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KAPITEL 1 

EINLEITUNG 

Der stetig wachsende Bedarf an hochwertigen Kunststoffen zieht eine steigende 
Nachfrage an entsprechenden Zwischenprodukten mit sich. Basis für 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 endständige 
Hydroxylgruppen besitzt. Zu den wichtigen Kunststoffen, ausgehend von BDO, zählen 
Polybutylenterephthalat (PBT), Polyurethane und Polyester. Neben der Herstellung 

von Polymeren wird BDO in großen Mengen zu Tetrahydrofuran (THF) und γ-
Butyrolacton (GBL) weiterverarbeitet. Die Dehydrierung von 1,4-Butandiol führt zu 
GBL, während THF sich durch Wasserabspaltung bildet. Tabelle 1.1 verdeutlicht den 
steigenden Bedarf an BDO seit Mitte der neunziger Jahre und gibt Aufschluss über 
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.-% γ-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 überwiegende Teil an 1,4-Butandiol nach dem 
Reppe-Verfahren hergestellt, das auf der Umsetzung von Acetylen und Formaldehyd 
beruht und seit den 1940er Jahren großtechnisch genutzt wird (Reppe und Keyssner, 
1941). Heute beruhen nur noch ca. 42 % der weltweiten BDO-Kapazität auf dieser an 
Bedeutung verlierenden Syntheseroute. Vor allem neue Produktionsstätten im asiati-
schen Raum basieren auf Verfahren, die von den Edukten n-Butan bzw. Maleinsäure-
anhydrid (MSA) ausgehen (Burridge, 2003). Dieser Wechsel von der Acetylenchemie 
zur Olefinbasis ist für viele bedeutende Zwischenprodukte der chemischen Industrie, 
wie z. B. bei Vinylchlorid, Acrylsäure und Chloropren, praktisch abgeschlossen und 
beruht auf dem immer weiteren Fortschreiten der Petrochemie, ausgehend von den 
1950er Jahren. Weitere Gründe für die Zunahme alternativer Syntheserouten sind 
günstigere Rohstoffe, mildere Reaktionsbedingungen aber auch umweltpolitische 
Gesichtspunkte. 

Ein wesentlicher Vorteil der neuen Synthesewege für BDO ist die kombinierte Her-

stellung von 1,4-Butandiol, γ-Butyrolacton und Tetrahydrofuran, womit das Zwischen-
produkt BDO zur Herstellung seiner bisherigen Hauptprodukte GBL und THF über-
flüssig wird. Nach Brownstein (1991) lassen sich 1,4-Butandiol und Tetrahydrofuran 
nach den neuen Verfahren wirtschaftlicher herstellen. Günstig wird z. B. die Mitsubi-
shi-Route bewertet, bei der Butadien zunächst mit Essigsäure zu 1,4-Diacetoxy-2-
buten reagiert, das im Anschluss wahlweise überwiegend zu Butandiol oder Tetra-
hydrofuran hydriert werden kann. Harris et al. (1990) bewerten das auf Maleinsäure-
anhydrid (MSA) basierende Davy-Verfahren als sehr vielversprechend. MSA kann in 
verschiedenen Varianten hydriert werden. Beim Davy-Prozess wird MSA vor der 
eigentlichen Gasphasenhydrierung zunächst mit Ethanol zu Maleinsäurediethylester 
(Diethylmaleat) umgewandelt. Vorteile des Verfahrens sind die niedrigen Drücke und 
die gleichzeitige Herstellung der Produkte GBL, BDO und THF.  

Schlander und Turek (1999) untersuchten die Gasphasenhydrierung von Maleinsäure-
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 anschließenden Anlagenteile verstopfte. Sie ver-
muteten, dass es sich dabei um ein Produkt aus 1,4-Butandiol und dem eingesetzten 
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Dialkylester handelt. Ähnliches wurde auch von Kanetaka et al. (1970) und Küksal et 
al. (2000) bei der Hydrierung von Maleinsäureanhydrid in der Flüssigphase beobach-
tet, wobei dort BDO mit Bernsteinsäureanhydrid zu einem Polyester reagierte. Um 
dieses Problem zu umgehen und hohe Ausbeuten an BDO zu erzielen, wurde in der 
Literatur oft eine Prozessführung mit mindestens zwei 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 vollständig zu GBL rea-

gieren, anschließend soll γ-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 geklärt werden, ob die unge-
wollte Bildung von Polymerisaten während 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 
höhere katalytische Aktivität und Stabilität der Katalysatoren zu erzielen. Abschlie-
ßend sollten mit einem geeigneten Kontakt detaillierte kinetische Messungen bei 
unterschiedlichen Reaktionsbedingungen durchgeführt werden, um eine formal-
kinetische Beschreibung auf Grundlage eines Reaktionsnetzes mit Hilfe möglichst 
einfacher kinetischer Ansätze zu realisieren. 
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KAPITEL 2 

HINTERGRUND 

2.1  Verwendung von 1,4-Butandiol und seiner Produkte 

1,4-Butandiol dient fast ausschließlich als Zwischenprodukt für weitere Chemikalien 
oder Kunststoffe. Ungefähr 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 Phosphorsäure (H3PO4), Schwefelsäure (H2SO4) 
oder sauren Ionentauschern (Weissermel und Arpe, 1994) durch Dehydratisierung, also 
Wasserabspaltung, aus BDO gewonnen. Tetrahydrofuran wird sowohl als Lösungs-
mittel für 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 für die 
Produktion von Polyurethanen, Spandex- oder Elastanfasern (Rohe, 1995, und Mor-
gan, 1997). Diese Anwendung war ausschlaggebend für den massiven Ausbau der 
Tetrahydrofuran-Kapazität in den letzten Jahren.  

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

Durch Polykondensation mit Terephthalsäure entsteht aus BDO Polybutylentereph-
thalat (PBT), das vorzugsweise als technischer Kunststoff (engineering plastic), aber 
auch für 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 als Aus-
gangsprodukt für die Herstellung von Spezialchemikalien. In Abbildung 2.1 wird ein 
Überblick über die Anwendungsgebiete von BDO, GBL und THF gegeben. 

PolyesterPolyurethane 1,4-BUTANDIOL

PerlonPolyamide

PolybutylenterephthalatTetrahydrofuran γ-Butyrolacton

2-Pyrrolidon Lösungsmitel
Polytetrametylen-

etherglykol
Lösungsmittel
für Kunststoffe

Feinchemikalien Polyurethane

N-Methyl-2-Pyrrolidon

PolyesterPolyurethane 1,4-BUTANDIOL

PerlonPolyamide

PolybutylenterephthalatTetrahydrofuran γ-Butyrolacton

2-Pyrrolidon Lösungsmitel
Polytetrametylen-

etherglykol
Lösungsmittel
für Kunststoffe

Feinchemikalien Polyurethane

N-Methyl-2-Pyrrolidon

 

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 Übersicht sind in Tabelle 2.1 die im Jahre 2003 
weltweit betriebenen Produktionsstätten aufgeführt. Neben der geographischer Lage 
werden die Hersteller, die verwendete Rohstoffbasis und die vorhandene Produktions-
kapazität angegeben. 

Tab. 2.1: Im Jahr 2003 existierende Hersteller von BDO mit Angaben über geographische 
Lage, Rohstoffbasis, Syntheseroute und Anlagenkapazität (Burridge, 2003). 

Kontinent Hersteller Rohstoff Kapazität (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-Idemitsu, 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 hauptsächlich aus Acetylen und Formaldehyd nach 
dem Reppe-Verfahren hergestellt, das von der BASF seit 1940 großtechnisch zur 
BDO-Synthese genutzt wird (Reppe und Keyssner, 1941). Ein Grund für das Fest-
halten an der Reppe-Synthese, trotz zahlreicher neuer Verfahren zur BDO-Herstellung, 
liegt im wesentlichen in den an europäischen 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 verhältnismäßig hoher Grad an technischer 
Reife, die das Verfahren erreicht hat. Zudem sind die Produktionsstätten in einen 
gewachsenen Stoffverbund integriert, der eine vergleichsweise günstige 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 für den Umgang mit kanzerogenem Formaldehyd und dem bei erhöhten Druck 
explosionsgefährlichen Acetylen einzuhalten. Bedeutende Hersteller von 1,4-Butan-
diol auf Basis der Reppe-Synthese sind die Firmen BASF, DuPont und ISP. 

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

HC≡CH + 2 HCHO  →  HOCH2−C≡C−CH2OH 

In der zweiten Stufe wird 2-Butin-1,4-diol zu 1,4-Butandiol hydriert. Die Hydrierung 
kann entweder in der Flüssigphase bei 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 als Promotoren durchgeführt werden. 

HOCH2−C≡C−CH2OH + 2 H2  →  HOCH2(CH2)2CH2OH 

Der Mitsubishi-Kasei-Prozess 

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

H2C=CH−CH=CH2 + 2 AcOH + 0,5 O2  →  AcOH2CHC=CHCH2OAc + H2O 
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Die anschließende Hydrierung zu 1,4-Diacetoxybutan erfolgt bei 60 °C und 50 bar an 
einem Pd/C-Kontakt. 

AcOCH2CH=CHCH2OAc + H2  →  AcOCH2CH2CH2CH2OAc 

Im nächsten Schritt wird 1,4-Diacetoxybutan an einem sauren Ionenaustauscher zu 
einem Gemisch von 1,4-Butandiol und Tetrahydrofuran umgesetzt. Über die Betriebs-
temperatur und die Verweilzeit kann die Zusammensetzung beeinflusst werden. Die 
Essigsäure wird zurückgewonnen und der ersten Reaktionsstufe zugeführt. 

AcOCH2CH2CH2CH2OAc + 2 H2O  →  HOCH2CH2CH2CH2OH + 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. 

CH2OCHCH3  →  HOCH2CH=CH2 

Nach der Umlagerung von Propylenoxid wird der Allylalkohol an einem Ru-Kontakt 
bei 60 °C und 2 - 3 bar in einem organischen Lösungsmittel zu 4-Hydroxybutyralde-
hyd hydroformuliert. 

HOCH2CH=CH2 + H2 + CO  →  HOCH2CH2CH2CHO 

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

HOCH2CH2CH2CHO + H2  →  HOCH2CH2CH2CH2OH 
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Hydrierung von Maleinsäureanhydrid 

Mitsubishi Petrochemical entwickelte in den 1960er Jahren ein Verfahren, nach dem 
Maleinsäureanhydrid (MSA) direkt und in flüssiger Phase hydriert wird. Bei der Hyd-

rierung von Maleinsäureanhydrid zu den Wertprodukten γ-Butyrolacton, 1,4-Butandiol 
und Tetrahydrofuran handelt es sich um eine mehrstufige Folgereaktion. Ein verein-
fachtes Reaktionsschema ist in Abbildung 2.2 dargestellt.  
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Abb. 2.2: Vereinfachtes Reaktionsschema der MSA-Hydrierung. 

Neben der MSA-Hydrierung in der Flüssigphase kann die Reaktion auch in der Gas-
phase durchgeführt werden. Die Bildung unerwünschter Nebenprodukte ist nicht nur 
von der Wahl der Betriebsbedingungen, sondern vor allem auch von der Reaktions-
phase abhängig (Uihlein, 1992 und 1993). Während in der Gasphase hauptsächlich n-
Butan, n-Butanol und Propionsäure entstehen, kommt es in flüssiger Phase durch die 
Reaktion der Anhydride mit Reaktionswasser zur Bildung von Maleinsäure und Bern-
steinsäure. Die Hydrierung der Säuren führt im Vergleich zur Umsetzung der Anhyd-
ride zu erheblichen Nachteilen. Zum einen verläuft die Hydrierung von Bernstein-
säureanhydrid (BSA) schneller als die von Bernsteinsäure, zum anderen führt die 
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gleichzeitige Anwesenheit von Bernsteinsäure und 1,4-Butandiol zur Bildung von 
Polyestern. Dadurch wird die Ausbeute von 1,4-Butandiol geschmälert, 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 örtliche Trennung der einzelnen 
Reaktanten zu erreichen. 

Der Davy-Prozess 

Die Hydrierung von Maleinsäureanhydrid (MSA) zu BDO, GBL und THF über 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 über die Hydrierung von Maleinsäuredialkylestern 
beschreitet. Großtechnisch kommt das Verfahren hauptsächlich 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 lässt sich in zwei Haupt-
schritte gliedern: (1) der Veresterung (mit 2 Reaktionsstufen) von Maleinsäure-
anhydrid mit einem Alkohol (C1 bis C4), 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 zunächst mit Ethanol im Überschuss 
ohne Anwesenheit eines Katalysators zu Monoethylmaleat umgesetzt. Die Bildung des 
Monoesters verläuft bei milden Temperaturen (50 - 80 °C) mit sehr hoher Selektivität 
(99 %). In einer zweiten Stufe erfolgt die Überführung des Monoesters in den Diester 
an einem stark sauren Ionentauscherharz bei 100 - 130 °C und 15 bar. Bei der Azeo-
tropenzusammensetzung des Ethanol/Wasser-Gemisches lassen sich Umsätze von bis 
zu 90 % erreichen. Ein nahezu vollständiger Umsatz kann anschließend in wasser-
freiem Ethanol erzielt werden. Die Ausbeute an Diethylmaleat, welches destillativ von 
den anderen Stoffen getrennt wird, beträgt 98,5 %.  

