergebnisse der Hydrierung von
Dimethylmaleat dargestellt. Die zugrundeliegenden Messungen wurden bei einer
Reaktionstemperatur von 200 °C und einem Reaktordruck von 25 bar durchgefihrt.
Das am Reaktoreingang vorliegende molare Verhdtnis von Wasserstoff zu Dimethyl-
maleat betrug 150, was bei den gegebenen Bedingungen einer Estereingangskonzen-
tration von coyy = 4,2400° moligm™ entspricht. In den Diagrammen entsprechen die
Symbole den experimentell ermittelten Messwerten. Die abgebildeten Kurvenverléufe
wurden mit Hilfe der in Kapitel 5.4 vorgestellten mathematischen Modellierung gene-
riert. Die erhaltenen Ergebnisse zeigen eine gute Ubereinstimmung zwischen Experi-
ment und mathematischer Beschreibung. Das vorgeschlagene Reaktionsnetz (Abbil-
dung 6.3) mit kinetischen Ansétzen erster Ordnung bezogen auf die kohlenstoffhalti-
gen Reaktionsspezies scheint somit gut fur die formalkinetische Beschreibung der
Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat geeignet zu sein.
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Das linke Diagramm von Abbildung 6.1 zeigt die Stoffmengenanteile als Funktion der
modifizierten Verweilzeit. Dargestellt sind die Verlaufe von Dimethylsuccinat (DMS),
und der Hauptprodukte y-Butyrolacton (GBL), 1,4-Butandiol (BDO) und Tetrahydro-
furan (THF). Zudem wird der Konzentrationsverlauf des Koppelprodukts Methanol
(MeOH) wiedergegeben, von dem bei der Reaktion von DMS zu GBL der doppelte
Formelumsatz beziiglich des reagierenden Kohlenwasserstoffes freigesetzt wird. Bel
diesen Reaktionsbedingungen wurde ein DMS-Umsatz von 95 % erreicht. Die Kon-
zentrationsverlaufe von GBL und BDO sind typisch fur Zwischenprodukte. Zunéachst
steigen beide Kurven steil an und néhern sich einem maximalen Niveau, um bei hohe-
ren Verwellzeiten und verstérkter THF-Bildung wieder leicht abzufallen. Der Stoff-
mengenanteil von THF, dem Endprodukt der untersuchten Reaktion, steigt nur lang-
sam an und erreicht bei der grofdten Verweilzeit sein Maximum.

1,0 0,8
087 0,6 -
0,6 A1
Xi RSi 0,4 T
0,4 - ‘
2 4
0,2 \ 0
0,0 L I S | ‘.|\'\|v 0,0 T T T T

0 2 4 6 8 00 02 04 06 08 10

tmod / 9-s-CM™ Xoms

® DMS GBL BDO THF MeOH

Abb. 6.1: Soffmengenanteile von DMS und der Hauptprodukte Uber der modifizierten Ver-
weilzeit (links) und Selektivitdten der Wertprodukte Uber dem Umsatz (rechts). Gemessene
(Symbole) und berechnete (Kurven) Werte. T = 200 °C, p = 25 bar, H,/DMM = 150.

Die im rechten Diagramm von Abbildung 6.1 aufgetragenen Reaktorselektivitdten der
Hauptprodukte Gber dem Umsatz bestatigen dieses Ergebnis. Das Primarprodukt der
Esterhydrierung ist y-Butyrolacton. Extrapoliert man die Reaktorselektivitat fir einen
Umsatz gegen Null, erhdlt man die Kornselektivitét, welche fur das Produkt GBL dem
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Wert 1 entspricht. Bel steigendem Umsatz fallt die GBL-Selektivitdat zu Gunsten der
Folgeprodukte 1,4-Butandiol und Tetrahydrofuran ab. Eine Besonderheit der unter-
suchten Reaktion ist die Gleichgewichtsreaktion zwischen GBL und BDO. Diese
bestimmit, abhéngig von Druck und Temperatur, die zu erwartende Produktverteilung
dieser beiden Spezies. Bei einer Temperatur von 200 °C und einem Druck von 25 bar
betragt das thermodynamische molare Verhédtnis von BDO zu GBL gleich 0,95.
Experimentell wurde ein Wert von 0,90 erreicht, was als eine recht gute Anngherung
an das thermodynamische Gleichgewicht zu deuten ist. Eine detailliertere Betrachtung
des Gleichgewichtes folgt spéter in diesem Kapitel. Fur das Zielprodukt BDO wird
unter diesen Reaktionsbedingungen bel einem Umsatz von 86 % eine maximale Selek-
tivitét von ca. 44 % erreicht, was einer Ausbeute von 38 % entspricht.

Abb. 6.2: Stoffmengenanteile von THF und der Nebenprodukte Uber der modifizierten Ver-
wellzeit. Gemessene (Symbole) und berechnete (Kurven) Werte. T = 200 °C, p = 25 bar,
H,/DMM = 150.

Die Stoffmengenanteile der Nebenprodukte fir die Hydrierung von Dimethylmaleat
bei 200 °C, 25 bar und einem Wasserstoff/Ester-Verhatnis von 150 sind in Abbildung
6.2 in Abhangigkeit der modifizierten Verwellzeit aufgetragen. Zusétzlich wurden die
Messergebnisse fur Tetrahydrofuran eingefiigt, da diese mit der gebildeten Menge an
Wasser korrelieren sollten, da H,O bel der Reaktion von BDO zu THF as Koppel-
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produkt abgespalten wird. Man kann sehen, dass trotz leicht streunder Messwerte,
insbesondere fuir Wasser, eine recht gute Ubereinstimmung der Konzentrationsverlaufe
von THF und H,O bestimmt wurde. Der etwas flachere Verlauf der H,O-Kurve im Be-
reich hoherer Verwellzeiten korreliert mit der einsetzenden Bildung des unerwiinsch-
ten Nebenproduktes CO,, welches aus Wasser und Methanol gebildet wird. In einer
weiteren Nebenreaktion entsteht in sehr geringen Mengen das Produkt Butanol unter
Wasserabspaltung aus y-Butyrolacton. Fir beide Nebenprodukte liegen die maximal
bestimmten Stoffmengenanteile weit unter 0,5 %. Diese Ergebnisse zeigen, dass die
Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat eine geeignete Syntheseroute fur die Her-
stellung der Wertprodukte GBL, BDO und THF mit geringer Nebenproduktbildung
darstellt.

Mm.12 I'm,24
DMS—GBL ———= BDO
Mm,42
I'm,25 rm,43
BuOH THF

Abb. 6.3: Reaktionsnetz der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat bzw. -succinat.

Die bei der kinetischen Modellierung der Messergebnisse bel einer Temperatur von
200 °C, einem Druck von 25 bar und mit e nem molaren Ho/Ester-Verhaltnis von 150
berechneten Geschwindigkeitskoeffizienten sind in Tabelle 6.1 aufgeftihrt. Aus der
mathemati schen Beschreibung ergibt sich, dass die Reaktion von Dimethylsuccinat zu
y-Butyrolacton den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt bel der Gasphasenhydrie-
rung von Dimethylmaleat darstellt. Der kinetische Koeffizient (km1, = 0,41 cm’l@ 'S
Ist etwa um den Faktor sieben kleiner als der Geschwindigkeitskoeffizient der Reak-
tion von GBL zu 1,4-Butandiol (kms = 2,82 cm’[@*(S™). Der relativ groRe Wert von
Km24 erklért, dass bei hinreichend grof3er Verwellzeit das thermodynamische Gleich-
gewicht von BDO zu GBL im Experiment nahezu erreicht wurde.
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Tab. 6.1: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten und zugehérige Sandardabweichung fir
Messungen bei 200 °C, 25 bar und H/DMM = 150.

200°C 25bar H,/DMM=150
Km1z = 0,41 £ 0,02
Kmos = 2,82 £ 1,77
Kmaz = 2,95 £ 1,77
Km43 = 0,05 + 0,004
Km,25 = 0,0007 = 0,0009
kms = 0,002 = 0,0003

Km,j in cm’@ 8™

Da bel den vorliegenden Reaktionsbedingungen (T = 200 °C, p = 25 bar) das Stoff-
mengenverhdltnis BDO/GBL im thermodynamischen Gleichgewicht nahezu 1 ist,
besitzt die Ruckreaktion von BDO zu GBL einen etwa gleich grof3en kinetischen
Koeffizienten mit kn4o = 2,95 cm’G 'S, Die Reaktion von 1,4-Butandiol zu Tetra-
hydrofuran (Kn.43 = 0,05 cm’gSY) lauft dagegen langsamer ab, womit sich die nied-
rige Selektivitdt zu THF erkléaren l&sst. Die Nebenreaktionen sind mit sehr kleinen
Geschwindigkeitskoeffizienten von Ky s = 0,0007 cm’lg ™S firr die Reaktion von y-
Butyrolacton zu Butanol bzw. k,s = 0,002 cm®g'S* fur die Bildung von Kohlen-

dioxid nicht sehr ausgepragt.
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6.2 Einflussder Reaktionstemperatur

Um den Einfluss der Temperatur auf die Kinetik der Gasphasenhydrierung von Dime-
thylmaleat an Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren zu diskutieren, sollen die Messungen bel
Temperaturen von T = 180, 200 und 220 °C und einem konstanten Druck von 25 bar
betrachtet werden. Um die Gefahr von Porenkondensation bei der niedrigsten Tempe-
ratur von 180 °C auszuschlief?en, wurde in allen Versuchen ein konstantes Stoffmen-
genverhaltnis von Wasserstoff zu DMM von 250 im Zulauf eingestellt. Erwartungsge-
mal3 soll die Katalysatoraktivitdt und damit der Umsatz mit zunehmender Temperatur
steigen. Diese Annahme wird mit den in Abbildung 6.4 dargestellten Ergebnissen be-
stétigt. Aufgetragen sind die bei den bereits genannten Reaktionsbedingungen gemes-
senen und berechneten Umsétze von DM S a's Funktion der modifizierten Verweilzeit.

tmod / g-s-cm'3

Abb. 6.4. Gemessene (Symbole) und modellierte (Kurven) DMS-Umséatze in Abhangigkeit der
modifizierten Verweilzeit bei p = 25 bar und Ho/DMM = 250 sowie Temperaturen von T =
180 °C (Kreise/gestrichelt), 200 °C (Quadrate, gepunktet) 220 °C (Rauten, durchgezogen).

Fur die hochste Temperatur von 220 °C stellt sich schon nach einer modifizierten Ver-
weilzeit von ca 3,5 giSidm™ ein vollstandiger Umsatz von DMS ein. Bei 200 °C wird
dies bei etwa der doppelten Verweilzeit von tye = 7,0 giSEm™ erreicht. Bei der Mess-
reihe mit einer Reaktionstemperatur von 180 °C wird bei der langsten gemessenen
Verweilzeit von 7,5 giSiém™ Dimethylsuccinat zu ca. 86 % umgesetzt.
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Abb. 6.5: Stoffmengenanteile Uber der Verweilzeit (linke Seite) und Selektivitaten Gber dem
Umsatz (rechte Seite) bei T = 180, 200 bzw. 220 °C, p = 25 bar und H,/DMM = 250.
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Zur weiteren Diskussion des Temperatureinflusses werden in Abbildung 6.5 die ermit-
telten Stoffmengenanteile von Dimethylsuccinat und der Hauptprodukte as Funktion
der modifizierten Verwellzeit (linke Seite) und die Reaktorselektivitdten der Wert-
produkte in Abhangigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) fur die drei eingestellten
Temperaturniveaus vergleichend Ubereinander dargestellt. Die mit ansteigender Tem-
peratur erhdhte Aktivitét ist auch hier anhand des schnelleren Abfalls des Stoffmen-
genanteils von Dimethylsuccinat deutlich zu sehen. Mit der Abreaktion von DMS
bilden sich die Hauptprodukte y-Butyrolacton, 1,4-Butandiol und das Koppel produkt
Methanol. Ein typischer Konzentrationsverlauf fir die Zwischenprodukte GBL und
BDO wird erst bei 220 °C deutlich sichtbar, da hier die Bildung des Folgeproduktes
THF am starksten ausgepragt ist, wodurch die Kurven der Stoffmengenanteile von
GBL und BDO nach anfanglichem Anstieg mit zunehmender Verwellzeit wieder ab-
fallen. Aus den Selektivitétsdiagrammen lasst sich die Tendenz herauslesen, dass bel
hoherer Reaktionstemperatur die Bildung von GBL beglnstigt ist, was zu Lasten der
BDO-Selektivitét geschieht. Dieses Verhalten ist durch eine Verschiebung des thermo-
dynamischen Gleichgewichtes zwischen y-Butyrolacton und 1,4-Butandiol zu erklé&ren.
Durch eine Temperaturerhhung verschiebt sich das Gleichgewicht zu Gunsten von
GBL. Die maximale Selektivitét fur BDO mit 60 % wird bel 180 °C und einem DM S-
Umsatz von 0,86 erreicht. Bel diesen Bedingungen wird auch die hochste Ausbeute
mit 52 % erzielt. Bei GBL betragt das gemessene Selektivitatsmaximum 66 %, wel-
ches sich bel 220 °C und einem Umsatz von 0,61 einstellt. Die hochste Ausbeute mit
61 % stellt sich fur X = 0,99 ebenfalls bel 220 °C ein. Die Selektivitdt zum dritten
Zielprodukt THF ist nicht sehr ausgepréagt und erreicht bel der héchsten Temperatur
von 220 °C und vollstandigem Umsatz den grof3ten Wert von 10 %, womit dieser Wert
auch der maximalen Ausbeute entspricht. Fir die Nebenprodukte Butanol und Kohlen-
dioxid liegen die maximalen Stoffmengenanteile selbst bei 220 °C jeweils unter 1 %.

Die fr die Messungen bei 180, 200 bzw. 220 °C, 25 bar und einem molaren H,/Ester-
Verhdltnis von 250 berechneten Geschwindigkeitsparameter sind in Tabelle 6.2 gegen-
Ubergestellt. Erwartungsgemald nehmen alle kinetischen Geschwindigkeitskoeffizien-
ten bel Anhebung der Reaktionstemperatur zu. Der Koeffizient der geschwindigkeits-
bestimmenden Reaktion von Dimethylsuccinat zu y-Butyrolacton, ki1, vergrofdert
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sich von 0,28 auf 1,48 cm*g'S* um ca den Faktor 5. Die Parameter der Gleichge-
wichtsreaktionen k., »4 und Ky 4> Sind im Vergleich zu den anderen Koeffizienten sehr
grof3, wodurch bei langeren Verweilzeiten die Gleichgewichtsverteilung zwischen
GBL und BDO nahezu erreicht werden kann. Die starke Anderung des Koeffizienten
Kma2 VON 2,79 auf 12,22 cm’lg™(S™ I4sst sich mit der Verschiebung des thermodynami-
schen Gleichgewichts zugunsten von 1,4-Butandiol erkléren. Die im Vergleich zu den
anderen Zielprodukten relativ kleinen Ausbeuten an THF spiegeln sich auch in den
Werten von k43 wider. Fr die Reaktionen zu den Nebenprodukten (BuOH, CO,) wur-
den entsprechend der verschwindend geringen Bildungsmengen sehr kleine Parameter-
werte (K5, Kims) berechnet, die mit relativ grof3en Fehlern behaftet sind, so dass diese
Reaktionspfade bei diesen Reaktionsbedingungen vernachlassigt werden kénnen.

Tab. 6.2: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Standardabweichung flr Messungen
bei T = 180, 200 bzw. 220 °C, p = 25 bar und Ho/DMM = 250.

180°C 25bar H,/DMM=250  200°C 25bar H/DMM=250  220°C 25bar H,/DMM=250

Kmi1z = 0,28 % 0,02 Kmi1z = 0,76 % 0,05 Kmiz = 1,48 + 0,11
Km.2a = 3,62 % 2,57 Km.2a = 4,59 + 1,16 K24 = 5,96 % 2,61
Kmaz = 2,79 % 2,57 Kmaz = 4,81 + 1,16 Kmaz = 12,22 + 2,61
Kmas = 0,02 + 0,002 Kmas = 0,03 + 0,002 Kmas = 0,07 + 0,005
Km.2s = 0,002 + 0,002 Km.2s = 0,001 + 0,001 Km.2s = 0,005 + 0,001
Kms = 0,002 + 0,0005 Kms = 0,002 + 0,0004 kms = 0,003 + 0,0006

Km,j in cm’@ 8™

Wie bereits erwahnt, ergibt sich das beobachtete Selektivitétsverhalten beztglich y-
Butyrolacton und 1,4-Butandiol ausschliefdlich aus dem thermodynamischen Gleich-
gewicht. Da diese Teilreaktionen verhéltnismaldig schnell im Vergleich zu den anderen
Reaktionsschritten ablaufen, kann sich bel hinreichender Verweilzeit bzw. hohen Um-
sétzen die Gleichgewichtsverteilung zwischen GBL und BDO einstellen. In Abbildung
6.6 sind fUr verschiedene Reaktionsbedingungen die gemessenen molaren Stoffmen-
genverhédtnisse in Abhangigkeit des Umsatzes von Dimethylsuccinat den jeweils ent-
sprechenden molaren  Gleichgewichtsstoffmengenverhéltnissen  gegeniibergestellt.
Man sieht, dass fur die Messungen bel T =220 °C und p = 25 bar (schwarze Dreiecke)
Uber den gesamten untersuchten Umsatzbereich die Gleichgewichtsverteilung von
GBL und BDO von 0,49 nahezu erreicht war. Bel tieferen Temperaturen oder héheren
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Dricken, T = 200 °C und p = 25 bar (schwarze Kreise) bzw. T =220 °C und p = 35
bar (graue Dreiecke), ndhert sich das molare Stoffmengenverhaltnis der beiden Wert-
produkte erst bel Umsdtzen grofer 80 % recht gut dem Gleichgewichtswert von 0,96
an. Bel weiterer Absenkung des jeweiligen Temperaturniveaus, T = 180 °C und p = 25
bar (schwarze Quadrate) bzw. T = 200 °C und p = 35 bar (graue Kreise), liegt eine
gute Ubereinstimmung mit der thermodynamischen Gleichgewichtsverteilung von
1,98 bzw. 1,87 erst ab einem DM S-Umsatz > 90 % vor.
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Abb. 6.6: Gemessene Soffmengenverhéaltnisse BDO/GBL (Kurven) als Funktion des Um-
satzes und Gleichgewichtsstoffmengenverhaltnisse (Geraden) bei T = 180 (Quadrate), 200
(Kreise) bzw. 220 °C (Dreiecke), p = 25 (schwarz) bzw. 35 bar (grau), und H,/DMM = 250.

Zusammen mit den Ergebnissen der kinetischen Modellierung (Tabelle 6.2) lasst sich
folgern, dass die Dehydratisierung von 1,4-Butandiol zu Tetrahydrofuran nicht schnell
genug ablauft, um das Gleichgewicht zwischen y-Butyrolacton und BDO zu storen.
Diese Annahme wird von den berechneten kinetischen Geschwindigkeitskoeffizienten
gestitzt. Im Vergleich zu den Gleichgewichtsreaktionen mit ko, und kg, ist die THF-
Bildung mit k3 etwa um den Faktor 100 kleiner, und selbst zur Bildungsreaktion von
GBL mit ky, herrscht ein GréfRenunterschied um gut eine Zehnerpotenz. Somit ist es
moglich, Uber die Wahl der Reaktionstemperatur die Selektivitéten zu den Wertpro-
dukten GBL und BDO in einem weiten Bereich zu steuern, und so auf einfache Weise
einen gewunschten Produktmix herzustellen. Ein weiteres Instrument zur Einflussnah-
me auf das Gleichgewichtesist der Reaktionsdruck, wie Abbildung 6.6 zeigt.
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6.3 Einfluss des Reaktionsdruckes

Um den Einfluss des Reaktionsdruckes auf die Kinetik der Gasphasenhydrierung von
Dimethylmaleat an Cu/ZnO/Al,Oz-Katalysatoren zu untersuchen, werden die Mess-
reihen bel einer konstanten Temperatur von 220 °C und einem konstanten Stoffmen-
genverhdtnis von Wasserstoff zu DMM von 150 herangezogen. Der Druck wurde
zwischen 25 und 35 bar variiert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 6.7 dargestellt.
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Abb. 6.7: Stoffmengenanteile als Funktion der Verweilzeit (linke Seite) und Reaktor sel ektivi-
taten in Abhangigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) bel p = 25 (oben) bzw. 35 bar (un-
ten), T = 220 °C und Ho/DMM = 150.
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Aufgetragen sind die ermittelten Stoffmengenanteile von Dimethylsuccinat und der
Hauptprodukte als Funktion der modifizierten Verweilzeit (linke Seite) und die Reak-
torselektivitdten der Wertprodukte in Abhangigkeit des DM S-Umsatzes (rechte Seite)
bei einem Druckniveau von 25 bar (oben) bzw. 35 bar (unten). Bel Betrachtung der
Reaktorselektivitéten ist zu erkennen, dass sich die Selektivitdten fur y-Butyrolacton
und 1,4-Butandiol mit Steigerung des Druckes stark @andern. Die Selektivitdt von BDO
steigt mit der Druckerhéhung von p = 25 bar auf p = 35 bar auf Kosten von GBL an.
Dieses Verhalten ist durch die Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichtes
zwischen den beiden Produkten begriindet. Die maximale Ausbeute fir BDO bei voll-
standigem Umsatz von Dimethylsuccinat kann durch die Anhebung des Druckniveaus
von ca. 30 % auf ca. 45 % erhoht werden. Die Selektivitdt zum dritten Zielprodukt
Tetrahydrofuran wird durch die Druckerh6hung nicht beeinflusst und erreicht einen
Maximalwert von ca. 12 % bei vollstandigem Umsatz, womit dieser Wert auch der
maximalen Ausbeute entspricht. Die nicht in den Diagrammen aufgefihrten Neben-
produkte Butanol und Kohlendioxid werden nur in verschwindend kleinen Mengen
gebildet.

Bel Betrachtung der Stoffmengenanteildiagramme féllt auf, dass durch die Druckerho-
hung die Abreaktion von DMS langsamer ablauft. Wahrend bei einem Druck von 25
bar schon fiir eine modifizierte Verweilzeit von ca. 4,0 gisiém™ vollstandiger Umsatz
von DMS erreicht wird, sinkt fir p = 35 bar die DMS-Konzentration erst bel etwa
einem Wert von ty,oq = 6,0 g@m‘3 auf Null ab. Fur Reaktionen erster Ordnung sollte
eine Anhebung des Druckes keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit haben.
Eine Ausnahme bildet dabel nur die Druckabhangigkeit der Gleichgewichtsreaktion.
Es sei erwahnt, dass die Druckerhthung bei konstantem molaren Ho/Ester-Verhaltnis
auch eine Anderung der Estereingangskonzentration von 4,110° mol6m™ bei 25 bar
auf 5,7010° mol6m™ bei 35 bar zur Folge hatte. Zur weiteren Diskussion sind die fiir
die beiden Messreihen berechneten Geschwindigkeitsparameter in Tabelle 6.3 gegen-
Ubergestellt.
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Tab. 6.3: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Standardabweichung flr Messungen
bei p= 25 bzw. 35 bar, T = 220 °C und H/DMM = 150.