Zur Hydrierung wird DEM im Wasserstoffstrom verdampft und an Cu/Cr2O3-Kataly-
satoren partiell hydriert. Die Hydrierung erfolgt in mindestens 2 Reaktionsstufen. In 
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der ersten Stufe entsteht Diethylsuccinat (Bernsteinsäurediethylester bzw. DES), das 

weiterreagiert zu γ-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 bei Bedarf in einer dritten Stufe mit einem Dehydratisierungs-
katalysator BDO gezielt zu THF umgewandelt werden. Abschließend werden die 
Produkte mittels Kondensation vom Wasserstoff abgetrennt. Das bei der Hydrierung 
freigesetzte Ethanol wird wieder der Veresterung von MSA zugeführt. 

O
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CH2CH2OH

1,4-Butandiol

Veresterung:

Hydrierung:

 

Abb. 2.3: Vereinfachtes Reaktionsschema des Davy-Verfahrens. 

Der größte Vorteil des Davy-Verfahrens ist die kombinierte Herstellung der drei Wert-
produkte GBL, BDO und THF. Durch Variation der Betriebsbedingungen können die 
Produktausbeuten flexibel angepasst werden. Die räumliche Trennung der einzelnen 
Hydrierungsschritte resultiert aus der möglichen 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 
erwähnt wurde, ein Ziel dieser Arbeit. Dann könnte 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 ließ BP 
Chemicals seine ausgereifte Wirbelschicht-Technologie und Lurgi seine Erfahrung mit 
Hydrierungsreaktionen in Festbettreaktoren einfließen. Ausgangsstoff des Verfahrens 
ist n-Butan, welches über das Zwischenprodukt Maleinsäureanhydrid 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. 

C4H10 + O2  →  C4H2O3 + 4 H2O 

Das entstandene MSA wird abgekühlt und sofort in Wasser gelöst, sodass eine wässri-
ge Maleinsäurelösung entsteht. 

C4H2O3 + H2O  →  HOOCCH=CHCOOH 

Das flüssige Produkt wird anschließend dem Hydrierreaktor mit katalytischem Festbett 
zugeführt, wo es bei Temperaturen bis zu 220 °C und einem Druck von 275 bar zu 
BDO hydriert wird. Die Ausbeute beträgt dabei 94 % und mehr.  

HOOCCH=CHCOOH + 5 H2  →  HOCH2CH2CH2CH2OH + 2 H2O 

Durch Variation der Betriebsbedingungen können bei der Hydrierung auch variable 
Ausbeuten an GBL und THF hergestellt werden. Durch diese Flexibilität bezüglich der 
Wertprodukte steht das Verfahren damit in direkter Konkurrenz zum bereits etablierten 
Davy-Prozess. Die erste großtechnische Anwendung des Geminox-Verfahrens wurde 
von BP Chemicals im Jahr 2002 in den USA in Betrieb genommen.  
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2.3  Katalysatoren für die MSA-Hydrierung 

Die in der Literatur vorgeschlagen Katalysatorsysteme sind sowohl für die Hydrierung 
von Maleinsäure, Maleinsäureanhydrid bzw. Maleinsäureestern geeignet. Castiglioni 
et al. (1993) untersuchten die Gasphasenhydrierung von Maleinsäureanhydrid, Bern-

steinsäureanhydrid und γ-Butyrolacton an Cu/Cr2O3-Katalysatoren. Diese Katalysa-
toren zeigten bei der Hydrierung von GBL und MSA/GBL-Gemischen eine Zunahme 
der Aktivität bei Erhöhung des Cu-Gehaltes. Die Zugabe von ZnO hatte keinen Ein-
fluss auf die Aktivität bezüglich der Hydrierung von MSA und GBL. Allerdings hatte 
ZnO einen positiven Einfluss auf die Umsetzung des Folgeproduktes Bernsteinsäure-
anhydrid. In weiteren Arbeiten (Castiglioni et al., 1994) beobachteten sie das Auftre-
ten einer irreversiblen Adsorption von Kohlenstoff bzw. eine Teerbildung in der Reak-
torschüttung bei der Gasphasenhydrierung von Maleinsäureanhydrid an Cu/ZnO/ 
Cr2O3-Katalysatoren. Auch Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren wurden von Castiglioni et 
al. (1996) für die Hydrierung von Maleinsäureanhydrid eingesetzt, wobei sie den 
Einfluss unterschiedlicher Al-Anteile auf Aktivität und Selektivität untersuchten. Mit 

einen Al-Gehalt von 17 mol-% wurde die größte Ausbeute an γ-Butyrolacton erreicht. 
Mit steigendem Al-Anteil war eine Zunahme der Verkokung des Katalysators zu 
beobachten. Bei der Hydrierung von GBL an diesen Katalysatoren erhöhte sich mit 
steigendem Al-Gehalt die Aktivität, sowie die Ausbeute an Tetrahydrofuran und 
Nebenprodukten. 

De Thomas et al. (1992) hydrierten Maleinsäureanhydrid in zwei Stufen zu γ-Butyro-
lacton bzw. Tetrahydrofuran. In der ersten Stufe setzten sie einen Cu/ZnO/Al2O3-Kata-
lysator und in der zweiten Stufe einen Cu/ZnO/Cr2O3-Katalysator ein. Unterschied-
liche Mengenverhältnisse der Katalysatoren von Stufe I und Stufe II wirkten sich auf 
das Stoffmengenverhältnis von GBL zu THF im Produktgemisch aus. Ein niedriger 

Anteil von Cu/ZnO/Cr2O3-Katalysator verringerte die Selektivität zu γ-Butyrolacton 
und steigerte die THF-Selektivität. 

Von Uihlein (1992) wurde die Hydrierung von Maleinsäureanhydrid sowohl in der 
Flüssigphase als auch in der Gasphase an Kupfer- und Edelmetallkatalysatoren unter-
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sucht. Der verwendete Cu-Katalysator (Cu/Mg2SiO4) deaktivierte stark, während der 
Edelmetallkatalysator (Pd/Re) keine Deaktivierung zeigte. In der Flüssigphase wird 
die Deaktivierung auf die Bildung von nichtflüchtigen, teerartigen Neben- oder Folge-
produkten zurückgeführt. Für die Deaktivierung des Katalysators in der Gasphase 
wurde keine Erklärung gegeben. 

Herrmann (1996) setzte ebenfalls Cu- und Edelmetallkatalysatoren bei der Flüssig-

phasenhydrierung von Maleinsäureanhydrid, Bernsteinsäureanhydrid und γ-Butyro-
lacton ein. Es wurde gezeigt, dass die Cu-Katalysatoren für die Hydrierung der 
genannten Ausgangsstoffe geeignet sind und keine starke Deaktivierung stattfindet. 
Die Edelmetallkatalysatoren weisen eine höhere Aktivität bezüglich der Hydrierung 
von Maleinsäureanhydrid auf, doch zeigen Cu-Katalysatoren eine gleich hohe Aktivi-
tät bezüglich der Hydrierung von Bernsteinsäureanhydrid und eine wesentlich höhere 

bezüglich der Hydrierung von γ-Butyrolacton. Die interessantesten Vertreter an auf 
Kupfer basierenden Katalysatoren sind Cu/ZnO- und Cu/Cr2O3-Systeme, oft in Kom-
bination mit Al2O3 oder SiO2. Es zeigte sich, dass Cu/Cr2O3-Katalysatoren besonders 
für die Hydrierung von Maleinsäureanhydrid geeignet sind, während Cu/ZnO/Al2O3-
Katalysatoren eine hohe Aktivität bei der Hydrierung von Bernsteinsäureanhydrid 
aufweisen. Bei dieser Reaktion wird nur an Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren das Produkt 
1,4-Butandiol gebildet. Erklärt wird die positive Eigenschaft von ZnO damit, dass auf 

der Cu-Oberfläche von Katalysatoren ohne ZnO die Adsorption von γ-Butyrolacton 
ausbleibt, solange noch Bernsteinsäureanhydrid auch nur in geringen Mengen in der 
Lösung vorliegt. Erst die selektive Adsorption von Bernsteinsäureanhydrid auf der 
Oberfläche des ZnO ermöglicht freie Cu-Oberflächenplätze und somit die Adsorption 
von GBL bzw. die Bildung von BDO auf dem aktiven Kupfer. Wird GBL als Aus-
gangsstoff eingesetzt, sind zwischen den Cu-Katalysatoren bezüglich ihrer Aktivität 
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 Bernsteinsäuredimethylester (Dimethylsuccinat bzw. DMS) nach-
weisen. Beim Vergleich der katalytischen Aktivität zeigte sich, dass die Umsetzung 
von DMS an Cu/ZnO-Katalysatoren und Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren mit bis zu 
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zehnmal höherer Reaktionsgeschwindigkeit, bezogen auf die Cu-Oberfläche, ablief als 
an Cu/Cr2O3-Katalysatoren oder Cu/SiO2-Katalysatoren. Auch der Zusatz von ZnO-
Pulver, das selbst als nicht aktiv für die genannte Reaktion gilt, zu Cu/Cr2O3 bewirkte 
eine deutliche Zunahme der Reaktionsgeschwindigkeit. Zudem unterschied sich die 
Produktverteilung bei der Hydrierung an Cu/ZnO-Katalysatoren von der an Cu/Cr2O3-
Katalysatoren. An den Cu/ZnO-Katalysatoren wurde aus Methanol und Wasser Koh-
lendioxid gebildet, während es bei Messungen mit den Cu/Cr2O3-Katalysatoren nicht 
im Produktgemisch gefunden wurde. Bei der Hydrierung an Cu/Cr2O3-Katalysatoren 

wurde für hohe DMS-Umsätze ein molares Stoffmengenverhältnis von γ-Butyrolacton 
zu Tetrahydrofuran von nahezu 1 erreicht, während 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. γ-
Butyrolacton fördern. Sie setzten in der Gasphase Maleinsäureanhydrid an einer 
physikalischen Mischung aus einem Cu-Katalysator und einem bei 1000 °C kalzinier-
ten Al2O3-SiO2-Katalysator vollständig zu Tetrahydrofuran um. Auch Zimmermann et 
al. (1994) beobachteten, dass dehydratisierte, saure Oxide von Al und Si die Reaktion 
zu THF förderten, auf Kosten von BDO bzw. GBL. 

Zhang et al. (1998) setzten Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren unterschiedlicher Zusam-
mensetzung bei der Gasphasenhydrierung von Maleinsäurediethylester (Diethylmaleat 
bzw. DEM) ein. Eine Variation des Aluminiumanteils zeigte, dass der Umsatz mit der 
Erhöhung des Al-Anteils abnahm, bei gleichem Cu/Zn-Verhältnis. Große Al-Anteile 
erhöhten aufgrund der sauren Eigenschaften des Al2O3 bei nahezu gleichem Diethyl-
maleat-Umsatz die Tetrahydrofuran-Selektivität auf Kosten von 1,4-Butandiol. Eine 
Verringerung des Cu/Zn-Verhältnisses bei gleichem Al-Anteil erhöhte die Aktivität 
bezüglich der Gasphasenhydrierung von DEM sowie die BDO-Selektivität, während 
die Selektivität zu THF abnahm. Diese Beobachtung steht in Einklang mit den Ergeb-
nissen von Bröcker und Schwarzmann (1977). Sie schlugen für eine große Selektivität 
zu 1,4-Butandiol einen Cu/ZnO/Al2O3-Katalysator und zur Steigerung der THF-Selek-
tivität einen Cu/Al2O3-Katalysator vor. 
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Müller et al. (2003) verwendeten extrudierte Katalysatoren aus Cu/ZnO/Al2O3 unter-
schiedlicher Zusammensetzung bei der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat. Sie 
zeigten ebenfalls, dass hohe Al2O3-Anteile die Selektivität zu THF fördern. Beim Ver-
gleich mit reinen Cu/Zn-Katalysatoren, wo die Produkte GBL, BDO und THF gebildet 

wurden, treten bei den aluminiumoxidhaltigen Katalysatoren nur γ-Butyrolacton und 
Tetrahydrofuran im Produktgas auf. Sie begründeten 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. 

Küksal et al. (2002) untersuchten Cu/ZnO-Katalysatoren verschiedener Zusammen-
setzung bei der Flüssigphasenhydrierung von Bernsteinsäureanhydrid. Dabei beobach-
teten sie einen großen Einfluss des Cu/Zn-Verhältnisses auf die Aktivität der Katalysa-
toren. Die größten Umsätze wurden für die Katalysatoren mit Cu/Zn-Verhältnissen 
nahe 1 erzielt. Für Kontakte mit größeren und kleineren Cu/Zn-Verhältnisse nahm die 
Aktivität ab. Zum Vergleich setzten sie die gleichen Katalysatoren bei der Flüssig-
phasenhydrierung von Maleinsäureanhydrid ein. Dabei nahm die Aktivität bezüglich 
der MSA-Umsetzung mit steigendem Cu-Gehalt stetig zu. 

Als geeignete Katalysatoren für die Hydrierung von Maleinsäure, MSA und Estern der 
Maleinsäure kommen somit insbesondere Cu-Katalysatoren in Betracht. Dabei zeigen 
Cu/ZnO- und Cu/Cr2O3-Katalysatorsysteme die vielversprechensten Eigenschaften 
bezüglich Aktivität und Wertproduktselektivität. Allerdings wird aufgrund der Toxizi-
tät von Chrom die Verwendung von Cu/Cr2O3-Katalysatoren aus umweltpolitischer 
Sicht eingeschränkt 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 Aktivität 
herausgestellt wurden. Eine Erweiterung des Katalysatorsystems mit der Komponente 
Al2O3 hat denselben Effekt. Zudem hat die Verwendung von Aluminiumoxid auch 
einen Einfluss auf die Wertproduktselektivität aufgrund seiner sauren Eigenschaften. 
Dies ist ein Aspekt der die Aufmerksamkeit an diesen Katalysatoren für die Hydrie-
rung von Maleinsäure bzw. Maleinsäureestern zusätzlich erhöht. 
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KAPITEL 3 

KATALYSATORENTWICKLUNG 

3.1  Herstellung der Katalysatoren 

Wie in Kapitel 2.3 bereits erwähnt wurde, sind kupferhaltige Katalysatoren besonders 
gut für die Hydrierung von Dialkylestern geeignet. Die Zugabe von Zink und Alumi-
nium kann die Dispersion von Kupfer erhöhen und so die katalytisch Aktivität des 
Katalysators erhöhen (Zhang et al., 1998). Über die ideale Zusammensetzung von 
Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren für den Hydriereinsatz zur Herstellung des primären 
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 mög-
lichst großen spezifischen Kupferoberfläche zu erhalten, da diese maßgeblich für die 
Aktivität des Katalysators bei die Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat verant-
wortlich ist (Mokhtar et al., 2001). 

Die in dieser Arbeit untersuchten Katalysatoren wurden durch Simultanfällung aus den 
Metallnitraten hergestellt. Als Fällungsreagenz diente eine Natriumcarbonatlösung. 
Der Aufbau der Anlage, die für die Fällung der Katalysatorvorläufer (Metallcarbonate) 
verwendet wurde, ist in Abbildung 3.1 dargestellt. Als Fällungsgefäß diente ein dop-
pelwandiger Glaszylinder mit einem Innendurchmesser von 14 cm und einer Höhe von 
30 cm, dessen Mantel mit zirkulierendem Heizwasser zur Temperierung durchspült 
wurde. Für eine gleichmäßige Durchmischung der Fällungssuspension wurde ein vier-

flügeliger Glasrührer verwendet, der mit einer Umdrehungszahl von 400 U⋅min-1 be-
trieben wurde. Zur Messung von Temperatur und pH-Wert diente ein in die Suspen-
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sion eingetauchtes Thermometer bzw. eine pH-Elektrode, die an einem digitalem pH-
Meter angeschlossen war. Zwei Mikrodosierpumpen sorgten für eine kontinuierliche 
Zufuhr der Lösungen, die jeweils in einem Glaskolben mit 1 l Inhalt bereitgestellt 
wurden. Die Zuleitungsschläuche wurden durch Glasrohrstutzen im Glasdeckel des 
Fällungsgefäßes geführt, so dass eine reproduzierbare Positionierung gewährleistet 
war. Abbildung 3.2 zeigt die schematische Anordnung von Rührer, Thermometer, pH-
Elektrode und Zuleitungsschläuchen im Gefäßquerschnitt. 

pH-Meter 
pH-Elektrode 

Heizwasser- 
     Zulauf 

Thermometer 

Pumpen

Rührer 

Me-NO3-
Lösung 

Na2CO3- 
Lösung 

 Ablauf 

 
Abb. 3.1: Schematischer Aufbau der Fällungsapparatur. 

Die Herstellungsbedingungen beruhen auf einer Präparationsvorschrift zur Herstellung 
von Cu-Katalysatoren von Herman et al. (1979). Vor Beginn der Fällung wurde 1 l 
entionisiertes Wasser in den doppelwandigen Glaszylinder vorgelegt und auf eine 
Temperatur von 86 °C erwärmt, die während des gesamten Fällungsvorgangs konstant 
gehalten wurde. Unter ständigem Rühren wurden kontinuierlich eine 1M-Metallsalz-
lösung und eine 1M-Natriumcarbonatlösung zudosiert (Vorlagemenge war jeweils 1 l). 
Die Metallsalzlösung setzte sich aus gelöstem Kupfer-, Zink- und Aluminium-Nitrat 
zusammen. Durch Variation der Mengenverhältnisse an Metallnitraten in der Lösung 
konnten auf diese Weise verschiedene Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren hergestellt wer-
den, welche die molare Zusammensetzung der Metalle in der Ausgangslösung wider-
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spiegeln. Die Fällung wurde bei einem konstanten pH-Wert von 7 durchgeführt, wel-
cher über das Verhältnis der Volumenströme zwischen der Metallnitratlösung (sauer) 
und der Natriumcarbonatlösung (alkalisch) geregelt werden konnte. Die Volumen-
ströme betrugen ca. 4,5 ml·min-1 für die Me-NO3-Lösung und ca. 7,0 ml·min-1 für die 
Na2CO3-Lösung. 

Zuleitungen

Thermometer

Rührer

pH-Elektrode

 
Abb. 3.2: Schematische Darstellung der Geräteanordnung im Gefäßquerschnitt. 

Sobald die Natriumcarbonatlösung annähernd verbraucht war, wurde der Fällungsvor-
gang beendet und die Beheizung abgeschaltet. Die Suspension wurde weiter gerührt 
und kühlte 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-Ionen wurde das Fällungsprodukt in 1 l entionisiertem Wasser resuspendiert und 
erneut abfiltriert. Dieser Vorgang wurde fünfmal wiederholt. Die erhaltene Feucht-
masse aus den Metallcarbonaten wurde in dünner Schicht für 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 anschließend in einem Ofen kalzi-
niert, wobei die Temperatur innerhalb von 2 h von Raumtemperatur auf 350 °C erhöht 
wurde und dann ca. 1 h konstant gehalten wurde. Dabei werden die Metallcarbonate in 
die entsprechenden Oxide umgewandelt. Die Kalzinierungsbedingungen wurden von 
Schlander (2000) übernommen. In Kapitel 3.3 wird näher auf die thermische Vorbe-
handlung der Katalysatoren eingegangen werden. Nach der Kalzinierung wurden die 
Katalysatorvorläufer mit einem Druck von 5 bar zu Tabletten verpresst, im Mörser mit 
Pistill zerkleinert und anschließend gesiebt. Auf diese Weise wurden zwei verschie-
dene Partikelfraktionen für den Reaktoreinsatz hergestellt: 0,2 bis 0,315 mm und 0,315 
bis 0,5 mm. 
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3.2  Variation der Katalysatorzusammensetzung 

Ergebnisse der XRD-Messungen 

Die getrockneten Katalysatorvorläufer sowie die kalzinierten Proben wurden auf ihre 
Kristallstruktur hin untersucht. Die Röntgenbeugunganalysen (XRD) wurden am Insti-
tut für Mineralogie und Geochemie der Universität Karlsruhe (TH) mit einem Diffrak-

tometer (Siemens, Diffrac11) unter Verwendung von Cu-Kα-Strahlung angefertigt. 
Die XRD-Analysen zeigten, dass für alle kalzinierten Katalysatorvorläufer mit unter-
schiedlichen Cu/Zn Verhältnissen und einem molaren Al-Anteil von 5 mol-% eindeu-
tig CuO und ZnO nachgewiesen werden konnte (Abbildung 3.3). Es war jedoch nicht 
möglich, Aluminiumoxid zu identifizieren, da diese Phase(n) röntgenamorph war(en). 
Die Definition des molaren Metallanteils ist in Gleichung 3.1 angegeben. 

∑
=

i,Me

i,Me
i,Me N

N
x  (3.1) 

mit i,Mex  molarer Anteil des Metalls i im Katalysator 

 i,MeN  Stoffmenge des Metalls i im Katalysator in mol 
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Abb. 3.3: XRD-Spektrum eines kalzinierten Katalysatorvorläufers mit molarem Cu/Zn-
Verhältnis von 1:2 und molarem Al-Anteil von 0,05; nachgewiesene Phasen: CuO und ZnO. 



KATALYSATORENTWICKLUNG 23 

Mit steigendem Al-Anteil wurde die Intensität der ermittelten Peaks schwächer. Bei 
einem Al-Anteil von 30 mol-% konnten sie nicht mehr zugeordnet werden. Die 
gesamte Probe war dann röntgenamorph. Dies galt auch für die getrockneten Kataly-
satorvorläufer mit einem Al-Anteil von 0,3. Die getrockneten Katalysatorvorläufer mit 
einem Al-Anteil von 5 und 10 mol-% und gleichem Cu/Zn-Verhältnis unterschieden 
sich kaum in ihrer Kristallstruktur. Allerdings hat das Cu/Zn-Verhältnis bei konstan-
tem Al-Anteil Einfluss auf die Kristallstruktur der getrockneten Katalysatorvorläufer 
(Abbildung 3.4). Bei den getrockneten Katalysatorvorläufern mit hohem Cu-Anteil 
konnte Malachit [CuCO3·Cu(OH)2], und bei Proben mit niedrigem Cu-Anteil Hydro-
zinkit [Zn5(CO3)2(OH)6] und Aurichalcit [(Zn,Cu)5(CO3)2(OH)6] nachgewiesen 
werden.  

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

In
te

ns
itä

t 

Cu/Zn = 1:2

Cu/Zn = 2:1

H

H
H H,A 

AAA

A A

A 

M

M

M 

M
M 

M
M

M

M

M

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

Bei der Kalzininierung der getrockneten Katalysatorvorläufer mit unterschiedlichen 
Cu/Zn-Verhältnissen und einem molaren Al-Anteil von 0,05 wurden die Phasen Mala-
chit, Aurichalcit und Hydrozinkit in CuO und ZnO überführt. Hier hatte der Anteil an 
Kupfer bzw. Zink einen Einfluss auf die Kristallinität der CuO- bzw. ZnO-Phase. Bei 
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kalzinierten Katalysatorvorläufern mit kleinem Al-Anteil nahm die Kristallinität von 
CuO bzw. ZnO mit steigendem Cu bzw. Zn-Anteil zu, was an einer Steigerung der 
Intensität der entsprechenden Peaks zu beobachten war. 

Ergebnisse der BET- und Kupferoberflächenanalyse 

Die kalzinierten Kontakte wurden zum einen auf ihre BET-Oberfläche (Micromeritics 
ASAP 2010) und zum anderen auf ihre spezifische Kupferoberfläche 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 Kupferoberflächen als Funktion des mola-
ren Aluminiumanteils für Katalysatoren mit einem Cu/Zn-Verhältnis von 1:1 aufgetra-
gen. Zum Vergleich wurden Messwerte für einen Katalysator mit gleichem Cu/Zn-
Verhältnis aber ohne Aluminium aus einer Arbeit von Schlander und Turek (1999) 
eingefügt. Es ist zu erkennen, dass die Gesamtoberfläche der Katalysatoren mit stei-
gendem Al-Anteil stetig zunimmt. Für die Cu-Oberfläche ergibt sich ein Maximum 
mit 31,3 m2·g-1 bei einem Al-Anteil von 5 mol-%. Bei höheren Aluminiumanteilen 
fällt die Kupferoberfläche wieder stark ab. Dabei wurde die größte Cu-Oberfläche 
ebenfalls für einen Al-Anteil von 0,05 bestimmt. 
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Abb. 3.5: BET- und spezifische Cu-Oberfläche als Funktion des Al-Anteils für Cu/ZnO/Al2O3-
Katalysatoren mit molarem Cu/Zn-Verhältnis = 1:1. 
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Um den positiven Einfluss des Al2O3 bezüglich der Cu-Oberfläche zu nutzen, wurde 
für die weiteren Untersuchungen ein konstanter Al-Anteil von 5 mol-% gewählt. In 
Abbildung 3.6 wird der Einfluss des molaren Cu-Anteils auf die BET- und Cu-Ober-
fläche der Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren gezeigt. Mit steigendem Cu-Anteil ist für die 
Gesamtoberfläche zunächst keine eindeutige Abhängigkeit erkennbar, die Werte 
streuen um einen Mittelwert von ca. 70 m2·g-1. Dagegen steigt die Kupferoberfläche 
mit Erhöhung des Cu-Anteils stetig an, bis bei einem Kupfergehalt von 63,3 mol-% 
(Cu/Zn = 2:1) ein Maximum von 34,7 m2·g-1 erreicht wird. Bei höheren Cu-Anteilen 
ist sowohl für die BET-Oberfläche als auch für die Cu-Oberfläche eine starke Ab-
nahme zu beobachten. 
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Abb. 3.6: BET- und Cu-Oberfläche als Funktion des Cu-Anteils für Cu/ZnO/Al2O3-Katalysa-
toren mit einem molaren Al-Anteil von 0,05. 