220°C 25bar H,/DMM=150  220°C 35bar H,/DMM=150

kmi2 = 1,29 + 0,07 Km12 = 0,91 + 0,06
Km24 = 5,95 + 2,36 Km24 = 4,50 £ 0,81
Kma2 = 12,19 = 2,36 Kma2 = 4,71 £ 0,81
Kma43 = 0,08 = 0,004 Km43 = 0,03 + 0,002
Km,2s = 0,002 = 0,0007 Km,25 = 0,002 = 0,0006
kms = 0,002 = 0,0003 kms = 0,001 £+ 0,0002

Km,j in cm’lg' 8"

Die beobachtete geringere Aktivitét der Umsetzung von DMS bel 35 bar und damit
héherer DMM-Eingangskonzentration wird durch den Vergleich des Koeffizienten
km 12 fur die verschiedenen Reaktionsdriicke bestétigt. Der Wert des Geschwindigkeits-
koeffizienten verringert sich von 1,29 auf 0,91 cm’[g™*S* um ca. 30 %. Fir eine Reak-
tion, welche nach einem kinetischen Ansatz erster Ordnung abléuft, dirfte es keine
Abhangigkeit von der Eingangskonzentration geben. Die unterschiedlichen Parameter
der Gleichgewichtsreaktionen ki, »4 und k., 4> Sind durch das thermodynamische Gleich-
gewicht bedingt, welches sich mit der Druckerhthung verschiebt. Die Koeffizienten
der weiteren Reaktionen k43 (Bildung von THF) und ki, s bzw. ks (Nebenproduki-
bildung) sind bel einem hoheren Druckniveau bzw. fir eine hohere Estereingangs-
konzentration ebenfalls erniedrigt. Dieses nicht erwartete Ergebnis soll im néchsten
Abschnitt durch eine reine Anderung der Zulaufkonzentration von Dimethylmaleat,
also bei einem konstanten Druck- und Temperaturniveau, eingehender untersucht

werden.

Es lasst sich festhalten, dass im Bezug auf eine gewtinschte Selektivitdtssteuerung der
Wertprodukte 1,4-Butandiol und y-Butyrolacton neben der Temperatur auch der Reak-
tionsdruck ein geeignetes Mittel ist. Damit stellt sich die Gasphasenhydrierung von Di-
methylmaleat als sehr flexibler Herstellungsprozess fir diese Produkte dar.
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6.4 Einflussder Eingangskonzentration

Zur Untersuchung des Einflusses verschiedener Dimethylmal eat-K onzentrationen auf
die Kinetik der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat an Cu/ZnO/Al,Oz-Kataly-
satoren werden zunédchst die Messreihen bel einer konstanten Temperatur von 200 °C
und einem konstanten Druck von 25 bar herangezogen. Das Stoffmengenverhaltnis
von Wasserstoff zu DMM wird zwischen 250 und 150 variiert, dies entspricht einer
K onzentrationserhthung von Dimethylmaleat im Zulauf von 2,5400° mol@m™ auf
4,24110° molBm™. Die Ergebnisse sind in Abbildung 6.8 dargestellt. Aufgetragen sind
die ermittelten Stoffmengenanteile von Dimethylsuccinat und der Hauptprodukte als
Funktion der modifizierten Verweilzeit (linke Seite) und die Reaktorselektivitaten der
Wertprodukte in Abhangigkeit des DM S-Umsatzes (rechte Seite). Im oberen Teil der
Abbildung bel H/DMM = 250 (oben) bzw. 150 (unten).

Wie bereits bei der Ergebnisdiskussion des vorangegangenen Kapitels erwahnt, wer-
den fur die hohere Esterkonzentration im Zulauf geringe Umsétze von Dimethylsucci-
nat bei gleicher Verweilzeit erreicht. Wahrend mit einem molaren Hy/Ester-Verhétnis
von 250 bei einer modifizierten Verweilzeit von ca. 7,0 giS6m™ ein vollstéandiger Um-
satz von DMS erreicht wird, wird Dimethylsuccinat bei einem Zulaufverhaltnis von
150 und der |dngsten gemessenen Verweilzeit von 6,8 gS6m™ nur zu ca. 94 % umge-
setzt. Dies bedeutet, dass die Konzentrationserhdhung an Ester einen negativen Ein-
fluss auf die Reaktion von Dimethylsuccinat hat. Fir den bel der kinetischen Model-
lierung angenommenen Fall, dass diese Reaktion durch einen Ansatz erster Ordnung
beschrieben werden kann, dirfte es diese Abhéngigkeit nicht geben. Das Verhaten
lasst die Vermutung zu, dass bel der Reaktion eine Hemmung durch eine Reaktions-
spezies vorliegt. Die qualitativen Verlaufe der Hauptprodukte sind in beiden Féllen
sehr @hnlich. Dies wird auch anhand der Selektivitatskurven deutlich. Die Reaktor-
selektivitéten fur y-Butyrolacton und 1,4-Butandiol sind fir die hdhere Zulaufkonzen-
tration gleichmaldig zu etwas niedrigeren Werten verschoben, was auf eine leichte
Erhthung der Tetrahydrofuran-Selektivitét von 6 % auf 11 % bel einem Umsatz von
95 % zurlickzufthren ist.
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Abb. 6.8: Stoffmengenanteile als Funktion der Verwellzeit (linke Seite) und Reaktor selektivi-
taten in Abhangigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) bel H,/DMM = 250 (oben) bzw. 150
(unten), p= 25 bar und T = 200 °C.

Die beobachteten Ergebnisse sollen mit Hilfe der berechneten Geschwindigkeits-

koeffizienten fir die zwe betrachteten Reaktionsbedingungen weiter diskutiert
werden. Die Werte sind in Tabelle 6.4 aufgelistet.
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Tab. 6.4: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Sandardabweichung fir Messungen
bei H,/DMM = 250 bzw. 150, p = 25 bar, T = 200 °C.

200°C 25bar H,/DMM=250  200°C 25bar H,/DMM=150

Km12 = 0,76 + 0,05 Km12 = 0,41 + 0,02
Km2sa = 4,59 +1,16 Kmoa=2,82 1,77
Kma2 = 4,81 +1,16 Kma2 = 2,95 1,77
Km43 = 0,03 + 0,002 Km43 = 0,05 = 0,004
Km2s = 0,001 = 0,001 Km2s = 0,001 = 0,001
kms = 0,002 = 0,0004 kms = 0,002 + 0,0003

Km,j in cm’lg' 8"

Die beobachtete geringere Aktivitdt der Umsetzung von DMS bel erhéhter Zulaufkon-
zentration spiegelt sich auch in den Werten des Geschwindigkeitskoeffizienten ki, 1o
wider. Der Wert des Parameters verringert sich um 45 % von 0,76 auf 0,41 cm’ig 'S,
Auch die Koeffizienten der Gleichgewichtsreaktionen k., o, und ki, 4> sind fir die hohe-
re Eingangskonzentration von DMM um ca. 40 % niedriger. Allerdings weisen diese
Berechnungsgrofien einen relativ grof3en Fehler auf, womit sich der Unterschied relati-
viert. Ein vollig anderes Verhalten liegt bei der Reaktion von 1,4-Butandiol zu Tetra-
hydrofuran vor. Der Geschwindigkeitskoeffizienten k3 erhéht sich von 0,03 auf 0,05
cm’g st mit steigender Dimethylmaleat-K onzentration. Dieses Verhalten deckt sich
mit der beobachteten hoheren THF-Selektivitét. Bel den Reaktionen zu den Nebenpro-
dukten Butanol und Kohlendioxid ist keine Veranderung der Parameter K, s und K, s
zu erkennen.

Bel der Diskussion des Konzentrationseinflusses auf die Kinetik der Gasphasenhydrie-
rung von Dimethylmaleat an Cu/ZnO/Al,Oz-Kontakten sollen abschliefiend zwei
Messreihen bel einem héheren Temperaturniveau (220 °C) verglichen werden. Wie bei
den vorangegangenen Versuchen herrschte ein konstanter Druck von 25 bar. Das
Stoffmengenverhéltnis von Wasserstoff zu DMM wurde wiederum zwischen 250 und
150 variiert, was einer Konzentrationserhéhung von Dimethylmaleat im Zulauf von
2,4410°® mol 8m™ auf 4,0710° mol Bm™ entspricht. Die Ergebnisse sind in Abbildung
6.9 dargestellt.
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Abb. 6.9: Stoffmengenanteile als Funktion der Verweilzeit (linke Seite) und Reaktor selektivi-
taten in Abhangigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) bel H,/DMM = 250 (oben) bzw. 150
(unten), p= 25 bar und T = 220 °C.

Aufgetragen sind wieder die ermittelten Stoffmengenanteile von Dimethylsuccinat und
der Hauptprodukte als Funktion der modifizierten Verwellzeit (linke Seite) und die
Reaktorselektivitdten der Wertprodukte in Abhéangigkeit des DM S-Umsatzes (rechte
Seite) bei H/DMM = 250 (oben) bzw. 150 (unten). Zunachst fallt auf, dass, im Unter-
schied zu den Ergebnissen bei 200 °C, das Umsatzverhalten des Katalysators bezlg-
lich Dimethylsuccinat bei beiden Konzentration sehr dhnlich ist. Mit einem HJ/Ester-
Verhaltnis von 250 wird bei einer modifizierten Verweilzeit von ca. 3,0 gSém™ ein
vollstandiger Umsatz von DMS erreicht, und bel einem Zulaufverhaltnis von 150 wird
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Dimethylsuccinat bei einer Verweilzeit von 3,5 gEom™ zu 100 % umgesetzt. Dieses
Ergebnis zeigt, dass bei hoherer Temperatur die Konzentrationserhohung an Edukt
keinen grof3en Einfluss auf die Reaktion von Dimethylsuccinat hat. Die Verlaufe der
Stoffmengenanteile und Selektivitéten sind fur beide Eingangskonzentrationen nahezu
identisch. Diese Beobachtung wird auch durch die berechneten Geschwindigkeits-
koeffizienten bestétigt. Sie sind in Tabelle 6.5 aufgefihrt.

Tab. 6.5: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Sandardabweichung fir Messungen
bei H/DMM = 250 bzw. 150, p = 25 bar, T = 220 °C.

220°C 25bar H,/DMM=250  220°C 25bar H,/DMM=150

kKmi12=1,48 £ 0,11 Km12 = 1,29 + 0,02
Km24 = 5,96 + 2,61 Km24 = 5,95 + 2,36
Kmaz = 12,22 + 2,61 Kma2 = 12,19 = 2,36
Kma43 = 0,07 = 0,005 Kma43 = 0,08 = 0,004
Km,2s = 0,005 = 0,001 Km,2s = 0,002 = 0,0007
kms = 0,003 = 0,0006 kms = 0,002 = 0,0003

Km,j in cm’lg' 8"

Die durch die Konzentrationserhthung nur leicht abnehmende Aktivitét der Reaktion
von DMS zu y-Butyrolacton wird anhand des Geschwindigkeitskoeffizienten Kkp, 12
deutlich. Der Wert des Parameters verringert sich fur die hthere Konzentration nur um
ca 10 % von 1,48 auf 1,29 cm’g'S*. Die Koeffizienten der Gleichgewichtsreak-
tionen k.24 und K, 4>, Sowie der Reaktion von 1,4-Butandiol zu Tetrahydrofuran k43
sind fur beide Reaktionsbedingungen jeweils gleich grol3. Bel den Reaktionen zu den
Nebenprodukten Butanol und Kohlendioxid ist eine leichte Abnahme der kinetischen
Parameter k.5 und Kk, s zu erkennen. Allerdings sollte aufgrund der relativ kleinen
Werte dieser Koeffizienten dieses Ergebnis nicht Gberinterpretiert werden.

Die Ergebnisse zeigen, dass die Konzentrationsabhangigkeit der kinetischen Koeffi-
Zienten bei hdheren Temperaturen wesentlich geringer ausfallt. Nichtsdestotrotz muss
man festhalten, dass es bei Reaktionen erster Ordnung, wie sie im verwendeten kineti-
schen Modell vorliegen, keine Konzentrationsabhangigkeiten der kinetischen Para-
meter geben kann. Aus diesem Grund sollen im folgenden Abschnitt alternative An-
sétze zur Beschreibung der Reaktionskinetik vorgestellt und diskutiert werden.
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6.5 Untersuchung alternativer kinetischer Ansatze

In der bisherigen Ergebnisdiskussion der mathematischen Modellierung der Reak-
tionskinetik bei der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat konnte eine Abhangig-
keit der kinetischen Koeffizienten, speziell bei der Reaktion von Dimethylsuccinat zu
y-Butyrolacton, von der Zulaufkonzentration des Eduktes bzw. des Reaktionsdruckes
beobachtet werden. Dies bedeutet, dass der verwendete kinetische Ansatz erster Ord-
nung keine korrekte Beschreibung des Reaktionsgeschehens ermdglicht. Aus diesem
Grund wurden verschiedene Variationen des in Kapitel 5.4 beschriebenen kinetischen
Modells untersucht, um die genannten Abhéangigkeiten der berechneten kinetischen
K oeffizienten zu beseitigen bzw. abzuschwachen.