Die Untersuchung des Katalysatorsystems Cu/ZnO/Al2O3 bezüglich der idealen 
Zusammensetzung liefert also folgendes Ergebnis: Um eine möglichst große Cu-
Oberfläche und damit eine hohe Hydrieraktivität zu erreichen, sind Katalysatoren mit 
einem molaren Al-Anteil von 0,05 und Cu/Zn-Verhältnissen von 1:2, 1:1 und 2:1 am 
geeignetsten. Der positive Einfluss der Zugabe von Zink und Aluminium bezüglich der 
spezifischen Kupferoberfläche der Kontakte kann dabei wahrscheinlich hauptsächlich 
auf eine gesteigerte Cu-Dispersion im Festkörper zurückgeführt werden. 
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3.3  Einfluss der Katalysatorvorbehandlung 

In Vorversuchen zur Ermittlung der katalytischen Aktivität bezüglich der Gasphasen-
hydrierung von Dimethylmaleat zeigten alle eingesetzten Katalysatoren das gleiche 
Verhalten. In den ersten Betriebsstunden unter Reaktionsbedingungen nahm die Akti-
vität der Katalysatoren stark ab, bis nach ca. 12 h ein stationärer Umsatz erreicht 
wurde. Die erneute Bestimmung der spezifischen Cu-Oberfläche der nach Reaktions-
einsatz ausgebauten Katalysatoren lieferte korrespondierende Ergebnisse. Die Kupfer-
oberfläche der Kontakte hatte um 21 bis 31 % abgenommen, wobei der Katalysator 
mit einem Cu/Zn-Verhältnis von 1:2 mit einer Abnahme um ca. 21 % von 29,0 m2·g-1 
auf 22,9 m2·g-1 die höchste Stabilität aufwies. Die entsprechenden Messergebnisse sind 
in Abbildung 3.7 aufgetragen.  
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Abb. 3.7: Kupferoberflächen in Abhängigkeit des Cu-Anteils ermittelt für frische Katalysa-
toren (ausgefüllte Symbole) bzw. Ausbaukontakte nach Reaktionseinsatz (offene Symbole). 

Es wird angenommen, dass Sinterungseffekte in der wasserstoffreichen Atmosphäre 
im Reaktor (p = 10 - 35 bar, T = 180 bis 220 °C und molarer H2-Anteil > 0,99) für die 
Katalysatorinstabilität in den ersten Betriebsstunden verantwortlich sind. Als Lösungs-
ansatz zur Vermeidung der starken Oberflächenabnahme des Kupfers unter Reaktions-
bedingungen wurde untersucht, ob eine thermische Vorbehandlung bei höheren Tem-
peraturen einen positiven Effekt auf die Katalysatorstabilität hat. 
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Statt einer Kalzinierung der getrockneten Katalysatorvorläufer bei 350 °C, wie aus der 
Arbeit von Schlander (2000) übernommen, wurden Temperaturen von 400, 500 und 
600 °C gewählt. Zur weiteren Optimierung der thermischen Vorbehandlung wurde die 
Prozedur in einem Drehrohrofen ausgeführt. Zuvor fand die Kalzinierung in einem 
statischen Muffelofen statt. Für diese Messreihe wurden die drei Katalysatorproben 
herangezogen, welche in den bisherigen Untersuchungen die größten Cu-Oberflächen 
aufwiesen. Es handelt sich dabei um die Kontakte mit den Cu/Zn-Verhältnissen von 
1:2, 1:1 und 2:1 und einem Al-Anteil von 5 mol-%. Es zeigte sich, dass durch die 
Kalzinierung bei höheren Temperaturen der Verlust an Oberflächenkupfer unter 
Reaktionsbedingungen geringer ausfällt. Allerdings resultierten aus der thermischen 
Vorbehandlung bei 600 °C von vornherein viel kleinere Cu-Oberflächen. Die besten 
Ergebnisse konnten mit der Kalzinierungsprozedur bei 500 °C erreicht werden. Die so 
behandelten Katalysatorvorläufer verloren unter Reaktionsbedingungen nur zwischen 
8 und 11 % ihrer ursprünglichen Kupferoberfläche. In Abbildung 3.8 sind zum Ver-
gleich die spezifischen Cu-Oberflächen der bei 350 °C kalzinierten und der bei 500 °C 
im Drehrohrofen thermisch vorbehandelten Proben, vor und nach Reaktionseinsatz, 
aufgetragen.  
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Abb. 3.8: Kupferoberflächen in Abhängigkeit des molaren Cu-Anteils von Katalysatorproben 
vor (ausgefüllte Symbole) und nach (offene Symbole) Reaktionseinsatz; Kalzinierungtempera-
tur: 350 °C (Quadrate) bzw. 500 °C (Kreise). 
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Bei genauerem Studium der Daten scheint es zunächst verwunderlich, dass die bei 
höherer Temperatur kalzinierten Katalysatoren größere Ausgangsoberflächen an 
Kupfer aufweisen. Dies kann jedoch durch die Verwendung eines Drehrohrofens für 
die thermische Vorbehandlung der Proben erklärt 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 gleichmäßigere Partikelgrößenverteilung des Kupfers. 

Die bei 500 °C erhaltenen größeren Cu-Oberflächen und die unter Reaktionsbedingun-
gen höhere Stabilität der Katalysatoren wird auch im Umsatzverhalten sichtbar (Abbil-
dung 3.9). Die Kontakte besitzen einen wesentlich höheren Anfangsumsatz und nähern 
sich in einer um die Hälfte verkürzten Einlaufphase (ca. 6 h) auf ein deutlich höheres 
stationäres Umsatzniveau als die bei 350 °C kalzinierten Proben. Es wird angenom-
men, dass dieses Verhalten sich mit einer, aus der höhere Kalzinierungstemperatur 
resultierenden, höheren Kristallinität und damit stabileren Kristallstruktur erklären 
lässt. Zur Verdeutlichung sind in Abbildung 3.10 die ermittelten XRD-Spektren von 
bei unterschiedlichen Temperaturen kalzinierten Proben gegeneinander aufgetragen. 
Man sieht deutlich, wie die Intensität der ermittelten Peaks mit steigender Kalzinie-
rungstemperatur zunimmt. 

0,5

0,6

0,7

0,8

0,9

1,0

0 4 8 12 16
Standzeit / h

X D
M

S

kalz. bei 350 °C

kalz. bei 500 °C

 
Abb. 3.9: Anfangsumsatz von DMS als Funktion der Standzeit für einen bei 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, H2/DMM = 45. 
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Abb. 3.10: XRD-Spektren der bei 400, 500 bzw. 600 °C kalzinierten Katalysatorvorläufer 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-Verhältnis von 1:1 und einem Al-Anteil von 5 mol-%, 
kalziniert bei 500 °C, unter Reaktionsbedingungen die größte Kupferoberfläche mit 
28,8 m2·g-1 und die größte Aktivität aufweist. Aus diesem Grund wurde dieser Kontakt 
für die nachfolgenden kinetischen Messungen ausgewählt. 
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KAPITEL 4 

VERMEIDUNG DER POLYMERBILDUNG 

4.1  Problemstellung 

In diesem Kapitel soll auf das Problem der Polymerbildung während 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 
Phänomen deutet sich zunächst durch eine defizitäre 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 Abkühlung der Anlage auf Raumtemperatur wurde im Katalysatorbett 
des Reaktors und in den sich anschließenden Leitungen eine teerartige Masse mit 
bräunlich-schwarzer Färbung gefunden. Interessant ist die Beobachtung, dass dabei 
immer ähnliche Reaktionsbedingungen vorlagen: (1) hoher Reaktionsdruck, (2) nie-
drige Reaktionstemperatur und (3) relativ große Esterkonzentration im Zulauf. 

Den folgenden Untersuchungen zur Vermeidung unerwünschter Polymerbildung lag 
die Hypothese zugrunde, dass die Bildung dieses Polymers durch Kondensation einer 
oder mehrerer Reaktionsspezies in den Poren des Katalysators begünstigt oder sogar 
ausgelöst wird. Deshalb wurden für die beteiligten Stoffe zunächst die Sättigungs-
dampfdrücke bestimmt, und anschließend im interessanten Druck- und Temperatur-
bereich die Esterkonzentrationen im Zulauf berechnet, bei denen der Partialdruck einer 
Spezies den entsprechenden Sättigungsdampfdruck erreicht. 
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4.2  Berechnungen der erforderlichen Verdünnungen 

Zunächst wurden für alle in wesentlichen Mengen an der Reaktion beteiligten Subs-
tanzen die Dampfdruckkurven ermittelt. Der Zusammenhang zwischen Sättigungs-
dampfdruck einer reinen Komponente i und der Temperatur kann mit der Antoine-
Gleichung beschrieben werden. 









+
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


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


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plog
*

10  (4.1) 

mit *p    Sättigungsdampfdruck über ebener Flüssigkeitsoberfläche in mbar 

 C,B,A    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 

A B C 
Referenz

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

Für die Substanz Dimethylmaleat, das Edukt der Hydrierungsreaktion, konnten in der 
Literatur keine Angaben bezüglich des Sättigungsdampfdruckes gefunden werden. 
Aus diesem Grund wurden die gleichen Werte wie für Dimethylsuccinat verwendet. 
Dies sollte eine vertretbare Vorgehensweise sein, da die Stoffe ähnliche Siedepunkte 
besitzen: 473,2 K für Dimethylsuccinat und 477,7 K für Dimethylmaleat. Die in den 
jeweiligen Referenzen beschriebenen Sättigungsdampfdrücke bzw. die mit den gege-
benen Antoinekonstanten berechneten Dampfdruckkurven der genannten Reaktions-
spezies sind in Abbildung 4.1 über der Temperatur aufgetragen. 
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Abb. 4.1: Sättigungsdampfdruck als Funktion der Temperatur für 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 Dampfdrücke für Methanol und Tetra-
hydrofuran um mindestens eine Größenordnung größer 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), γ-Butyrolacton (GBL) 
und 1,4-Butandiol (BDO) berücksichtigt. 

Als nächster Schritt wurde für jede der drei Substanzen das molare Wasserstoff/Ester-
Verhältnis im Zulauf ermittelt, bei dem der jeweilige Partialdruck einer Spezies sich 
dem entsprechenden Sättigungsdampfdruck annähert. Die Berechnungen wurden kon-
servativ durchgeführt, d. h. für jede Substanz wurde der maximal erreichbare Stoff-
mengenanteil in Betracht gezogen. Für den Ester (DMS) ist dies der Stoffmengenanteil 
im Eduktstrom. Bei den Berechnungen für GBL und BDO wird vorrausgesetzt, dass 
DMS vollständig 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). 

( ) ( ) OHCHHOH2COOCH 42232 ↔+  (4.2) 

Die druckunabhängige Gleichgewichtskonstante Kp für diese Reaktion lässt sich mit 
Gleichung 4.3 formulieren. Da Wasserstoff während der Reaktion immer in großem 
Überschuss vorliegt, wird sein Partialdruck näherungsweise mit dem Gesamtdruck im 
Reaktor gleichgesetzt ( pp

2H ≈ ). 
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 (4.3) 

mit p° Standarddruck (p° = 1,013 bar) 

Weiterhin können die Partialdrücke der einzelnen Komponenten durch die jeweiligen 
Stoffmengenanteile xi ersetzt werden. Damit vereinfacht sich Kp zu: 
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Für die Gleichgewichtsreaktion von GBL zu BDO wurden von Schlander und Turek 
(1999) Werte für Kp experimentell bestimmt. Sie berücksichtigten dabei Ergebnisse 
aus Messungen mit verschiedenen Ausgangsstoffen (DMM, GBL und BDO) und bei 
unterschiedlichen Drücken. In Abbildung 4.2 ist das Ergebnis dargestellt. 
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Abb. 4.2: Druckunabhängige Gleichgewichtskonstante als Funktion der reziproken Tempera-
tur mit Bestimmungsgleichung nach Schlander (2000). 

Die Temperaturabhängigkeit der Gleichgewichtskonstanten und somit auch des Stoff-

mengenverhätnisses von 1,4-Butandiol zu γ-Butyrolacton kann durch die van't-Hoff-
Gleichung beschrieben werden (Gleichung 4.5). Die Standardreaktionsenthalpie wurde 

zu Θ∆ rH  = -65 kJ·mol-1 bestimmt. 
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 (4.5) 

mit Θ∆ rH  Standardreaktionsenthalpie in kJ·mol-1 
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Tab. 4.2: Für DMS, GBL bzw. BDO individuell berechnete molare Wasserstoff/Ester-Verhält-
nisse im Zulauf, bei denen Kondensation der jeweiligen Komponente auftreten kann (fettge-
druckte Werte entsprechen dem jeweils höchsten Wert für ein Druck-Temperatur-Paar). 

Dimethylsuccinat (DMS) 
p / bar 10 20 30 40 50 60 70 
T / °C molare Wasserstoff/Ester-Verhältnisse 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 

 
γ-Butyrolacton (GBL) 

p / bar 10 20 30 40 50 60 70 
T / °C molare Wasserstoff/Ester-Verhältnisse 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-Verhältnisse 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-Verhältnisse im Zulauf berechnet, bei denen während der Reaktion Kon-
densation von DMS, GBL bzw. BDO aufgrund des Erreichens des entsprechenden 
Sättigungsdampfdrucks einsetzen kann. Die erhaltenen Ergebnisse für die bei der 
Hydrierung von Dimethylmaleat reaktionstechnisch interessanten Temperaturen und 
Drücke sind in Tabelle 4.2 aufgeführt. 

Die Berechnungen zeigen, dass die Kondensation von GBL nur bei niedrigen Drücken 
auftreten kann. Bei Drücken höher als 10 bar sind DMS bzw. BDO ausschlaggebend 
bezüglich des einzustellenden H2/DMM-Verhältnisses. Wobei bei niedrigen Tempera-
turen BDO bzw. bei höheren Temperaturen DMS die kritische Komponente ist. Für 
Drücke von 60 bar oder höher ist die Kondensation von BDO im gesamten Tempera-
turbereich von 180 °C bis 250 °C am wahrscheinlichsten. In Tabelle 4.3 werden die 
berechneten Grenzverhältnisse abhängig von Druck und Temperatur zusammen-
fassend aufgelistet. 

Tab. 4.3: Kombination der limitierenden molaren Wasserstoff/Ester-Verhältnisse im Zulauf, 
bei denen Kondensation eines Reaktanten möglich ist. 

Limitierende Grenzwerte bezüglich Kondensation einer Reaktionsspezies 
p / bar 10 20 30 40 50 60 70 
T / °C molare Wasserstoff/Ester-Verhältnisse 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 während 
der Hydrierung von Dimethylmaleat ist ein molares Wasserstoff/Ester-Verhältnis in 
der Zufuhr einzustellen, welches größer ist als der angegebene Wert für eine Druck- 
Temperatur-Bedingung. In Abbildung 4.3 sind die ermittelten Grenzverhältnisse noch 
einmal grafisch als Funktion der Reaktionstemperatur und des Reaktionsdrucks aufge-
tragen. 
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Abb. 4.3: Minimal erforderliche molare Wasserstoff/Ester-Verhältnisse zur Vermeidung von 
Kondensation einer Reaktionsspezies in Abhängigkeit von Druck und Temperatur. 
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4.3  Berücksichtigung spezifischer 
       Katalysatoreigenschaften 

In den bisherigen Berechnung der minimal erforderlichen molaren Wasserstoff/Ester-
Verhältnisse wurde noch nicht der Effekt der Kapillarkondensation berücksichtigt, wie 
er in porösen Katalysatorsystemen auftreten kann. In den Poren des Katalysators ist 
der Sättigungsdampfdruck einer Spezies gegenüber dem Sättigungsdampfdruck der 
umgebenden Gasphase erniedrigt. So kann es innerhalb der Poren bereits zur Konden-
sation eine Komponente kommen, obwohl in der äußeren Gasphase der normale Sätti-
gungsdampfdruck noch nicht erreicht ist. Da dieser Effekt von der Porenstruktur bzw. 
der Porengröße eines Katalysators bedingt wird, müssen diese Betrachtungen für jeden 
verwendeten Katalysator einzeln durchgeführt werden und können 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.  

( ) 







ρ⋅⋅

⋅σ⋅
=

ρ TR
V2

exp
p
p L,mV,L

*

 (4.6) 

mit *p  Sättigungsdampfdruck über ebener Flüssigkeitsoberfläche in mbar 

 ( )ρp  Dampfdruck über gekrümmter Flüssigkeitsoberfläche in mbar 

 ρ  Krümmungsradius in nm 

 V,Lσ  Oberflächenspannung in N·m-1 

 L,mV  Molvolumen der Flüssigkeit in m3·mol-1 

 R  Gaskonstante (R = 8,314 J·mol-1·K-1) 

Für den in den katalytischen Messungen verwendeten Cu/ZnO/Al2O3-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 für den Krümmungsradius 
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zwischen ρ = dP = 14,6 nm für eine benetzte Pore und ρ = dP/2 = 7,3 nm für eine ge-
füllte Pore variiert. Da es schwierig ist, eine genaue Angabe über die Oberflächen-
spannung σL,V der Reaktantenmischung zu machen, wurden Werte zwischen 0,01 und 
0,12 N·m-1 gewählt, wie sie typisch für kurzkettige Diole und Wasser sind. Weiterhin 
wurde das Molvolumen Vm,L von 1,4-Butandiol (Vm,L = 102,41·10-6 m3·mol-1) einge-
setzt, da es sich hierbei, wie im vorangegangenen Kapitel gezeigt, um die bezüglich 
Kondensation kritischste Komponente bei höheren Reaktionsdrücken handelt. 

Maximale Dampfdruckerniedrigung in den Katalysatorporen erhält man für den höchs-
ten Wert der Oberflächenspannung von σL,V = 0,12 N·m-1 und für einen Krümmungs-

radius von ρ = dP/2 = 7,3 nm bei einer gefüllten Pore. Die berechnete Verringerung 
des Sättigungsdampfdruckes 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 H2/DMM-Verhältnisse zum einen ohne (durchgezogene Linien) und zum 
anderen mit (gestrichelte Linien) Berücksichtigung von Kapillarkondensation bei 
verschiedenen Drücken aufgetragen. Weiterhin sind in den Diagrammen experimentell 
untersuchte Betriebspunkte eingezeichnet, bei denen defizitäre Kohlenstoffbilanzen 
und ein Verkleben der Katalysatorschüttung beobachtet wurde (ausgefüllte Kreise) 
und bei denen ein sicherer Betrieb möglich war (offene Kreise). 

Man sieht, dass sich die limitierenden molaren H2/DMM-Verhältnisse bei Berücksich-
tigung der Dampfdruckerniedrigung in den Katalysatorporen zu höheren Werten ver-
schieben. Weiterhin ist zu erkennen, dass die experimentell untersuchten Betriebsbe-
dingungen recht gut mit den Berechnungsergebnissen übereinstimmen. Damit ist es 
möglich, mit Hilfe des vorgestellten Modells unter Einbeziehung katalysatorspezifi-
scher Daten sichere Betriebsbedingungen für die einstufige Gasphasenhydrierung von 
Dimethylmaleat auszuwählen. Ob eine Fahrweise mit den erforderlichen hohen Ver-
dünnungen des Esters ein technisch bzw. wirtschaftlich Vorteil gegenüber 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 möglichst 
auszuschließen. Auch eine Ausrichtung des Verfahrens auf das Zielprodukt Tetrahy-
drofuran, welches aufgrund seiner höheren Dampfdruckwerte bei wesentlich kleinerer 
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Eduktverdünnung hergestellt werden könnte, stellt eine interessante Alternative dar. 
Hierfür wäre die Verwendung von Katalysatoren mit mehr sauren Zentren notwendig 
(Müller, 2003). 
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Abb. 4.4: Minimal erforderliche molare H2/DMM-Verhältnisse zur Vermeidung von Konden-
sation einer Reaktionsspezies für 25, 35 und 50 bar bei einer ebenen Flüssigkeitsoberfläche 
(durchgezogene Linie) und bei Berücksichtigung der Dampfdruckerniedrigung in einer gefüll-
ten Pore (gestrichelte Linie). Versuchsbedingungen, bei denen Polymerbildung beobachtet 
wurde (ausgefüllte Kreise) und bei 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 Verfahrensfließbild der Versuchsapparatur, in der die reak-
tionskinetischen Messungen durchgeführt wurden. Im Folgenden werden die einzelnen 
Anlagenteile und ihre Funktion erläutert. 

Dosierung der Edukte 

Wasserstoff (Reaktant und Trägergas für den Gaschromatographen), das Inertgas 
Helium und das Standardgas Stickstoff werden Druckflaschen entnommen und können 
mit Hilfe thermischer Massendurchflussregler (Bronkhorst, HI-TEC, F-201C) ent-
sprechend den gewünschten Konzentrationen dosiert werden. Der bei Raumtemperatur 
flüssig vorliegende Reaktant Dimethylmaleat (DMM) wird in einem Edelstahldruck-
behälter mit einem Volumen von 500 ml bereitgestellt. Um eine gleichmäßige 
Dosierung von DMM zu gewährleisten, wird der Vorratsbehälter mittels Heliumgas 
mit einem gegenüber dem Anlagendruck um ca. 5 bar erhöhten Druck beaufschlagt. 
Durch Verwendung von zwei parallel angeordneten thermischen Massendurchfluss-
reglern für Flüssigkeiten kann die Menge an zudosiertem DMM in einem weiten 
Bereich variiert werden. Mit dem größeren Regler (Bronkhorst, HI-TEC, FA-11-0) 
können bis zu 15 g/h Flüssigkeit zudosiert werden, mit dem kleineren (Bronkhorst, Hi-

TEC, Liqui-(µ)-Flow) bis zu 1,5 g/h. An die Dosierung schließt sich eine Mischventil-
Wärmetauscher-Einheit an (Bronkhorst, HI-TEC, W-002-119-P/W-100), worin der 
flüssige Reaktant im Wasserstoffstrom zerstäubt und vollständig verdampft wird (VD). 
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Abb. 5.1: Verfahrensfließbild 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 zwei parallel angeordneten Nadelventilen 
(Kämmer, Typ 80157) geregelt werden. Die Ventile haben verschieden Sitzgrößen mit 
unterschiedlich großen Durchfluss-Kennwerten (kVS,= 0,000016 bzw. 0,00063). Mit 
den individuell ansteuerbaren Ventilen ist eine konstante Druckregelung in einem 
möglichst großen Druck- und Volumenstrombereich möglich. 

Reaktor 

Der integral betriebene Rohrreaktor (R) aus Edelstahl hat eine Länge von 270 mm, 
einen Außendurchmesser von 16 mm und einen Innendurchmesser von 13 bzw. 8 mm. 
Durch Verwendung unterschiedlicher Reaktorgrößen soll das Verhältnis von Partikel-
größe zu Rohrdurchmesser bei Messungen mit unterschiedlichen Partikelfraktionen 
und Katalysatoreinwaagen möglichst konstant gehalten werden, um so eine ideale Kol-
benströmung zu gewährleisten (siehe Anhang A.3). Der schematische Querschnitt 
eines befüllten Reaktors ist in Abbildung 5.2 dargestellt. 

Der Gasstrom wird von unten in den Reaktor eingeleitet und durchströmt zunächst 
eine Siliziumcarbid-Schüttung (SiC). Die SiC-Schüttung vor der eigentlichen Kataly-
satorschüttung dient zur Bildung einer annähernd idealen Kolbenströmung. Zudem 
wird der Gasstrom dabei auf Reaktionstemperatur erwärmt. Die Länge der Vorheiz-
zone wird so gewählt, dass trotz unterschiedlicher Katalysatoreinwaagen eine Mindest-
länge (Vorheizzone plus Katalysatorschüttung) von ca. 12 cm erreicht wird. Nach der 
SiC-Schüttung folgt die Katalysatorschüttung, die mit SiC im Volumenverhältnis 1:1 
verdünnt ist. Durch die Verdünnung mit SiC soll eine lokale Temperaturerhöhung 
durch die stark exotherme Hydrierungsreaktion vermieden werden. SiC verteilt die 
entstehende Wärme aufgrund seiner guten Wärmeleitfähigkeit gleichmäßig über die 
Katalysatorschüttung. Die Glaswolle, die sich zwischen den unterschiedlichen Fest-
bettschüttungen und am Anfang bzw. Ende des Reaktors befindet, dient dazu, die 
einzelnen Partikelschichten voneinander zu trennen und einen möglichen Austrag zu 
verhindern. 
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Thermoelemente 

Thermoelementführung

Glaswolle 
Siliziumcarbid (SiC) 
Katalysator + SiC 

Edelstahlreaktor

Heizung

Aluminium-
halbschalen

(innen + außen)

 
Abb. 5.2: Schematische Darstellung des Reaktors. 

Der isotherm betriebene Rohrreaktor wird von zwei Aluminiumhalbschalen umschlos-
sen, die mit einer umlaufenden Nut versehen sind, in der sich eine spiralförmige, elek-
trische Widerstandsheizung befindet. Zwei weitere, durch Klemmbügel verspannte 
Aluminiumhalbschalen umschließen und fixieren die inneren Halbschalen und die 
Heizung. Ein Ni/Cr-Ni-Mantelthermoelement an der Reaktoraußenwand dient als 
Messglied für die Temperaturregelung. Die Temperatur in der Katalysatorschüttung 
kann mittels eines längs der Reaktorachse geführten Ni/Cr-Ni-Mantelthermoelementes 
gemessen werden. Der Temperaturgradient zwischen Katalysatorschüttung und 
Reaktoraußenwand betrug bei allen Messungen zwischen 2 und 3 K. 
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Analytik 

Das den Reaktor verlassende Produktgas wird auf Atmosphärendruck entspannt und 
mit dem für die Gaschromatographie benötigten Standardgas Stickstoff vermischt. Mit 
einem Probenschleifenventil (PS) (Valco, Typ A4-8UWT) kann dem Gasstrom eine 
Probe entnommen werden, um sie einem Gaschromatographen (GC) (Hewlett-Pack-
ard, 5890 Serie II) zur Analyse zuzuleiten. Dieser ist mit einer Kapillarsäule (WCOT 
Fused SIlica, CP-Wax 52 CB), einem Wärmeleitfähigkeitsdetektor und einem Integra-
tor (Hewlett-Packard, 3396 Serie III) 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 zugeführt 
werden. 

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

Zur Vermeidung von unerwünschter Kondensation von Edukten bzw. Produkten wer-
den alle Anlagenkomponenten, wie Leitungen, Hähne und Ventile, zwischen Flüssig-
keitsdosierung und der ersten Kühlfalle mit elektrischen Widerstandsheizungen auf ca. 
200 °C beheizt. 