6.5.1 Berucksichtigung der Wasser stoffkonzentration

Von Schlander (2000) wurde auch eine Druckabhangigkeit der kinetischen Koeffizien-
ten in der Abreaktion von Dimethylsuccinat beobachtet. Als mégliche Ursache nannte
er die Nichtberticksichtigung von Wasserstoff im von ihm verwendeten kinetischen
Modell. Wasserstoff liegt im Vergleich zur Eingangskonzentration des Esters im
groRen Uberschuss vor. Allerdings wurden in dieser Arbeit keine Berechnungen
durchgefihrt, um diese These zu stlitzen. Zur Validierung eines moglichen Einflusses
von Wasserstoff auf die Reaktionskinetik wurde eine Reaktionsordnung erster Ord-
nung fur die Wasserstoffkonzentration im kinetischen Ansatz der DM S-Reaktion des
bisherigen Modells aufgenommen.

C(';DMS = gy = _klm,12 B:DMS'CHZ (6.1)

mod

Da die Wasserstoffkonzentration bei den kinetischen Untersuchungen nicht analysiert
wurde, musste sie berechnet werden. Als Ausgangsbasis diente das H,/DMM-Stoff-
mengenverhadltnis im Zulauf. Mit Hilfe des zugrundeliegenden Reaktionsnetzes und
der gemessenen Konzentrationen der anderen Reaktionsspezies wurde die im statio-
néren Zustand vorliegende Menge an Wasserstoff ermittelt. Zur Veranschaulichung
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der bel der kinetischen Modellierung erhaltenen Ergebnisse sind in Tabelle 6.6 bei-
spielhaft die Werte bel 200 °C, 25 bar und zwei verschiedenen molaren H,/DMM-
Zulaufverhaltnissen 150 bzw. 250 aufgetragen.

Tab. 6.6: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten unter Beriicksichtigung der Wasser stoff-
Konzentration in der Reaktion von DMSzu GBL. T = 200 °C, p = 25 bar und H,/DMM = 150
bzw. 250.

200°C 25bar H,/DMM=150  200°C 25bar H,/DMM=250

K'm12 = 647 K'm12 = 1039
K'ma2s = 2,32 K'ma2s = 3,81
K'ma2 = 2,43 K'ma2 = 3,99
K'm4s = 0,05 K'ma4s = 0,03
K'm2s = 0,001 K'm2s = 0,001
K'ms =0,001 Kms = 0,002

K'mjin cm’@'s™

Esist klar zu sehen, dass fir die Reaktion von DMS zu GBL die Konzentrationsab-
hangigkeit des Geschwindigkeitskoeffizienten k', bei der Beriicksichtigung von
Wasserstoff noch verstarkt wird. Zudem werden die experimentell bestimmten Daten
schlechter beschrieben. Dies soll am Beispiel der Messungen bei 200 °C, 25 bar und
H,/DMM = 150 in Abbildung 6.10 veranschaulicht werden. Aufgetragen sind die
gemessenen (Symbole) und berechneten Werte (Kurven) der Stoffmengenanteile tber
der modifizierten Verweilzeit, links bel Berlicksichtigung von Wasserstoff und rechts
mit dem bisherigen kinetischen Modell, d. h. ohne Wasserstoffimplementierung. Esist
deutlich zu sehen, dass fir den Fall der Einbeziehung von Wasserstoff keine gute
mathematische Anpassung des Stoffmengenanteils von Methanol erreicht wird. Ohne
die Berticksichtigung des im Uberschuss vorhandenen Wasserstoffs liegt eine wesent-
lich bessere Ubereinstimmung zwischen Messwerten und berechneten Daten vor. Fir
die anderen Reaktionsspezies ist die Modellierung etwa gleich gut. Mit diesem Ergeb-
nis kann gefolgert werden, dass es nicht sinnvall ist, die Wasserstoffkonzentration in
den kinetischen Ansatz der Reaktion von Dimethylsuccinat zu y-Butyrolacton einzu-
beziehen.
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Abb. 6.10: Soffmengenanteile von DMS und der Hauptprodukte tber der modifizierten Ver-
wellzeit mit (links) bzw. ohne (rechts) Berticksichtigung der H,-Konzentration bel T =200 °C,
p = 25 bar und H/DMM = 150.

6.5.2 Hemmung in der Reaktion von DM S zu GBL

Aufgrund der beobachteten Abhangigkeit von k1., dessen Wert mit hoherer Ein-
gangskonzentration bzw. htherem Druckniveau abnimmt, wurde die M églichkeit einer
Hemmung durch Adsorption einer Reaktionsspezies in der Reaktion von DMS zu
GBL in Betracht gezogen. Als erdenkliche Hemmungskomponenten wurden Metha-
nol, Wasser, 1,4-Butandiol bzw. Wasserstoff untersucht. Damit ergibt sich fur die
zeitliche Konzentrationsdnderung der Reaktionsspezies Dimethylsuccinat folgende
allgemein formulierte Differentialgleichung (6.2):

dcﬂ = — :M
dt miz 1+b,c,

mod

(6.2)

mit K onzentration der Hemmungskomponente | in mol @m

b, Hemmungsparameter der Hemmungskomponente | in cm®mol ™
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Bel Verwendung von Methanol als Hemmungskomponente zeigte sich, dass die ge-
messenen und berechneten Konzentrationen von Dimethylsuccinat stérker voneinander
abweichen, as bei der Modellierung ohne Beriicksichtigung einer Hemmung. Fungiert
Wasser as hemmende Spezies in der Reaktion von DMS zu GBL, so wurde eine
Kreuzkorrelation zwischen dem Geschwindigkeitskoeffizienten k' 1,1, und dem Hem-
mungsparameter by, beobachtet. Dies bedeutet, dass sich diese beiden Groféen nicht
unabhangig voneinander berechnen lassen. Fir BDO wurde ein &hnliches Ergebnis
wie im Fall von MeOH erhalten, d. h. schlechtere Modellierung der DM S-K onzentra-
tionsverlaufe als mit dem kinetischen Modell ohne Hemmung. Bei Berticksichtigung
von Wasserstoff als Hemmungsspezies weichen die berechneten Selektivitéten von y-
Butyrolacton und 1,4-Butandiol deutlich von den experimentellen Werten ab. Die
grofdte Divergenz wurde fur die Daten bei T = 200 °C, p = 25 bar und H,/DMM = 150
erhalten. Allgemein lasst sich festhalten, dass durch die Berticksichtigung einer Hem-
mung durch eine Reaktionsspezies in der Reaktion von Dimethylsuccinat zu y-Butyro-
lacton keine Verbesserung in der mathematischen Beschreibung der Reaktionskinetik
erreicht wird.

Zur Veranschaulichung der Ergebnisse sind in Tabelle 6.7 die berechneten Geschwin-
digkeitskoeffizienten und Hemmungsparameter beispielhaft fir die Reaktionsbedin-
gung mit 220 °C, 25 bar und einem molaren Eingangsstoffmengenverhatnis von Was-
serstoff zu Ester von 150 zusammengestellt. Die Ergebnisse wurden unter Berticksich-
tigung einer Hemmung durch MeOH, H,O, BDO bzw. H, berechnet.

Tab. 6.7: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten unter BerUcksichtigung einer Hemmung
durch eine Reaktionsspezies in der Reaktion von DMSzu GBL. T = 220 °C, p = 25 bar und
H,/DMM = 150.

Hemmungsspezies  K'mio K" .24 K" .25 K" 43 K'ns b,
Methanol 28,91 7,35 0,002 0,08 0,002  9,91110°
Wasser 1,43 8,50 0,002 0,08 0,002 9,99010°
1,4-Butandiol 7,24 5,96 0,002 0,08 0,002 9,98M10°
Wasserstoff 2528 62,55 0,002 0,08 0,002 3,57010°

K'nijin cm’@ 8™, by in cm®ol™
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6.5.3 Hemmung durch DM Sund GBL in allen Reaktionen

Von Chaudhari et al. (1999) wurde die Gasphasenhydrierung von Diethylmaleat an
einem Kupfer-Chrom-Katalysator untersucht. Bei der mathematischen Modellierung
verwendeten sie fur ale Teilreaktionen Ansdize des Langmuir-Hinshelwood-Typs,
wobei DMS and GBL als adsorbierende Hemmungskomponenten fungieren. Diese
Idee aufgreifend, ergeben sich fir das in dieser Arbeit verwendete Reaktionsnetz
nachfolgende Gleichungen (6.3 bis 6.8) fir die einzelnen Reaktionsgeschwindigkeiten.

k"m12 [C
I’m,12 = 1+Db C - +DbMS C (63)
DMS "~¥DMS GBL “GBL
n
rmY24 — k m,24 E(tGBL (64)

1+ bDMS Cpoms T bGBL ‘CeaL

]
rm'42 — (k m,42 /K)EBDO (65)

1+ bDMS Coms + bGBL CerL

i
K" m2s [€gg,

Mg = (6.6)
- 1+ bDMS Coms bGBL CeaL
i
g = 72 (o (6.7)
1+ bDMS Coms bGBL CeaL
1
s = K ms yeon (6.8)

1+ bDMS Coms + bGBL CeaL

mit b, Hemmungsparameter von DMSin cm®mol ™

bss, Hemmungsparameter von GBL in cm®ol™

Zur Veranschaulichung der mit diesen Ansdtzen berechneten Ergebnisse sind in
Tabelle 6.8 beispielhaft die modellierten kinetischen Koeffizienten fir die Reaktions-
bedingungen bei 200 °C, 25 bar und einem Wasserstoff/Ester-Verhéltnis von 150 bzw.
250 aufgefiihrt.
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Tab. 6.8: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten und Hemmungsparameter unter Ber lick-
sichtigung einer Hemmung durch DMS und GBL in allen Reaktionen. T = 200 °C, p = 25 bar
und H/DMM = 150 bzw. 250.

220°C 25bar H,/DMM=150  220°C 25bar H,/DMM=250

K"z = 3,04 k™12 = 2,00
k"n2s = 8,34 K" nos = 2,28
K" a2 = 17,1 K" 42 = 5,78
K" 43 = 0,09 K" .43 = 0,07
K" 25 = 0,002 K".25 = 0,005
k" .s =0,002 K".s =0,003
bpums = 9,9910° bpms = 9.9910°
beeL = 10° beeL = 10°

K" in cm’@ 8%, by in cm®ol™

Es ist klar zu sehen, dass unter Berticksichtigung einer Hemmung durch DMS und
GBL in den einzelnen Teilreaktionen der Konzentrationseinfluss noch verstérkt wird.
Wahrend beispielsweise bei der Modellierung mit Ansdtzen erster Ordnung die Koeffi-
zienten k1> bei den betrachteten Bedingungen um ca. 15 % variieren, liegt die Ab-
weichung von k"', 1, bei diesem kinetischen Modell bei ca. 52 %. Zudem miissen bei
diesem Modell 2 zusdtzliche Parameter berechnet werden, was mit der limitierten
Anzahl an experimentellen Daten nicht sinnvoll erscheint. Aufgrund dieser Erkennt-
nisse wurde die Modellierung unter Berlcksichtigung einer moglichen Hemmung
nicht weiter verfolgt.