Sicherheitstechnik 

Zur Gewährleistung eines sicheren Betriebes der Versuchsanlage sind die mit Druck 
beaufschlagten Anlagenkomponenten mindestens bis zu einem maximalen Druck von 
100 bar bei 25 °C und alle beheizten Anlagenteile mindestens bis zu einer maximalen 
Temperatur von 230 °C bei 50 bar ausgelegt. Als Dichtungsmaterialien werden im 

Mischventil Kalrez, in den 3-2-Wege-Ventilen Teflon und sowohl im Druckregel-
ungsventil als auch im Probenschleifenventil Graphit verwendet. Außer den genannten 
Dichtungsmaterialien bestehen die Anlagenkomponenten aus Edelstahl (V2A). Im 
gesamten Temperatur- und Druckbereich ist somit Beständigkeit der verwendeten 
Materialien gegenüber den Edukten bzw. Produkten gewährleistet. 
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Die gesamte Versuchsanlage befindet sich in einem Gehäuse mit Abzug. Dies verhin-
dert im Falle einer Leckage eine Anreicherung von Wasserstoff und minimiert die 
hiermit verbundene Explosionsgefahr. Zusätzlich wird die Umgebung der Versuchs-
anlage mit Hilfe eines Wasserstoffsensors (Auer, Ex-Alarm ED 098) überwacht. So-
bald der Messkopf eine Wasserstoffkonzentration von 10 % der unteren Zündgrenze 
registriert, wird die Wasserstoffzufuhr zur Anlage mittels eines Magnetventils unter-
brochen. Die Wasserstoffzufuhr wird auch unterbrochen, wenn der Anlagendruck den 
Sollwert um 10 bar überschreitet. Steigt der Anlagendruck auf über 60 bar, öffnet ein 
Überströmventil, und das Gas kann über eine Abgasleitung entweichen. 
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5.2 Versuchsdurchführung und Reaktionsbedingungen 

Zur Durchführung der kinetischen Messungen wird der Reaktor in der in Kapitel 5.1 
beschriebenen Weise mit Katalysatorvorläufer befüllt und in die Anlage eingebaut. 
Zur Überprüfung der Dichtigkeit wird die gesamte Anlage mit Helium geflutet und der 
Anlagendruck auf ein um ca. 10 bar höheres Niveau als der spätere Reaktionsdruck 
gebracht. Danach wird die Heliumatmosphäre auf Umgebungsdruck entspannt. 

Katalysatoraktivierung 

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

(g) OH    (s) Cu      (g) H    (s) CuO 22 +→+  (5.1) 

Die Reduktion wird bei Atmosphärendruck durchgeführt. Der Katalysatorvorläufer 
wird mit Helium überströmt 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 erhöht. Danach wird diese Temperatur gehalten und die Wasser-
stoffkonzentration erhöht, bis nur noch reiner Wasserstoff den Katalysator überströmt. 
Die exakten Bedingungen sind in Tabelle 5.1 aufgeführt. ZnO und Al2O3 werden unter 
diesen Bedingungen nicht reduziert. Befindet sich reduzierter Katalysator im Reaktor, 
wird dieser permanent mit Wasserstoff überströmt, um eine Reoxidation des metalli-
schen Kupfers auszuschließen. 

Tab. 5.1: Bedingungen für die in situ Reduktion des CuO im Katalysator. 
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Kinetische Messungen 

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

Die Reaktanten werden zunächst durch die Bypassleitung der Analytik zugeführt. Zur 
Bestimmung der Eintrittskonzentration des Reaktantengemisches werden im Intervall 
von ca. 20 min (Dauer einer vollständigen GC-Analyse) dem Gasstrom Proben ent-
nommen. Entspricht die Eintrittskonzentration dem gewünschten Wert und ist diese 
über den Verlauf von vier GC-Analysen stationär, wird das Gasgemisch durch den 
Reaktor geleitet und mit der Messung begonnen. Sobald ein stationärer Zustand 
erreicht wird (nach mehreren Stunden), bzw. sich die Zusammensetzung des Produkt-
stroms während eines Zeitraums von ca. 1,5 h (entspricht vier GC-Analysen) nicht 
geändert 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 Versuchsbedingungen zusammengefasst. 

Tab. 5.2: Übersicht der eingestellten Reaktionsbedingungen. 

Reaktortemperatur 180 / 200 / 220 / 240 °C 
Reaktionsdruck 10 / 25 / 35 / 50 bar 
Gesamtkatalysatormasse 0,5 / 1,0 / 2,0 / 4,0 g 
H2-Volumenstrom (NTP) 250 - 1000 ml⋅min-1 
N2-Volumenstrom (NTP) 1,3 - 26 ml⋅min-1 
Edukt(DMM)-Massenstrom 0,4 - 8,6 g⋅h-1 
molares Verhältnis H2/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. Dabei ist die vom Integrator zu einer bestimmten Retentions-
zeit ermittelte Peakfläche Fi proportional zu der in den Gaschromatographen einge-
spülten Konzentration ci einer Komponente i. 

ii c~F  (5.2) 

Für die weitere Auswertung müssen die gemessenen Flächenanteile mit der relativen 
Empfindlichkeit bezüglich einer individuellen Spezies gewichtet werden. Aus diesem 
Grund wurde für jede detektierte Komponente i ein Korrekturfaktor qi bestimmt, der 
auf die entsprechende Fläche des Standardgases Stickstoff bezogen ist. 

22 N

i
i

N

i

c
cq=

F
F ⋅  (5.3) 

Das Konzentrationsverhältnis kann durch das entsprechende Verhältnis der Stoffmen-
genströme ersetzt werden. Daraus ergibt sich für den Stoffmengenstrom der Kompo-
nente i: 

2

2

N

i

i

N
i F

F
q

N
=N ⋅

&
&  (5.4) 

Als relatives Konzentrationsmaß dient der Stoffmengenanteil xi, wobei der im Über-
schuss vorliegende Wasserstoff nicht berücksichtigt wird. 

∑
i

i

i
i N

N=x &

&
 (5.5) 
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Mit Hilfe des bekannten Stoffmengenstromes des Ausgangstoffes i am Reaktoreingang 
kann eine Kohlenstoffbilanz durchgeführt werden, die für YC = 1 exakt erfüllt ist. 

iein i,

i
ii

C N

N
=Y

ε⋅

ε⋅∑
&

&

 (5.6) 

mit iε  Anzahl der Kohlenstoffatome in Molekül i 

Im betrachteten offenen Reaktionssystem wird die chemische Umsetzung mit Hilfe 
integraler Größen beschrieben. Diese erhält man aus einer Stoffbilanz im stationären 
Zustand für den Bilanzraum um den Rohrreaktor (Abbildung 5.3). 

Ni, ein            Ni, aus     pR = const.                                TR = const. mKat 
·                · 

 

Abb. 5.3: Darstellung des Bilanzraums um den Rohrreaktor. 

Beim Einsatz von Dimethylmaleat (DMM) 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 Doppelbindung angeordnet sind, und Dimethylsucci-
nat (DMS) verunreinigt ist. Außerdem läuft die Hydrierung der Doppelbindung von 
DMM und DMF so schnell ab, dass sie bei allen Messungen vollständig zu DMS um-
gesetzt werden und nicht mehr im Produktgas nachweisbar sind (Schlander, 2000). 
Daher wird als Maß für die katalytische Aktivität der Katalysatoren der Umsatz von 
Dimethylsuccinat XDMS herangezogen. 

∑
∑

ein Ester,

aus DMS,ein Ester,
DMS N

N-N
=X &

&&
 (5.7) 

Die Reaktorselektivität einer Komponente i bezogen auf DMS wird anhand der Stoff-

mengenströme und des stöchiometrischen Koeffizienten νi wie folgt definiert: 
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aus DMS,einEster,

aus i,

i

DMS
DMSi,

R

N-N
N

=S &&

&

∑
⋅

ν
ν  (5.8) 

Weiterhin wird eine modifizierte Verweilzeit bzw. Raumzeit tmod eingeführt, die sich 
aus dem Verhältnis der eingewogenen Katalysatormasse mKat zu dem durch den Reak-
tor geleiteten Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen (TR, pR) ergibt. 

V
m=t Kat

mod &  (5.9) 

Der Volumenstrom kann dabei aufgrund des großen Wasserstoffüberschusses als 
konstant angesehen werden. 
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5.4  Modellierung der Reaktionskinetik 

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

5.4.1  Reaktionsnetz und kinetische Ansätze 

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

DMS GBL BDO

BuOH THF

rm,12

rm,42

rm,24

rm,25 rm,43

 

Abb. 5.4: Verwendetes Reaktionsnetz. 

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

rm,12+ 2H2  +   2 CH3 OHO

O

GBL
CH3

CH3 COOCH3

COOCH3

DMS  

(5.10)

 

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

GBL

O

O
rm,24

rm,42

+2H2  

-2H2  

OH

OH

BDO  

(5.11)

 

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

OH

OH

BDO

rm,43 O

THF

+  H2O

 

(5.12)

 

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

GBL

O

O

OH

BuOH
+ 3H2 + H2O

rm,25

 

(5.13)
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Das zweite Nebenprodukt, Kohlendioxid, wird nach Turek et al. (1994) aus den bei 

den Reaktionen zu γ-Butyrolacton bzw. Tetrahydrofuran entstehenden Koppelproduk-
ten Methanol bzw. Wasser gebildet (Reaktionspfad S). 

rm,S
+   3H2+   H2OCH3 OH CO2  

(5.14)
 

Zur Modellierung der experimentell ermittelten Konzentrationsverläufe als Funktion 
der Verweilzeit müssen reaktionskinetische Ansätze für die einzelnen Reaktionspfade 
gewählt werden. Dazu wird die Reaktionsgeschwindigkeit auf die Katalysatormasse 
bezogen, wie es bei heterogen katalysierten Reaktionen zweckmäßig ist. 

dt
d

m
1  r ij

Kat
ij m,

ξ
⋅=  (5.15) 

mit ij m,r  auf Katalysatormasse bezogene Reaktionsgeschwindigkeit in mol⋅g-1⋅s-1 

 ijξ  Reaktionslaufzahl bezüglich Reaktionspfad ij in mol 

 Katm  Gesamtmasse des Katalysators in g 

Die Reaktionsgeschwindigkeiten werden mit kinetischen Ansätzen erster Ordnung 
bezüglich des organischen Reaktionspartners beschrieben: 

iij m,ij m, ck  r ⋅=  (5.16) 

MeOHS m,S m, ck  r ⋅=  (5.17) 

mit ij m,k  Geschwindigkeitskoeffizient bezogen auf die Katalysatormasse in 

  cm3⋅g-1⋅s-1 

 ic  Konzentration der Komponente i in der umgebenden Gasphase in 

  mol⋅cm-3 

Da Wasserstoff stets in großem Überschuss vorhanden ist ( EsterH c  c
2

>> ), wird er in den 

kinetischen Ansätzen nicht berücksichtigt (nullte Ordnung). 
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Die Geschwindigkeitskonstante km,42 der Rückreaktion von 1,4-Butandiol zu γ-Butyro-
lacton kann mit Hilfe der Gleichgewichtsbedingung ersetzt werden: 

GBL

BDO

42 m,

24 m,
x x

x  
k
k

  K ==  (5.18) 

5.4.2  Bestimmung der kinetischen Koeffizienten 

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

( ) ( ) ( )
dV

dmrcgradD div uc div-  
t
c Kat

ij
ij m,ij i,ieff i,0i

i ⋅







⋅ν+⋅+⋅=

∂
∂ ∑

r  (5.19) 

mit 0u
r  Geschwindigkeitsvektor für das Leerrohr in cm⋅s-1 

 eff i,D  effektiver Diffusionskoeffizient der Komponente i in der Gasmischung 

  (berücksichtigt molekulare Diffusion und Dispersion) in cm2⋅s-1 

 ij i,ν  stöchiometrischer Koeffizient der Komponente i in der Reaktion ij 

  (Edukte erhalten negative Vorzeichen) 

Der für die Messungen eingesetzte Rohrreaktor kann als ideales Strömungsrohr mit 
Pfropfströmung angesehen werden (siehe Anhang A.3). Somit haben der Geschwin-
digkeitsvektor für das Leerrohr und der Vektor grad(ci) lediglich in axialer Richtung 
Beträge größer Null. Bei begründeter Vernachlässigung der Dispersion ergibt sich der 
in Abbildung 5.5 dargestellte Fall. Im stationären Zustand reduziert sich Gleichung 
5.19 zu folgendem Ausdruck. 

( )
dV

dmr  
dz

)cd(u-  0 Kat

ij
ij m,ij i,

i0 ⋅







⋅ν+⋅= ∑  (5.20) 
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V, c i, z V, c i, z + dz 
p R = const. T R = const. 

dm Kat 

dV 

· · 

z                    z + dz  

Abb. 5.5: Bilanzraum für ein differentielles Volumenelement des Rohrreaktors. 

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

Reak0 Su  V ⋅=&  (5.21) 

dzS dV Reak ⋅=  (5.22) 

mit  0u  Leerrohrgeschwindigkeit in cm·s-1 

 ReakS  Querschnittsfläche des Reaktors in cm2 

Damit erhält man für einen konstanten Volumenstrom durch den Reaktor folgenden 
Ausdruck. 