6.5.4 Ansatz mit gebrochener Reaktionsordnung fir DM S

Bel diesem Ldsungsansatz wurde in die Berechnungsroutine die Reaktionsordnung in
Dimethylsuccinat als variabler Parameter integriert. Somit sollte zum einen Gberpruft
werden, ob eine angepasste gebrochene Ordnung stark vom Wert Eins abweicht, und
zum anderen sollte mit einer gebrochenen Ordnung die Konzentrationsabhangigkeit
des kinetischen Koeffizienten der Reaktion von DMS zu GBL abgeschwéacht bzw.
eliminiert werden. Damit ergibt sich nachfolgende Differentialgleichung (6.9) fir die
zeitliche Konzentrationséanderung von DMS.
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dCDMS S
dt m,12

mod

= —k"m12 [Cpys )" (6.9

mit n Reaktionsordnung in Dimethylsuccinat

Ein exemplarisches Modellierungsergebnis mit zwei verschiedenen Eingangskonzen-
trationen und sonst identischen Versuchsbedingungen ist in Tabelle 6.9 angefihrt.

Tab. 6.9: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten und berechnete Reaktionsordnung von
DMS. T = 200 °C, p = 25 bar und Ho/DMM = 150 bzw. 250.

220°C 25bar H,/DMM=150  220°C 25bar H,/DMM=250

KVim12 = 0,47 KVi12 = 1,22
k"im24 = 3,00 KV 20 = 4,29
k"4 = 6,15 k"in42 = 8,79
ka3 = 0,08 kVmas = 0,07
k" ma2s = 0,002 k25 = 0,004
KVms = 0,002 KVms = 0,002
n=0,94 nh = 0,99

KV in cm®g'E™

Als Resultat der Berechnungen mit diesem kinetischen Ansatz ist festzuhalten, dass
die berechneten Reaktionsordnungen bei unterschiedlichen Bedingungen generell
zwischen 0,94 und 0,99 lagen, was dem Wert Eins sehr nahe kommt. Es wird aber
auch ersichtlich, das die wirkliche Reaktionsordnung wahrscheinlich etwas kleiner als
1 ist. Auf der anderen Seite konnte auch mit dieser Ansatzvariante die Abhangigkeit
der kinetischen Koeffizienten von der Eingangskonzentration an Dimethylmaleat
weder besaitigt, noch abgeschwécht werden.
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6.6 Schlussfolgerungen

Die in Kapitel 6.5 diskutierten Ergebnisse der Modellierung mit alternativen kineti-
schen Ansédtzen lassen den Schluss zu, dass die urspringlich verwendeten Ansétze
erster Ordnung mit dem dazugehdrigen Reaktionsnetz (siehe Abschnitt 5.4.2) die
geeignetste Wahl zur mathematischen Beschreibung der Reaktionskinetik der Gas-
phasenhydrierung von Dimethylmaleat sind. Das Modell ist einfach gehalten, weist die
wenigsten BerechnungsgrofRen auf und liefert eine genauso gute, zum Teil bessere
Anpassung an die experimentellen Daten im Vergleich zu den gezeigten Alternativen.
Damit kommt diese Vorgehensweise bei der mathematischen Modellierung der Reak-
tionskinetik der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat den in dieser Arbeit ver-
folgten Zielen am nachsten.
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KAPITEL 7

ZUSAMMENFASSUNG

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde die einstufige Gasphasenhydrierung von
Dimethylmaleat (DMM) bzw. Malensduredimethylester zur Herstellung von y-Bu-
tyrolacton (GBL), 1,4-Butandiol (BDO) und Tetrahydrofuran (THF) an Cu/ZnO/
Al,Os-Katalysatoren untersucht. Die dabei verfolgten inhaltlichen Schwerpunkte lagen
in der Katalysatorentwicklung, der Ermittlung sicherer Betriebsbedingungen durch
Vermeidung unerwinschter Polymerbildung, der Durchfiihrung von kinetischen Mes-
sungen in einem Festbettreaktor und der Modellierung der Reaktionskinetik.

Zunéchst wurden unterschiedliche Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren durch Simultanfal-
lung aus den Metadllnitraten hergestellt, indem die Stoffmengenzusammensetzung
systematisch variiert wurde. Ziel war es, Kontakte mit einer moglichst grof3en spezi-
fischen Kupferoberflache herzustellen, da diese malgeblich fur die Aktivitéat bezlglich
der Hydrierungsreaktion verantwortlich ist. Die Zugabe der Metalle Zink und Alumi-
nium dient dabei hauptsachlich zur Steigerung der Kupferdispersion. Die Variation der
Stoffmenge von Aluminium ergab ein Optimum der Cu-Oberflache bei einem molaren
Antell von 5 mol-%. Grofdere Mengen fuhrten zu einer Abnahme des an der Ober-
flache zuganglichen Kupfers. Dieses Ergebnis wurde mit unterschiedlichen Cu/Zn-
Verhédltnissen erhalten. Zur weiteren Optimierung der Kupferoberfldche wurde bei
konstant gehaltenem Al-Anteil von 0,05 das molare Cu/Zn-Verhdltnis zwischen 1:4
und 3:1 variiert. Dabei ergab sich ein stetiger Anstieg der Kupferoberfléache bis zu
einem Cu/Zn-Verhdltnis von 2:1. Bel hoheren Cu-Anteillen kommt es zu einer starken
Abnahme des Oberflachenkupfers. Maximale Werte wurden fir drei Zusammenset-
zungen (Cu/Zn-Verhdtnis: 1:2, 1:1 und 2:1, Al-Anteil: 0,05) mit spezifischen Cu-
Oberflachen von 29,0 bis 34,7 m*.g™ erzielt.
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Beim Einsatz dieser Kontakte in VVorversuchen zur Ermittlung der katalytischen Akti-
vitét beziiglich der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat zeigte sich, dass es in
den ersten Betriebsstunden unter Reaktionsbedingungen zu einer starken Abnahme der
Katalysatoraktivitét kam, verbunden mit einer drastischen Verringerung (21 - 31 %)
der nach dem Ausbau aus dem Reaktor erneut bestimmten Kupferoberflache. Unter
der Annahme, dass Sinterungseffekte in der wasserstoffreichen Reaktionsatmosphére
fur die Cu-Oberflachenschrumpfung in den ersten Betriebsstunden verantwortlich
sind, wurde untersucht, ob eine thermische Vorbehandlung bel htheren Temperaturen
einen positiven Effekt auf die Katalysatorstabilitét hat. Dazu wurden die getrockneten
Katalysatorvorlaufer bei Temperaturen von 400, 500 bzw. 600 °C kalziniert, anstelle
der davor angewandten thermischen Behandlung bel 350 °C. Zur weiteren Optimie-
rung der Kalzinierung wurde der Prozess in einem Drehrohrofen durchgefiihrt, der den
bisherigen statischen Hochtemperaturofen ersetzte. Die besten Ergebnisse wurden mit
den bel 500 °C behandelten Kontakten erzielt, wobel nach Reaktionseinsatz nur noch
Kupferoberflachenverluste von 8 bis 11 % auftraten. Entsprechend geringer fielen die
Aktivitétsverluste wahrend der ersten Betriebsstunden unter Reaktionsbedingungen
aus. Auch die Dauer der instationaren Einlaufphase zum Erreichen eines konstanten
Umsatzverhaltens konnte von ca. 12 h auf 6 h halbiert werden. Es wird angenommen,
dass die verbesserte Katalysatorstabilitdt zum einen auf die gleichméaldigere Kalzinie-
rungsbehandlung im Drehrohrofen und zum anderen auf eine verbesserte Kristallstruk-
tur aufgrund der Kalzinierung bei hoheren Temperaturen zuriickzufihren ist. Die
grofte spezifische Kupferoberflache unter Reaktionsbedingungen mit 28,8 m*-g™* und
damit die hochste Aktivitdt wurde fur den Katalysator mit einem Cu/Zn-Verhdtnis
von 1:1 und einem Al-Anteil von 0,05 bestimmt. Dieser Kontakt wurde fir die
kinetischen Messungen ausgewahlt.

Den Untersuchungen zur Vermeidung unerwinschter Polymerbildung im Reaktions-
prozess lag die Hypothese zugrunde, dass diese Phanomen durch Kondensation von
Reaktionsprodukten in den Poren des Katalysators ausgelost wird. Somit wurde fur
die, wegen ihres niedrigen Dampfdrucks in Frage kommenden, Stoffe DM S, GBL und
BDO bel unterschiedlichen Dricken und Temperaturen die Esterkonzentrationen
berechnet, bel denen der Partialdruck einer dieser Spezies den entsprechenden Dampf-
druck erreicht. Dabel wurde fur jeden Stoff die maximal mdgliche Konzentration im
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Reaktionsgemisch angenommen. Als Ergebnis wurden abhangig von Druck und Tem-
peratur die minimal erforderlichen molaren Wasserstoff/Ester-Verhatnisse erhalten,
um Kondensation eines Reaktionsteilnehmers zu vermeiden. Die zusétzliche Bertick-
sichtigung des Effektes der Dampfdruckerniedrigung in den Katalysatorporen fir den
in dieser Arbeit verwendeten Katalysator fihrte zu realen Betriebsgrof3en, die im
Experiment validiert werden konnten. Somit wurde gezeigt, dass ein sicherer Betrieb
der Hydrierungsreaktion in einer Reaktionsstufe moglich ist.

Der Reaktionsablauf konnte mit einem einfachen kinetischen Modell mit Ansétzen
erster Ordnung bezlglich der organischen Spezies gut beschrieben werden. Da das
Edukt Dimethylmaleat bel der Hydrierung durch Abséttigung der Doppel bindung sehr
schnell zu Dimethylsuccinat (DMS) reagiert und deswegen nicht der Analyse zugang-
lich war, wurde bei der kinetischen Modellierung DMS als Ausgangsstoff gewahit.
Dieses reagiert unter Abspaltung von Methanol zu y-Butyrolacton, welches in einer
Gleichgewichtsreaktion zu 1,4-Butandiol weiterreagiert. Parallel wird aus GBL das
Nebenprodukt Butanol gebildet. Tetrahydrofuran entsteht unter Abspaltung von Was-
ser aus BDO. Weiterhin bildet sich aus den genannten Koppel produkten Methanol und
Wasser das Nebenprodukt Kohlendioxid. Die kinetischen Modellierung wurde mit An-
sétzen erster Ordnung beziiglich der jeweiligen organischen Reaktionsspezies durch-
gefuhrt. Die experimentell ermittelten Daten konnten mit dem verwendeten Modell gut
angepasst werden. Allerdings zeigte sich, dass bei den kinetischen Koeffizienten eine
Konzentrationsabhangigkeit auftrat, vor alem in der Reaktion von DMS zu GBL. Zu-
dem wurde festgestellt, dass der Einfluss der Eingangskonzentration bel hoheren
Reaktionstemperaturen wesentlich geringer ausfiel als bei niedrigeren Temperaturen.
Aufgrund der Feststellung, dass die Reaktionen mit Ansdtzen erster Ordnung nicht
vollkommen korrekt beschrieben werden konnten wurden verschiedene Alternativen
untersucht. Dabel wurden folgende Modelle in Betracht gezogen: (1) Berticksichtigung
der Wasserstoffkonzentration, (2) Hemmung in der Reaktion von DM S zu GBL durch
entweder Methanol, Wasser, BDO oder H,, (3) Hemmung durch DMS und GBL in
allen Reaktionen und (4) Ansatz mit gebrochener Reaktionsordnung fir DMS. Als
Ergebnisse dieser Untersuchungen lasst sich festhalten, dass die Abhangigkeit der
kinetischen Koeffizienten von der Eingangskonzentration an Dimethylmaleat weder
abgeschwécht, noch beseitigt werden konnte. Zudem war die Anpassung an die Mess-
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ergebnisse zum Teil wesentlich schlechter. Somit sind die verwendeten Ansétze erster
Ordnung mit dem dazugehdrigen Reaktionsnetz die geeignete Wahl zur mathemati-
schen Beschreibung der Reaktionskinetik der Gasphasenhydrierung von Dimethyl-
maleat. Das Modell ist moglichst einfach gehalten, weist die wenigsten Berechnungs-
grolen auf und liefert eine gute Anpassung an die experimentellen Daten.