( )∑ ⋅ν=
ij

ij m,ij i,
mod

i r  
dt
dc  (5.23) 

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

DMSm,12m,12
mod

DMS ckr
dt
dc ⋅−=−=  (5.24) 

MeOHSm,DMSm,12Sm,m,12
mod

MeOH ckck2rr
dt

dc ⋅−⋅⋅=−=  (5.25) 

m,42m,25m,24m,12
mod

GBL rrrr
dt
dc +−−= BDOm,42GBLm,25m,24DMSm,12 ckc)k(kck ⋅+⋅+−⋅=  (5.26) 
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BDOm,43m,42GBLm,24m,43m,42m,24
mod

BDO c)kk(ckrrr
dt
dc ⋅+−⋅=−−=  (5.27) 

BDOm,43m,43
mod

THF ckr
dt
dc ⋅==  (5.28) 

MeOHSm,BDOm,43GBLm,25Sm,m,43m,25
mod

OH ckckckrrr
dt
dc

2 ⋅−⋅+⋅=−+=  (5.29) 

MeOHSm,Sm,
mod

CO ckr
dt
dc

2 ⋅==  (5.30) 

GBLm,25m,25
mod

BuOH ckr
dt

dc ⋅==  (5.31) 

Aufgrund der Vereinfachung, dass die Sättigung der Doppelbindung bei der Model-
lierung der Reaktionskinetik nicht berücksichtigt wird, sind die Anfangsbedingungen 
bei der modifizierten Verweilzeit von tmod = 0 wie folgt festgelegt: 

einein DMM,ein,DMS ccc ==  (5.32) 

ein ,COein O,Hein MeOH,ein,BuOHein THF,ein BDO,ein GBL, 22
ccccccc ======  (5.33) 

Für die Lösung des Differentialgleichungssystems wird ein numerisches Verfahren 
verwendet. Zu Beginn der Berechnungen werden Startwerte für die kinetischen Para-
meter km,ij vorgegeben. Zur Lösung wird ein Integrationsalgorithmus für sogenannte 
steife Differentialgleichungssysteme verwendet. Die Variation der kinetischen Para-
meter wird nach der Levenberg-Marquardt-Methode durchgeführt. 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 Beträge der absoluten Differ-
enzen von gemessenen und berechneten Konzentrationen geteilt durch die Standard-

abweichung σi. 

∑∑
−

=χ
2

i

rech i,mess i,2

σ
cc  (5.34) 
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Die Standardabweichung σi der Messwerte wird empirisch abgeschätzt. 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. 

mess , i
-38

i c  0,1 cmmol 10 ⋅+⋅=σ −  (5.35) 
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KAPITEL 6 

ERGEBNISSE DER KINETISCHEN MESSUNGEN 

6.1  Formalkinetische Beschreibung 

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 erwähnt, soll die Formalkinetik 
eine möglichst einfache qualitative und quantitative Beschreibung des beobachteten 
Reaktionsgeschehens wiedergeben. Sie soll und kann keinen Aufschluss über den 
chemischen Mechanismus der ablaufenden Reaktionen liefern. Ziel ist es, mit den 
ermittelten kinetischen Daten die Auslegung eines technischen Prozesses zu ermög-
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 durchgeführt. 
Das am Reaktoreingang vorliegende molare Verhältnis von Wasserstoff zu Dimethyl-
maleat betrug 150, was bei den gegebenen Bedingungen einer Estereingangskonzen-

tration von cDMM = 4,24⋅10-6 mol⋅cm-3 entspricht. In den Diagrammen entsprechen die 
Symbole den experimentell ermittelten Messwerten. Die abgebildeten Kurvenverläufe 
wurden mit Hilfe der in Kapitel 5.4 vorgestellten mathematischen Modellierung gene-
riert. Die erhaltenen Ergebnisse zeigen eine gute Übereinstimmung zwischen Experi-
ment und mathematischer Beschreibung. Das vorgeschlagene Reaktionsnetz (Abbil-
dung 6.3) mit kinetischen Ansätzen erster Ordnung bezogen auf die kohlenstoffhalti-
gen Reaktionsspezies scheint somit gut für 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 Verläufe von Dimethylsuccinat (DMS), 

und der Hauptprodukte γ-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 bezüglich des reagierenden Kohlenwasserstoffes freigesetzt wird. Bei 
diesen Reaktionsbedingungen wurde ein DMS-Umsatz von 95 % erreicht. Die Kon-
zentrationsverläufe von GBL und BDO sind typisch für Zwischenprodukte. Zunächst 
steigen beide Kurven steil an und nähern sich einem maximalen Niveau, um bei höhe-
ren Verweilzeiten und verstärkter THF-Bildung wieder leicht abzufallen. Der Stoff-
mengenanteil von THF, dem Endprodukt der untersuchten Reaktion, steigt nur lang-
sam an und erreicht bei der größten Verweilzeit sein Maximum. 

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

0 2 4 6 8

tmod / g·s·cm-3

xi

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

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

XDMS

RSi

 
 ! DMS     ! GBL     " BDO     ! THF     # MeOH

–––––    – – –     –––––    – - – -     - - - - -  
Abb. 6.1: Stoffmengenanteile von DMS und der Hauptprodukte über der modifizierten Ver-
weilzeit (links) und Selektivitäten der Wertprodukte über dem Umsatz (rechts). Gemessene 
(Symbole) und berechnete (Kurven) Werte. T = 200 ºC, p = 25 bar, H2/DMM = 150. 

Die im rechten Diagramm von Abbildung 6.1 aufgetragenen Reaktorselektivitäten der 
Hauptprodukte über dem Umsatz bestätigen dieses Ergebnis. Das Primärprodukt der 

Esterhydrierung ist γ-Butyrolacton. Extrapoliert man die Reaktorselektivität für einen 
Umsatz gegen Null, erhält man die Kornselektivität, welche für das Produkt GBL dem 
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Wert 1 entspricht. Bei steigendem Umsatz fällt die GBL-Selektivität zu Gunsten der 
Folgeprodukte 1,4-Butandiol und Tetrahydrofuran ab. Eine Besonderheit der unter-
suchten Reaktion ist die Gleichgewichtsreaktion zwischen GBL und BDO. Diese 
bestimmt, abhängig von Druck und Temperatur, die zu erwartende Produktverteilung 
dieser beiden Spezies. Bei einer Temperatur von 200 °C und einem Druck von 25 bar 
beträgt das thermodynamische molare Verhältnis von BDO zu GBL gleich 0,95. 
Experimentell wurde ein Wert von 0,90 erreicht, was als eine recht gute Annäherung 
an das thermodynamische Gleichgewicht zu deuten ist. Eine detailliertere Betrachtung 
des Gleichgewichtes folgt später in diesem Kapitel. Für das Zielprodukt BDO wird 
unter diesen Reaktionsbedingungen bei einem Umsatz von 86 % eine maximale Selek-
tivität von ca. 44 % erreicht, was einer Ausbeute von 38 % entspricht. 

0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05

0 2 4 6 8

tmod / g·s·cm-3

xi

 
! THF     $ H2O     % BuOH     # CO2

– - – -    ––––    – – – –     - - - -  
Abb. 6.2: Stoffmengenanteile von THF und der Nebenprodukte über der modifizierten Ver-
weilzeit. Gemessene (Symbole) und berechnete (Kurven) Werte. T = 200 ºC, p = 25 bar, 
H2/DMM = 150. 

Die Stoffmengenanteile der Nebenprodukte für die Hydrierung von Dimethylmaleat 
bei 200 °C, 25 bar und einem Wasserstoff/Ester-Verhältnis von 150 sind in Abbildung 
6.2 in Abhängigkeit der modifizierten Verweilzeit aufgetragen. Zusätzlich wurden die 
Messergebnisse für Tetrahydrofuran eingefügt, da diese mit der gebildeten Menge an 
Wasser korrelieren sollten, da H2O bei der Reaktion von BDO zu THF als Koppel-
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produkt abgespalten wird. Man kann sehen, dass trotz leicht streunder Messwerte, 
insbesondere für Wasser, eine recht gute Übereinstimmung der Konzentrationsverläufe 
von THF und H2O bestimmt wurde. Der etwas flachere Verlauf der H2O-Kurve im Be-
reich höherer Verweilzeiten korreliert mit der einsetzenden Bildung des unerwünsch-
ten Nebenproduktes CO2, welches aus Wasser und Methanol gebildet wird. In einer 
weiteren Nebenreaktion entsteht in sehr geringen Mengen das Produkt Butanol unter 

Wasserabspaltung aus γ-Butyrolacton. Für beide Nebenprodukte liegen die maximal 
bestimmten Stoffmengenanteile weit unter 0,5 %. Diese Ergebnisse zeigen, dass die 
Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat eine geeignete Syntheseroute für die Her-
stellung der Wertprodukte GBL, BDO und THF mit geringer Nebenproduktbildung 
darstellt. 

DMS GBL BDO

BuOH THF

rm,12

rm,42

rm,24

rm,25 rm,43

 

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

Die bei der kinetischen Modellierung der Messergebnisse bei einer Temperatur von 
200 °C, einem Druck von 25 bar und mit einem molaren H2/Ester-Verhältnis von 150 
berechneten Geschwindigkeitskoeffizienten sind in Tabelle 6.1 aufgeführt. Aus der 
mathematischen Beschreibung ergibt sich, dass die Reaktion von Dimethylsuccinat zu 

γ-Butyrolacton den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt bei der Gasphasenhydrie-

rung von Dimethylmaleat darstellt. Der kinetische Koeffizient (km,12 = 0,41 cm3⋅g-1⋅s-1) 
ist etwa um den Faktor sieben kleiner als der Geschwindigkeitskoeffizient der Reak-

tion von GBL zu 1,4-Butandiol (km,24 = 2,82 cm3⋅g-1⋅s-1). Der relativ große Wert von 
km,24 erklärt, dass bei hinreichend großer Verweilzeit das thermodynamische Gleich-
gewicht von BDO zu GBL im Experiment nahezu erreicht wurde. 
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Tab. 6.1: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten und zugehörige Standardabweichung für 
Messungen bei 200 °C, 25 bar und H2/DMM = 150. 

200°C 25bar H2/DMM=150 
km,12 = 0,41 ± 0,02 
km,24 = 2,82 ± 1,77 
km,42 = 2,95 ± 1,77 
km,43 = 0,05 ± 0,004 
km,25 = 0,0007 ± 0,0009 
km,S  = 0,002 ± 0,0003 

km,ij in cm3⋅g-1⋅s-1 

Da bei den vorliegenden Reaktionsbedingungen (T = 200 °C, p = 25 bar) das Stoff-
mengenverhältnis BDO/GBL im thermodynamischen Gleichgewicht nahezu 1 ist, 
besitzt die Rückreaktion von BDO zu GBL einen etwa gleich großen kinetischen 

Koeffizienten mit km,42 = 2,95 cm3⋅g-1⋅s-1. Die Reaktion von 1,4-Butandiol zu Tetra-

hydrofuran (km,43 = 0,05 cm3⋅g-1⋅s-1) läuft dagegen langsamer ab, womit sich die nied-
rige Selektivität zu THF erklären lässt. Die Nebenreaktionen sind mit sehr kleinen 

Geschwindigkeitskoeffizienten von km,25 = 0,0007 cm3⋅g-1⋅s-1 für die Reaktion von γ-

Butyrolacton zu Butanol bzw. km,S = 0,002 cm3⋅g-1⋅s-1 für die Bildung von Kohlen-
dioxid nicht sehr ausgeprägt. 
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6.2  Einfluss der Reaktionstemperatur 

Um den Einfluss der Temperatur auf die Kinetik der Gasphasenhydrierung von Dime-
thylmaleat an Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren zu diskutieren, sollen die Messungen bei 
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 auszuschließen, wurde in allen Versuchen ein konstantes Stoffmen-
genverhältnis von Wasserstoff zu DMM von 250 im Zulauf eingestellt. Erwartungsge-
mäß soll die Katalysatoraktivität und damit der Umsatz mit zunehmender Temperatur 
steigen. Diese Annahme wird mit den in Abbildung 6.4 dargestellten Ergebnissen be-
stätigt. Aufgetragen sind die bei den bereits genannten Reaktionsbedingungen gemes-
senen und berechneten Umsätze von DMS als Funktion der modifizierten Verweilzeit. 
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Abb. 6.4: Gemessene (Symbole) und modellierte (Kurven) DMS-Umsätze in Abhängigkeit der 
modifizierten Verweilzeit bei p = 25 bar und H2/DMM = 250 sowie Temperaturen von T = 
180 °C (Kreise/gestrichelt), 200 °C (Quadrate, gepunktet) 220 ºC (Rauten, durchgezogen). 