Fur die kinetischen Messungen wurde die Temperatur zwischen 180 und 220 °C, der
Druck zwischen 25 und 50 bar und das Stoffmengenverhdltnis von Wasserstoff zu
Dimethylmaleat im Zulauf zwischen 150 und 250 variiert. Die Messungen bei unter-
schiedlichen Temperaturen zeigten, dass aufgrund der Gleichgewichtsreaktion zwi-
schen y-Butyrolacton und 1,4-Butandiol die Selektivitéten zu diesen Produkten stark
schwankten. Wahrend bei niedrigen Temperaturen hohe Ausbeuten an BDO erzielt
werden konnten, wurde mit ansteigender Reaktionstemperatur Uberwiegend GBL auf
Kosten von BDO gebildet. Einen ebenso grof3en Einfluss auf die GBL- bzw. BDO-
Selektivitdt hatte auch der Reaktionsdruck. Dabei wurde bei niedrigen Driicken haupt-
séachlich y-Butyrolacton gebildet, wahrend bei Erhéhung des Druckes die Bildung von
1,4-Butandiol aufgrund des thermodynamischen Gleichgewichtes beginstigt war. In
allen Versuchen wurde die Gleichgewichtsverteilung von BDO zu GBL ab Umsétzen
von ca. 90 % nahezu erreicht. Die erzielte Selektivitét zu Tetrahydrofuran war bei
allen Messungen relativ gering. Sie zeigte aber eine steigende Tendenz fur hohere
Temperaturen bzw. langere Verweilzeiten. Die Nebenprodukte Butanol und Kohlen-
dioxid wurden bei allen Messungen nur in sehr geringen Mengen gebildet.

Als Ergebnis |asst sich festhalten, dass die Gasphasenhydrierung von DMM bel richti-
ger Wahl der Betriebsbedingungen sicher in einer Reaktionsstufe durchgefihrt werden
kann. Die Ausbeuten der Wertprodukte GBL, BDO und THF lassen sich gezielt durch
Druck und Temperatur steuern. Ob die dafiir notwendige hohe Verdinnung des Dime-
thylesters eine sinnvolle Alternative gegentiber der praktizierten Hydrierung in meh-
reren Reaktionsstufen ist, kann an dieser Stelle nicht beantwortet werden. Denkbare
V erbesserungen konnten die Entwicklung von Katalysatoren mit anderer Porenstruktur
(z. B. Exdrudate) oder die Ausrichtung des einstufigen Verfahrens auf das Zielprodukt
THF (hoher Dampfdruck) mit Katalysatoren, die mehr sauren Zentren aufweisen sein.
Hierdurch kénnte die erforderliche Eduktverdiinnung niedrig gehalten werden.
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ANHANG

A.1 Bestimmung der Kupferoberfliche

Die Kupferoberflache der hergestellten Kontakte wurde nach einer auf Chinchen et al.
(1987) beruhenden Methode analysiert. Hierfiir wurde zunichst das Kupfer-(II)-oxid
(CuO) der kalzinierten Katalysatorvorlduferprobe entsprechend Gleichung A.1 zu ele-

mentarem Kupfer reduziert.
CuO (s)+ Hz(g) —» Cu(s) + HO (g) (A.1)

AnschlieBend wurde das Cu nach Gleichung A.2 mit Hilfe von Lachgas (N,O) zu
Kupfer-(I)-oxid (Cu,0O) oxidiert.

2Cu (s)+ N,O (g) — Cuy0 (s) + N2 (9) (A.2)

Bei hinreichend niedriger Temperatur (60 °C) wurde dabei nur die Oberfldche der
Kupferkristalle oxidiert. Mit Hilfe der umgesetzten N,O-Stoffmenge konnte somit die
spezifische Cu-Oberfliache der Katalysatorprobe berechnet werden.

Abbildung A.1 zeigt den schematischen Autbau der Versuchsanlage, welche fiir die

Kupferoberflichenanalyse eingesetzt wurde.
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— IR-Spektrometer —l:‘,> Abgas

Abb. A.1: Vereinfachtes Fliebild der Versuchsapparatur zur Bestimmung der Cu-Ober-
fldche.

Fiir die Dosierung der fiir die Vorbehandlung und Analyse benétigten Gase Wasser-
stoff, Helium und einem Gasgemisch aus He und N,O wurden thermische Massen-
durchflussregler (Bronkhorst, HI-TEC, F-201C) verwendet. Mit Hilfe eines 3-2-Wege-
Ventils konnte zwischen Helium und dem N,O/He-Gasgemisch unterbrechungsfrei
umgeschaltet werden, d. h. ohne DruckstdBe oder Volumenstromschwankungen. Uber
das sich anschlieende 4-2-Wege-Ventil wurde das Eduktgasgemisch in den isother-
men Integralreaktor und von dort weiter in die Analytik geleitet oder wahlweise direkt
der Analytik zugefiihrt. Zur Konzentrationsbestimmung von N,O stand ein kontinuier-
lich arbeitender IR-Analysator zur Verfiigung. Der zeitliche Verlauf des N,O-Signals
wurde mittels eines Anlagenrechners erfasst. Der Integralreaktor wurde mit Hilfe einer
elektrischen Widerstandsheizung beheizt. Ein Ni/Cr-Ni-Mantelthermoelement, das
sich in der Mitte der Katalysatorschiittung befand, diente als Messglied fiir die Tem-

peraturregelung (Gossen, Pantatherm D4).

Fiir die Reduktion wurden die Katalysatorvorldaufer (Einwaage ca. 0,5 g) bei Umge-
bungsdruck mit einem Gemisch aus Wasserstoff und Helium (Volumenstrom = 300
ml/min, xy; = 3 %) tiberstromt und ausgehend von T = 140 °C auf die Temperatur von
240 °C aufgeheizt. Die verwendete Heizrate betrug 20 K/h. AnschlieBend wurde der
Molenbruch des Wasserstoffs zundchst auf 25 % und dann alle 15 Minuten um weitere

25 % erhoht, bis reiner Wasserstoff durch den Reaktor stromte.

Nach Beendigung des Reduktionsprogrammes wurde der Katalysator in reinem He
(Volumenstrom = 50 cm’min™") auf Raumtemperatur abgekiihlt. Fiir die Cu-Ober-

flichenbestimmung wurde der Volumenstrom des Heliums auf 100 cm*min™ erhdht



ANHANG 101

und die Katalysatorschiittung auf eine Temperatur von 60 °C aufgeheizt. Sobald kon-
stante Reaktionsbedingungen erreicht wurden, konnte die Messung gestartet werden.
Zur Beschreibung der Versuchsdurchfiihrung soll der Verlauf der N,O-Konzentration

des Gasstromes am Reaktorausgang hinzugezogen (Abbildung A.2).
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; ,'
0 4 ] :
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Abb. A.2: N,O-Konzentration als Funktion der Zeit fiir einen reduzierten frischen Katalysator
(gestrichelt), einen reduzierten Ausbaukontakt (gepunktet) und eine mit N,O oxidierte Kataly-

satorprobe (durchgezogen).

Mit Hilfe des 3-2-Wege-Ventils wurde zum Zeitpunkt t = 0 von reinem Helium auf das
N,O/He-Gasgemisch (cn2o= 0,1 Vol.-%) gewechselt. Nachdem nahezu alles Kupfer
durch das zugefiihrte Lachgas oxidiert wurde, begann N,O am Reaktorausgang durch-
zubrechen, wodurch die N,O-Konzentration (gestrichelte Linie) nach der Zeit t.y an-
stieg. Nachdem das N,O-Signal auf einen stationdren Wert eingelaufen war, wurde
wieder auf reines Helium gewechselt und abgewartet bis das N,O-Signal auf Null ab-
gesunken war. Anschliefend wurde der Vorgang mit dem oxidierten Kontakt wieder-
holt (durchgezogene Linie). Die Zeit bis zum Anstieg des N,O-Signals (t,y) entsprach
der Totzeit in der Anlage. Legt man nun die nacheinander aufgezeichneten N,O-
Konzentrationsverldufe in den gleichen zeitlichen Ursprung, wie in Abbildung A.2
geschehen, so ist die Fliche zwischen den beiden Kurven proportional der bei der
Analyse umgesetzten N,O-Stoffmenge, die sich nach Gleichung A.3 berechnen lésst.

Bei der Integration der beiden Kurven ist es wichtig, den gleichen Endzeitpunkt (t.,q)

zu wihlen.
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(A.3)

mit  Nyo., umgesetzte N,O-Stoffmenge in mol

\Y Gesamtvolumenstrom in cm’-s™!

ges

Cn,0 N,O-Konzentration in Vol.-% (entspricht ppm-10"*)

p° Standarddruck (1,013 bar)
T® Standardtemperatur (273,15 K)
R Gaskonstante (8,314 J-mol™-K™")

Die umgesetzte Stoffmenge an Lachgas ldsst sich alternativ in Ndaherung mit Hilfe der
experimentell ermittelten Durchbruchszeiten At berechnen. Dabei benutzt man eben-
falls Gleichung A.3 und ersetzt den Term in Klammern durch At - cnzo max (WObel At =
ted - tox entspricht). Mit der bekannten Sauerstoffaufnahme je Flacheneinheit Kupfer

ist es moglich, die auf die Katalysatormasse bezogene Cu-Oberfliche zu berechnen.

N N
S, = A (A.4)
No,Cu "My

mit S, spezifische Kupferoberfliche in m*g”
Noc, Sauerstoffaufnahme je Fldcheneinheit Kupfer (5- 10" Atome-cm™)
m., eingewogene Katalysatormasse in g

N,  Avogadrokonstante (6,02-10 mol™)

Fiir eine Ausbaukontakt wurde derselbe Analysenablauf angewendet. In Abbildung
A.2 1st die dabei zu messende N,O-Konzentration als gepunktete Linie wiedergegeben.
Auffallend ist, dass der Konzentrationsanstieg dabei immer flacher verlauft als bei
einem frischen Kontakt. Zudem erfolgt die Anndherung an die Maximalkonzentration
langsamer, es tritt ein sogenanntes Tailing der Konzentrationskurve auf. Verantwort-

lich dafiir konnten Kohlenstoffablagerungen auf der Katalysatoroberfldche sein.
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A.2 Gasanalyse

Die Analyse der Gasphasenzusammensetzung erfolgte mit einem Gaschromatogra-
phen (Hewlett-Packard, 5890 Serie II), der mit einer Kapillarsdule, einem Warmeleit-
fahigkeitsdetektor und einem Integrator (Hewlett-Packard, 3396 Serie II1) ausgestattet
war. Die Betriebsdaten sind in Tabelle A.1 aufgefiihrt.

Tab. A.1: Betriebsbedingungen des Gaschromatographen.

Kapillarsaule WCOT Fused Silica CP-Wax 52 CB
Lange: 25 m
AuRendurchmesser: 0,52 mm
Innendurchmesser: 0,32 mm
Filmdicke: 1,2 ym

Temperaturen Splitinjektor: 240 °C
Warmeleitfahigkeitsdetektor: 240 °C

Saulenvordruck 5 kPa

Tragergas H,

Splitverhaltnis 100:1

Volumenstrome  Referenzseite: 15 ml-min™’
Messseite: 5 ml-min”

Das in Abbildung A.3 dargestellte Chromatogramm zeigt, dass bei der Gasanalyse
eine gute Auftrennung der Reaktionsspezies erreicht wurde. Das dazu verwendete

Temperaturprogramm ist in Abbildung A.4 zu sehen.

12 b4l
arof

Abb. A.3: Chromatogramm der Gasanalyse.



104

0 ) I I
0 5 10 15 20

Zeit / min

Abb. A.4: Temperaturprogramm zur Auftrennung der Reaktionsspezies.

Mit Hilfe eines Integrators wurde der zeitliche Verlauf des vom Wéarmeleitfahigkeits-
detektor erzeugten Spannungssignals integriert. Dabei ist die bei einer Retentionszeit
trer bestimmte Peakflache F; der injizierten Konzentration ¢; eines Stoffes proportional.
F~c, (A.5)
Um die Empfindlichkeit des Detektors beziiglich der zu analysierenden Spezies 1 zu
beriicksichtigen, wurde ein Korrekturfaktor q; eingefiihrt. Zur Bestimmung der einzel-
nen Korrekturfaktoren wurden Mischungen der bei Raumtemperatur fliissigen Subs-
tanzen mit unterschiedlicher Zusammensetzung hergestellt und manuell in den Injektor

eingespritzt. Als Bezugsgrofle diente Methanol, womit sich flir die Verhéltnisse der

Peakfldachen nachfolgende Beziehung ergibt.

F_ a ¢ (A.6)

FMeOH quOH CMeOH

Mit den bekannten Konzentrationen ¢; in den injizierten Proben und den erhaltenen
Peakflachen war es moglich, die Korrekturfaktoren zu berechnen, da der Korrektur-

faktor der BezugsgroBle Methanol definitionsgemal gleich Eins gesetzt wurde.

Queor = 1 (A7)
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Zur Bestimmung des Korrekturfaktors des bei Raumtemperatur gasférmig vorliegen-
den Produktes Kohlendioxid wurde in die Probenschleife eine Gasmischung Methanol
in CO, mit bekannter Konzentrationen zudosiert. Da Methanol ein Produkt der Gas-
phasenhydrierung von Dimethylmaleat ist und somit in unterschiedlichen Konzentra-
tionen im Produktgasstrom vorlag, wurde Stickstoff als Standardgas gewéhlt. Damit
konnte bei der Gasanalyse auf eine in stets konstanter Konzentration vorliegende
Substanz zuriickgegriffen werden. Zur Umrechnung der auf Methanol bezogenen
Korrekturfaktoren auf das Standardgas Stickstoff wurde das Verhéltnis

O (A.8)

Qveon

bestimmt. In Tabelle A.2 sind die auf das Standardgas Stickstoff bezogenen Korrektur-
faktoren fiir die einzelnen Spezies 1 zusammengestellt. Zusétzlich sind die Retentions-

zeiten tge der Substanzen aufgefiihrt.

Tab. A.2: Retentionszeiten und auf N, bezogene Korrekturfaktoren der Reaktionsspezies.

Substanz tret / Min qi

Stickstoff (N) 0,9 1

Kohlendioxid (CO,) 0,9 1,49
Tetrahydrofuran (THF) 2,3 2,17
Methanol (MeOH) 2,7 1,20
Wasser (H,0) 4,4 0,84
n-Butanol (BuOH) 53 2,42
Dimethylfumerat (DMF) 9,4 3,66
Dimethylsuccinat (DMS) 10,0 3,98
y-Butyrolacton (GBL) 11,0 230
Dimmethylmaleat (DMM) 11,2 3,66

1,4-Butandiol (BDO) 13,3 1,81
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A.3 Berechnung der Bodensteinzahl

Die Verweilzeitverteilung in einem realen Stromungsrohrreaktor wird mit Hilfe der
Bodensteinzahl Bo charakterisiert. Mit steigender Bo-Zahl wird die Verweilzeitvertei-
lung enger und ndhert sich schlieBlich dem Verhalten eines idealen Stromungsrohres
an. Fiir Bo-Zahlen grofler 100 kann zur Reaktorauslegung das Pfropfstromungsmodell
zugrundegelegt werden. Nachfolgend soll abgeschitzt werden, ob in dem verwendeten

1sotherm betriebenen Integralreaktor Pfropfstromung vorliegt.

l-u,
D

Bo = (A.9)

ax

mit | Léange des Festbettes in cm

u,  Leerrohrgeschwindigkeit in cm-s™

. . . . . 2 -1
D axialer Dispersionskoeffizient in cm”-s

ax

Fiir die Berechnung des axialen Dispersionskoeffizienten in Zufallsschiittungen wird

nachfolgende Gleichung verwendet.

D[;x — DS[c)hl'jtt + ieo (AIO)
mit D Diffusionskoeffizient im Leerraum in cm?>-s™

Dy Diffusionskoeffizient in der Schiittung in cm*s™
Pe, molekulare Peclet-Zahl

K Konstante

ax

Hierbei betrédgt bei einer Schiittung aus gleich groBBen Kugeln der Wert der Konstanten
K.x gleich 2. Mit Hilfe der Schiittungsporositit € kann das Verhiltnis von Diffusions-

koeffizient in der Schiittung zu Diffusionskoeffizient im Leerraum berechnet werden.

DSBhﬁtt —1-J1-¢ (A.11)
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Regellose Schiittungen aus gleich groen Kugeln haben eine Porositéit von € = 0,36 bis
0,42. Die Peclet-Zahl Pe wird mit Hilfe des Partikeldurchmessers dx berechnet wer-

den.

(A.12)

Der Diffusionskoeffizient im Leerrohr D entspricht im vorliegenden Fall dem binéren
Diffusionskoeffizienten, der bei niedrigen Driicken (0,1 - 10 bar) mit folgender Glei-

chung bestimmt werden kann.

D.%= ' : (A.13)

(2 ) (o eEoy]

bar

mit DS, binirer Diffusionskoeffizient bei niedrigem Druck in cm*s™

M, Molekulargewicht der Komponente i in g-mol”
Diffusionsvolumen der Komponente i in cm’-mol™

p Druck in bar

Temperatur in K

Zur Berechnung von Diffusionskoeffizienten bei hohen Driicken gilt nachfolgende

Gleichung.

p°/(R-T)

D,, =D12{ ](1 +0,05343 -5, —0,030182- 52, —0,029725- 5 ) (A.14)

m

mit D,, binirer Diffusionkoeffizient bei hohem Druck in cm®s™

R Gaskonstante (8,314 J-mol"-K™)

~

. mittlere molare Dichte in mol-cm™

~

P, Konstante
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Hierbei gilt:
ﬁrm = 5m ' ch (AIS)
mit mittleres kritisches Volumen in ¢m’-mol™

cm

Zur Ermittlung des kritischen Volumens von nicht in Standardwerken aufgelisteten

Stoffen, wie z. B. von Dimethylmaleat, bieten sich die Abschidtzungen von Lydersen

an.
Tg/(cm®-mol™')=0,04+> A, (A.16)
mit T, kritisches Volumen der Komponente i in cm’-mol’

A Strukturbeitrage

\

Das mittlere kritische Volumen von Gasgemischen wird mittels der Molenbriiche

bestimmt.
5cm = in 'ﬁci (A 17)
mit X, Molenbruch der Komponente i

Die mittlere molare Dichte p_ kann mit Hilfe des idealen Gasgesetzes berechnet

werden.

Die in Tabelle A.3 aufgefiihrte Berechnung wurde fiir die kritischsten Reaktionsbedin-
gungen durchgefiihrt.
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Tab. A.3: Berechnung der Bodensteinzahl.

T/K 493
p / bar 35
V /cmis” 0,08
dk/cm 0,04
€ 0,42
Uo/ cm-s™ 0,06
[/ cm 12
Oy, 7,07
Vomm 136,76
B, / cm®*mol™” 70,6
p.. / mol-cm™ 8,2:10™
5. 0,058
D,, / cm*s™ 0,021
Kax 2
Dschitt / D 0,24
Pe 0,11
D../ cm?s™ 0,006
Bo 120

Mit einer Bodenstein-Zahl von 120 ist in dem verwendeten Festbettreaktor im unter-

suchten Druck- und Temperaturbereich Pfropfstromung gewéhrleistet.
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A.4 Abschatzung des duBleren Stofftransporteinflusses

Fiir die Abschitzung des dulleren Stofftransporteinflusses wird das Filmmodell heran-
gezogen, bei dem ein lineares Konzentrationsgefille innerhalb einer hypothetischen
Grenzschicht um ein Katalysatorpartikel zugrundegelegt wird. AuBlerhalb des Filmes
herrscht ideale Durchmischung, d. h. im Kernvolumen der Gasphase treten keine Kon-
zentrationsgradienten auf. Damit ldsst sich folgender Ansatz fiir den dueren Stoff-

transport aufstellen.
N,DMS =B (CDMS - EDMS) (A.19)

mit  Nj,c DMS-Stoffstrom durch die duBere Partikeloberfliche in mol-cm™-s™
Cous DMS-Konzentration an der Katalysatoroberfliche in mol-cm™
Coms DMS-Konzentration in der Gasphase in mol-cm™

B Stoffiibergangskoeffizient in cm-s™

Die auf die dullere Oberflache eines Katalysatorpartikels bezogene Stoffmenge an Di-

methylsuccinat, welche pro Zeiteinheit reagiert, wird folgendermallen berechnet.

, 1 dn m
'oms = — F ) thMS = F € 'km,12 "Cpus (A.ZO)

geo geo

mit  r/,s oberflichenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit in mol-cm™-s™
F duBere geometrische Oberfliche eines Katalysatorpartikels in cm?
m,  Masse eines Katalysatorpartikels in g

k.. massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient in cm’-g™-s™

Fiir stationdre Reaktionsbedingungen gilt: Die Geschwindigkeit der chemischen Um-
setzung von DMS ist gleich der Geschwindigkeit des Transportes von DMS aus der
Gasphase heraus, durch die Grenzschicht, bis an die Katalysatoroberfliache.

’

s = Nows (A.21)
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m ~
. 'km,12 "Cpus :B'(CDMS - CDMS) (A-22)

Fgeo
Umformung von Gleichung A.22 fiihrt zu folgendem Ausdruck:

Coms ~Coms _ ACDMS _1, my -k
- - m,12
Coms Coms B F

(A.23)

Das Verhiltnis des Konzentrationsgefilles Acpys zur Gasphasenkonzentration von
Dimethylsuccinat gilt als Mal} fiir den Einfluss des dufleren Stofftransportes auf die
Reaktionskinetik. Dieser Einfluss ist dann zu vernachldssigen, wenn der Konzentra-
tionsgradient in der Grenzschicht deutlich kleiner als Eins ist. Der fiir die weitere

Rechnung benétigte Stoffiibergangskoeffizient ldsst sich mit Hilfe der Sherwood-Zahl

bestimmen.
B=Sh- % (A.24)
dy

mit D,, binirer Diffusionskoeffizient von DMS in H, in cm®s™'

d, Durchmesser eines Katalysatorpartikels in cm
Die Sherwood-Zahl fiir eine durchstromte Schiittung Shg.i kann mit Hilfe der Schiit-
tungsporositit € und der Sherwood-Zahl fiir liberstromte Einzelkorper Shy bestimmt
werden.

Shg,y =1+1,5-(1-¢€)- Sh, (A.25)

Fiir die Ermittlung der Sherwood-Zahl fiir tiberstromte Einzelkorper wird die néchste

Gleichung angewendet.

ShK:minShK + \lShém + Sh’(2urb (A26)

Dabei resultieren die einzelnen Anteile aus folgenden Gleichungen:



minShy =2 (A.27)
1 1
Sh,,, =0,664-Sc?® -Re? (A.28)
4
.Sc.Reb
Sh,, = 0,037 -Sc-Re (A.29)

2 1
1+2,44-(SC3 -1]-Re 10

Die darin enthaltenen dimensionslosen Kennzahlen, Reynolds-Zahl Re und Schmidt-

Zahl Sc, sind folgendermaf3en definiert:

Re = 4% (A.30)
\Y
\Y%
Sc=— (A.31)
D12
mit U mittlere Strémungsgeschwindigkeit durch eine Schiittung in cm-s™
Y, kinematische Viskositit in cm*-s™

Die mittlere Stromungsgeschwindigkeit in der Schiittung berechnet sich wie folgt.

Vv
Skeak "€

U=

(A.32)

mit  Sg,, Querschnittsfliche des Reaktors in cm”

Aufgrund der geringen Konzentration von Dimethylester und folglich von gebildeten
Produkten wird fiir die kinematische Viskositit des Fluids ndherungsweise der Wert
fiir reinen Wasserstoff eingesetzt. Sie resultiert aus dem Verhéltnis von dynamischer
Viskositit zur Dichte.
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v="2
p

(A.33)

Die in Tabelle A.4 aufgefiihrte Berechnung wurde fiir die beziiglich eines Einflusses

des dufleren Stofftransportes kritischsten Reaktionsbedingungen durchgefiihrt.

Tab. A.4: Berechnung zum Einfluss des dufferen Stoffitransportes.

p / bar

T/K

V /cmis?
d«/cm

u /cms”
Skeak / cm?

3

D4,/ cm?s™
vy, /cm? s
Ny, / N-sm™
Ph, / kg-m*
Sc

Re

Shiam

minShk

Shg

Shschit
B/cm-s”
mg/g

Fgeo / cM?
Km12/ cm®gts™
Ac;/c,

35
493
0,08
0,04
0,15
1,1
0,42
0,021
0,17
2,8
1,64
7,98
0,041
0,27
2
2,27
2,98
1,58
8:10°
0,02
0,91
0,002

Der Einfluss des duBBeren Stofftransportes kann vernachléssigt werden, da der Konzen-

trationsgradient in der Grenzschicht mit 0,002 sehr klein ist.
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A.5 Abschatzung des inneren Stofftransporteinflusses

Der Einfluss des inneren Stofftransportes auf das Reaktionsgeschehen kann mit dem
Porennutzungsgrad n beschrieben werden. Da sich dieser nicht aus direkt messbaren

GroBen berechnet lasst, ist es zweckmaBig, ihn liber die Weisz-Zahl zu bestimmen.

2
WZ:LL.L. _idN—DMS .pK:(p.tanh(p:(pz.n (A34)
Derr Coms mg  dt

mit Wz Weisz-Zahl

L,  charakteristische Diffusionsldnge in m

D, effektiver Diffusionskoeffizient in m*s™

px  Dichte eines Katalystorpartikels in gm”
Thiele-Zahl

Porennutzungsgrad

Hierbei entspricht der in Gleichung A.34 enthaltene Term in Klammern der beobachte-

ten Reaktionsgeschwindigkeit.

1 dNpys

M, dt =ln12 = km,12 "Cowms (A-35)

mit m, Katalysatormasse in g

Npys umgesetzte Stoffmenge an Dimethylsuccinat in mol
r_. massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit in mol-g™'-s™

m, ij

k.. massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient in m’>-g™-s

m, Ij

Fiir die Weisz-Zahl ergibt sich somit folgender, vereinfachter Ausdruck.

Wz ==2—-py Knsz (A.30)
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Die charakteristische Diffusionsldnge Lp ist definiert durch das Verhéltnis von Volu-

men Vi zu dullerer geometrischer Oberfliche Fy, eines Katalysatorpartikels.

- A.37
F 6 ( )

mit dg  Durchmesser eines Katalysatorpartikels in mm

Zur Bestimmung von D¢ ist es notwendig zunédchst den Poren-Diffusionskoeffizient
Dp zu berechnen, welcher sich aus dem bindren Diffusionskoeffizienten D;, und dem

Knudsen-Diffusionskoeffizienten Dk, zusammensetzt.

L (A.38)

mit Dp  Poren-Diffusionskoeffizient in cm*s™
Dy, bindrer Diffusionskoeffizient in cm*s™

Dx, Knudsen-Diffusionskoeffizient in cm*s™

Dabei beriicksichtigt der binédre Diffusionskoeffizient die Diffusionshemmung, welche
durch StoBe der diffundierenden Molekiile untereinander hervorgerufen wird. Die
Hemmung der Diffusion welche durch Stoe der Molekiile gegen die Porenwand ver-
ursacht wird, wie es speziell bei niedrigen Gasdriicken oder kleinen Porendurchmes-

sern vorkommt, wird durch den Knudsen-Diffusionskoeffizienten beschrieben.

T/IK )Jz . cm? (A39)

D, =9700- . _
MDMS/(g -mol S

cm

Bei der Berechnung von D aus dem Poren-Diffusionskoeffizienten wird die Porositét

des Katalysators, sowie die komplexe Porenstruktur beriicksichtigt.

D, =D, - (A.40)
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mit =t Tortuositat

€ Porositit eines Katalysatorpartikels

Aufgrund der komplexen Porenvernetzung ist es nicht mdglich die Tortuositit exakt
zu berechnen. Ublicherweise wird deshalb ein Schitzwert zwischen 3 und 4 angewen-
det. Mit dem effektiven Diffusionskoeffizienten D.s kann nach Gleichung A.34 die
Weisz-Zahl bestimmt werden. Mit Wz und der durch Iteration bestimmten Thiele-Zahl

¢ lasst sich nach Umformung von Gleichung A.34 der Porennutzungsgrad n ermitteln.

n=—% (A.41)

Die in Tabelle A.5 aufgefiihrte Berechnung wurde fiir die beziiglich eines Einflusses
des inneren Stofftransportes kritischsten Reaktionsbedingungen durchgefiihrt.

Tab A.5: Berechnung zum Einfluss des inneren Stofftransportes.

p / bar 35
T/K 493
Dy, / cm?s™ 0,021
re/ cm 20-107
Dkn / cm?s™ 0,036
Dp / cm?s™ 0,013
ek 0,26
T 3
Dert / cm?s™ 0,001
L/cm 0,007
pk / g-om™ 1,2
Km12 / cm>g'-s™ 0,91
Wz 0,042
® 0,21
n 0,99

Mit einem Wert fiir den Porennutzungsgrad nahe dem Wert 1 kann der Einfluss des

inneren Stofftransportes auf die Reaktionskinetik vernachléssigt werden.
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A.6 Verzeichnis der Symbole und Abkiirzungen

Symbole

A, B, C Antoinekonstanten -

b Hemmungsparameter der Hemmungskomponente [ cm’-mol™!
Bo Bodenstein-Zahl -

Ci Konzentration der Komponente i in der Gasphase mol-cm™
c Konzentration der Komponente i an der Katalysatoroberfldche mol-cm™
Cimess  gemessene Konzentration der Komponente i mol-cm™
Ci rech berechnete Konzentration der Komponente 1. mol-cm™
Ci Konzentration der Hemmungskomponente | mol-cm™
dk Durchmesser eines Katalysatorpartikels mm

dp mittlerer Porendurchmesser nm

D Diffusionskoeffizient im Leerraum cm”s™!
D4y’ binirer Diffusionskoeffizient bei niedrigem Druck (p = 0,1 bis 10 bar) cm?s™
D2 binérer Diffusionskoeffizient bei hohem Druck (p > 10 bar) cm’s™!
Dax axialer Dispersionskoeffizient cm®s”!
Dest effektiver Diffusionskoeffizient cm?s!
Dkn Knudsen-Diffusionskoeffizient cm”s™!
Dp Poren-Diffusionskoeffizient cm?s™!
Dschit  Diffusionskoeffizient in der Katalysatorschiittung cm?s™!
Fgeo duBere geometrische Oberflidche eines Katalysatorpartikels cm’

Fi Peakfldche der Komponente i -

AH°  Standardreaktionsenthalpie kJ-mol’!
Kmii Geschwindigkeitskoeffizint bezogen auf die Katalysatormasse cm’-g s
Kax Konstante -

Ko, K« Gleichgewichtskonstanten -

I Linge der Festbettschiittung cm

L charakteristische Diffusionsldnge cm

mg Masse eines Katalysatorpartikels g
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Sreak
sBET
Scu

Rg,

Sc

Shg
Shiam
Shsehitt
Shiyrm

Gesamtkatalysatormasse

Molekulargewicht der Komponente i

Reaktionsordnung

Stoffmenge der Komponente 1

Stoftmenge des Metalls i im Katalysator

umgesetzte N,O-Stoffmenge

Stoffmengenstrom der Komponente i

DMS-Stoffmengenstrom bezogen auf die Katalysatoroberflédche
Druck

Standarddruck (p° = 1,013 bar)

Partialdruck der Komponente i

Sattigungsdampfdruck tliber ebener Fliissigkeitsoberflache
Dampfdruck tiber gekriimmter Fliissigkeitsoberfldche
Peclet-Zahl

Korrekturfaktor der Komponente i

Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf die Katalysatormasse
Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf die Katalysatoroberfliche
Gaskonstante (R = 8,314 J-mol-K ™)

Reynolds-Zahl

Querschnittsflache des Reaktors

spezifische Gesamtoberfldche nach Brunauer, Emmet und Teller
spezifische Kupferoberfliche

Reaktorselektivitdt der Komponente 1

Schmidt-Zahl

Sherwood-Zahl fiir einen iiberstromten Einzelkorper
Sherwood-Zahl fiir laminare Stromung

Sherwood-Zahl fiir eine durchstromte Schiittung
Sherwood-Zahl fiir turbulente Stromung

Standardabweichung der Konzentration von Komponente i

Zeit

g-mol”

mol

mol

mol
mol-s™
mol-m?2s™
bar

bar

mbar
mbar

mbar

mol-g s
mol-m™>s™

JmolK!
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tmod modifizierte Verweilzeit g-s-cm'3
tret Retentionszeit min

T Temperatur K

AT Temperaturdifferenz K

u mittlere Stromungsgeschwindigkeit durch eine Schiittung cm-s”
Uy Leerrohrgeschwindigkeit cm-s”

\Y Volumen cm’

Vk Volumen eines Katalysatorpartikels cm’
Vi Molvolumen der Fliissigkeit m’-mol”
V, Volumenstrom der Komponente i cm’s™
VR Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen cm’s”!
Wz Weisz-Zahl -

Xi Stoffmengenanteil der Komponente i -

XMe,i molarer Anteil des Metalls 1 im Katalysator -

X Umsatz -

Yc Kohlenstoftfbilanz -
Griechische Symbole

B Stoffiibergangskoeffizient cm-s”
A, Strukturbeitrige -

€ Porositét der Katalysatorschiittung -

€ Porositit eines Katalysatorpartikels -

g Anzahl der Kohlenstoffatome in einem Molekiil der Komponente i -

n dynamische Viskositét g-em™-s™
n Porennutzungsgrad -

v kinematische Viskositét cm®s™!
\7 stochiometrischer Koeffizient der Komponente i -

& Reaktionslaufzahl beziiglich Reaktionspfad ij mol

p Kriimmungsradius nm

p Dichte g-cm™
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Pk Dichte eines Katalysatorpartikels

Pm mittlere molare Dichte

Prm Konstante

(o] Standardabweichung der Konzentration der Komponente 1
OLv Oberflichenspannung

T Tortuositit

Vg kritisches Volumen der Komponente i

Ve mittleres kritisches Volumen

v, Diffusionsvolumen der Komponente i

¢ Thiele-Zahl

Abkiirzungen

BDO 1,4-Butandiol

BSA Bernsteinsdureanhydrid

BuOH Butanol

DEM Diethylmaleat (Maleinsdurediethylester)
DMM  Dimethylmaleat (Maleinsduredimethylester)
DES Diethylsuccinat (Bernsteinsdurediethylester)
DMS Dimethylsuccinat (Bernsteinsduredimethylester)
GBL v-Butyrolacton

MeOH Methanol

MSA Maleinsdureanhydrid

NMP n-Methyl-2-Pyrrolidon

PBT Polybutylenterephthalat

THF Tetrahydrofuran

-3
g-cm

mol-cm™

mol-cm”

N-m

cm’-mol™!
cm’-mol™

cm’-mol™!
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Name
Adresse
Geburtsdatum

Nationalitéit

1978 - 1982
1982 - 1991
Mai 1991

Okt. '91 - Sep. '92

Okt. '92 - Okt. '98

Okt. 1994
Okt. 1998

Mai '96 - Jul. '96

Nov. '98 - Apr. '05

Lebenslauf

Personliche Daten

Christoph Ohlinger

Adlerstralle 53, 76137 Karlsruhe
16. September 1971 in Mannheim
deutsch

Schulbildung

Friedrich-Ebert-Grundschule in Frankenthal/Pfalz
Karolinen-Gymnasium in Frankenthal/Pfalz
Abschluss mit allgemeiner Hochschulreife (Abitur)

Wehrdienst

Grundwehrdienst in Miinchen und Ulm

Studium

Studium der Fachrichtung Chemieingenieurwesen an der
Universitit Fridericiana Karlsruhe (TH)
Vordiplom

Abschluss als Diplom-Chemieingenieur

Berufliche Titigkeit

Auslandspraktikum bei der Firma DuPont in Old Hickory,
Tennessee, USA
Doktorand am Institut fur Chemische Verfahrenstechnik der

Universitit Fridericiana Karlsruhe (TH)
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