Für die höchste Temperatur von 220 °C stellt sich schon nach einer modifizierten Ver-

weilzeit von ca. 3,5 g⋅s⋅cm-3 ein vollständiger Umsatz von DMS ein. Bei 200 °C wird 

dies bei etwa der doppelten Verweilzeit von tmod = 7,0 g⋅s⋅cm-3 erreicht. Bei der Mess-
reihe mit einer Reaktionstemperatur von 180 °C wird bei der längsten gemessenen 

Verweilzeit von 7,5 g⋅s⋅cm-3 Dimethylsuccinat zu ca. 86 % umgesetzt. 
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Abb. 6.5: Stoffmengenanteile über der Verweilzeit (linke Seite) und Selektivitäten über dem 
Umsatz (rechte Seite) bei T = 180, 200 bzw. 220 °C, p = 25 bar und H2/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 als Funktion 
der modifizierten Verweilzeit (linke Seite) und die Reaktorselektivitäten der Wert-
produkte in Abhängigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) für die drei eingestellten 
Temperaturniveaus vergleichend übereinander dargestellt. Die mit ansteigender Tem-
peratur erhöhte Aktivität ist auch hier anhand des schnelleren Abfalls des Stoffmen-
genanteils von Dimethylsuccinat deutlich zu sehen. Mit der Abreaktion von DMS 

bilden sich die Hauptprodukte γ-Butyrolacton, 1,4-Butandiol und das Koppelprodukt 
Methanol. Ein typischer Konzentrationsverlauf für die Zwischenprodukte GBL und 
BDO wird erst bei 220 °C deutlich sichtbar, da hier die Bildung des Folgeproduktes 
THF am stärksten ausgeprägt ist, wodurch die Kurven der Stoffmengenanteile von 
GBL und BDO nach anfänglichem Anstieg mit zunehmender Verweilzeit wieder ab-
fallen. Aus den Selektivitätsdiagrammen lässt sich die Tendenz herauslesen, dass bei 
höherer Reaktionstemperatur die Bildung von GBL begünstigt ist, was zu Lasten der 
BDO-Selektivität geschieht. Dieses Verhalten ist durch eine Verschiebung des thermo-

dynamischen Gleichgewichtes zwischen γ-Butyrolacton und 1,4-Butandiol zu erklären. 
Durch eine Temperaturerhöhung verschiebt sich das Gleichgewicht zu Gunsten von 
GBL. Die maximale Selektivität für BDO mit 60 % wird bei 180 °C und einem DMS-
Umsatz von 0,86 erreicht. Bei diesen Bedingungen wird auch die höchste Ausbeute 
mit 52 % erzielt. Bei GBL beträgt das gemessene Selektivitätsmaximum 66 %, wel-
ches sich bei 220 °C und einem Umsatz von 0,61 einstellt. Die höchste Ausbeute mit 
61 % stellt sich für X = 0,99 ebenfalls bei 220 °C ein. Die Selektivität zum dritten 
Zielprodukt THF ist nicht sehr ausgeprägt und erreicht bei der höchsten Temperatur 
von 220 °C und vollständigem Umsatz den größten Wert von 10 %, womit dieser Wert 
auch der maximalen Ausbeute entspricht. Für die Nebenprodukte Butanol und Kohlen-
dioxid liegen die maximalen Stoffmengenanteile selbst bei 220 °C jeweils unter 1 %. 

Die für die Messungen bei 180, 200 bzw. 220 °C, 25 bar und einem molaren H2/Ester-
Verhältnis von 250 berechneten Geschwindigkeitsparameter sind in Tabelle 6.2 gegen-
übergestellt. Erwartungsgemäß nehmen alle kinetischen Geschwindigkeitskoeffizien-
ten bei Anhebung der Reaktionstemperatur zu. Der Koeffizient der geschwindigkeits-

bestimmenden Reaktion von Dimethylsuccinat zu γ-Butyrolacton, km,12, vergrößert 
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sich von 0,28 auf 1,48 cm3⋅g-1⋅s-1 um ca. den Faktor 5. Die Parameter der Gleichge-
wichtsreaktionen km,24 und km,42 sind im Vergleich zu den anderen Koeffizienten sehr 
groß, wodurch bei längeren Verweilzeiten die Gleichgewichtsverteilung zwischen 
GBL und BDO nahezu erreicht werden kann. Die starke Änderung des Koeffizienten 

km,42 von 2,79 auf 12,22 cm3⋅g-1⋅s-1 lässt sich mit der Verschiebung des thermodynami-
schen Gleichgewichts zugunsten von 1,4-Butandiol erklären. Die im Vergleich zu den 
anderen Zielprodukten relativ kleinen Ausbeuten an THF spiegeln sich auch in den 
Werten von k43 wider. Für die Reaktionen zu den Nebenprodukten (BuOH, CO2) wur-
den entsprechend der verschwindend geringen Bildungsmengen sehr kleine Parameter-
werte (km,25, km,S) berechnet, die mit relativ großen Fehlern behaftet sind, so dass diese 
Reaktionspfade bei diesen Reaktionsbedingungen vernachlässigt werden können. 

Tab. 6.2: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Standardabweichung für Messungen 
bei T = 180, 200 bzw. 220 °C, p = 25 bar und H2/DMM = 250. 

180°C 25bar H2/DMM=250 200°C 25bar H2/DMM=250 220°C 25bar H2/DMM=250 
km,12 = 0,28 ± 0,02 km,12 = 0,76 ± 0,05 km,12 = 1,48 ± 0,11 
km,24 = 3,62 ± 2,57 km,24 = 4,59 ± 1,16 km,24 = 5,96 ± 2,61 
km,42 = 2,79 ± 2,57 km,42 = 4,81 ± 1,16 km,42 = 12,22 ± 2,61 
km,43 = 0,02 ± 0,002 km,43 = 0,03 ± 0,002 km,43 = 0,07 ± 0,005 
km,25 = 0,002 ± 0,002 km,25 = 0,001 ± 0,001 km,25 = 0,005 ± 0,001 
km,S  = 0,002 ± 0,0005 km,S  = 0,002 ± 0,0004 km,S  = 0,003 ± 0,0006 

  km,ij in cm3⋅g-1⋅s-1 

Wie bereits erwähnt, ergibt sich das beobachtete Selektivitätsverhalten bezüglich γ-
Butyrolacton und 1,4-Butandiol ausschließlich aus dem thermodynamischen Gleich-
gewicht. Da diese Teilreaktionen verhältnismäßig schnell im Vergleich zu den anderen 
Reaktionsschritten ablaufen, kann sich bei hinreichender Verweilzeit bzw. hohen Um-
sätzen die Gleichgewichtsverteilung zwischen GBL und BDO einstellen. In Abbildung 
6.6 sind für verschiedene Reaktionsbedingungen die gemessenen molaren Stoffmen-
genverhältnisse in Abhängigkeit des Umsatzes von Dimethylsuccinat den jeweils ent-
sprechenden molaren Gleichgewichtsstoffmengenverhältnissen gegenübergestellt. 
Man sieht, dass für die Messungen bei T = 220 °C und p = 25 bar (schwarze Dreiecke) 
über den gesamten untersuchten Umsatzbereich die Gleichgewichtsverteilung von 
GBL und BDO von 0,49 nahezu erreicht war. Bei tieferen Temperaturen oder höheren 
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Drücken, T = 200 °C und p = 25 bar (schwarze Kreise) bzw. T = 220 °C und p = 35 
bar (graue Dreiecke), nähert sich das molare Stoffmengenverhältnis der beiden Wert-
produkte erst bei Umsätzen größer 80 % recht gut dem Gleichgewichtswert von 0,96 
an. Bei 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 Übereinstimmung mit der thermodynamischen Gleichgewichtsverteilung von 
1,98 bzw. 1,87 erst ab einem DMS-Umsatz > 90 % vor. 
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Abb. 6.6: Gemessene Stoffmengenverhältnisse BDO/GBL (Kurven) als Funktion des Um-
satzes und Gleichgewichtsstoffmengenverhältnisse (Geraden) bei T = 180 (Quadrate), 200 
(Kreise) bzw. 220 °C (Dreiecke), p = 25 (schwarz) bzw. 35 bar (grau), und H2/DMM = 250. 

Zusammen mit den Ergebnissen der kinetischen Modellierung (Tabelle 6.2) lässt sich 
folgern, dass die Dehydratisierung von 1,4-Butandiol zu Tetrahydrofuran nicht schnell 

genug abläuft, um das Gleichgewicht zwischen γ-Butyrolacton und BDO zu stören. 
Diese Annahme wird von den berechneten kinetischen Geschwindigkeitskoeffizienten 
gestützt. Im Vergleich zu den Gleichgewichtsreaktionen mit k24 und k42 ist die THF-
Bildung mit k43 etwa um den Faktor 100 kleiner, und selbst zur Bildungsreaktion von 
GBL mit k12 herrscht ein Größenunterschied um gut eine Zehnerpotenz. Somit ist es 
möglich, über die Wahl der Reaktionstemperatur die Selektivitäten zu den Wertpro-
dukten GBL und BDO in einem weiten Bereich zu steuern, und so auf einfache Weise 
einen gewünschten Produktmix herzustellen. Ein weiteres Instrument zur Einflussnah-
me auf das Gleichgewichtes ist der Reaktionsdruck, wie Abbildung 6.6 zeigt. 



ERGEBNISSE DER KINETISCHEN MESSUNGEN 71 

6.3  Einfluss des Reaktionsdruckes 

Um den Einfluss des Reaktionsdruckes auf die Kinetik der Gasphasenhydrierung von 
Dimethylmaleat an Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren zu untersuchen, werden die Mess-
reihen bei einer konstanten Temperatur von 220 °C und einem konstanten Stoffmen-
genverhältnis 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 Reaktorselektivi-
täten in Abhängigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) bei p = 25 (oben) bzw. 35 bar (un-
ten), T = 220 °C und H2/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-
torselektivitäten der Wertprodukte in Abhängigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) 
bei einem Druckniveau von 25 bar (oben) bzw. 35 bar (unten). Bei Betrachtung der 

Reaktorselektivitäten ist zu erkennen, dass sich die Selektivitäten für γ-Butyrolacton 
und 1,4-Butandiol mit Steigerung des Druckes stark ändern. Die Selektivität von BDO 
steigt mit der Druckerhöhung 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 begründet. Die maximale Ausbeute für BDO bei voll-
ständigem Umsatz von Dimethylsuccinat kann durch die Anhebung des Druckniveaus 
von ca. 30 % auf ca. 45 % erhöht werden. Die Selektivität zum dritten Zielprodukt 
Tetrahydrofuran wird durch die Druckerhöhung nicht beeinflusst und erreicht einen 
Maximalwert von ca. 12 % bei vollständigem Umsatz, womit dieser Wert auch der 
maximalen Ausbeute entspricht. Die nicht in den Diagrammen aufgeführten Neben-
produkte Butanol und Kohlendioxid werden nur in verschwindend kleinen Mengen 
gebildet. 

Bei Betrachtung der Stoffmengenanteildiagramme fällt auf, dass durch die Druckerhö-
hung die Abreaktion von DMS langsamer abläuft. Während bei einem Druck von 25 

bar schon für eine modifizierte Verweilzeit von ca. 4,0 g⋅s⋅cm-3 vollständiger Umsatz 
von DMS erreicht wird, sinkt für p = 35 bar die DMS-Konzentration erst bei etwa 

einem Wert von tmod = 6,0 g⋅s⋅cm-3 auf Null ab. Für Reaktionen erster Ordnung sollte 
eine Anhebung des Druckes keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit haben. 
Eine Ausnahme bildet dabei nur die Druckabhängigkeit der Gleichgewichtsreaktion. 
Es sei erwähnt, dass die Druckerhöhung bei konstantem molaren H2/Ester-Verhältnis 

auch eine Änderung der Estereingangskonzentration von 4,1⋅10-6 mol⋅cm-3 bei 25 bar 

auf 5,7⋅10-6 mol⋅cm-3 bei 35 bar zur Folge hatte. Zur weiteren Diskussion sind die für 
die beiden Messreihen berechneten Geschwindigkeitsparameter in Tabelle 6.3 gegen-
übergestellt. 
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Tab. 6.3: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Standardabweichung für Messungen 
bei p = 25 bzw. 35 bar, T = 220 °C und H2/DMM = 150. 

220°C 25bar H2/DMM=150 220°C 35bar H2/DMM=150 
km,12 = 1,29 ± 0,07 km,12 = 0,91 ± 0,06 
km,24 = 5,95 ± 2,36 km,24 = 4,50 ± 0,81 
km,42 = 12,19 ± 2,36 km,42 = 4,71 ± 0,81 
km,43 = 0,08 ± 0,004 km,43 = 0,03 ± 0,002 
km,25 = 0,002 ± 0,0007 km,25 = 0,002 ± 0,0006 
km,S  = 0,002 ± 0,0003 km,S  = 0,001 ± 0,0002 

 km,ij in cm3⋅g-1⋅s-1 

Die beobachtete geringere Aktivität der Umsetzung von DMS bei 35 bar und damit 
höherer DMM-Eingangskonzentration wird durch den Vergleich des Koeffizienten 
km,12 für die verschiedenen Reaktionsdrücke bestätigt. Der Wert des Geschwindigkeits-

koeffizienten verringert sich von 1,29 auf 0,91 cm3⋅g-1⋅s-1 um ca. 30 %. Für eine Reak-
tion, welche nach einem kinetischen Ansatz erster Ordnung abläuft, dürfte es keine 
Abhängigkeit von der Eingangskonzentration geben. Die unterschiedlichen Parameter 
der Gleichgewichtsreaktionen km,24 und km,42 sind durch das thermodynamische Gleich-
gewicht bedingt, welches sich mit der Druckerhöhung verschiebt. Die Koeffizienten 
der weiteren Reaktionen k43 (Bildung von THF) und km,25 bzw. km,S (Nebenprodukt-
bildung) sind bei einem höheren Druckniveau bzw. für eine höhere Estereingangs-
konzentration ebenfalls erniedrigt. Dieses nicht erwartete Ergebnis soll im nächsten 
Abschnitt durch eine reine Änderung der Zulaufkonzentration von Dimethylmaleat, 
also bei einem konstanten Druck- und Temperaturniveau, eingehender untersucht 
werden. 

Es lässt sich festhalten, dass im Bezug auf eine gewünschte Selektivitätssteuerung der 

Wertprodukte 1,4-Butandiol und γ-Butyrolacton neben der Temperatur auch der Reak-
tionsdruck ein geeignetes Mittel ist. Damit stellt sich die Gasphasenhydrierung von Di-
methylmaleat als sehr flexibler Herstellungsprozess für diese Produkte dar.  
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6.4  Einfluss der Eingangskonzentration 

Zur Untersuchung des Einflusses verschiedener Dimethylmaleat-Konzentrationen auf 
die Kinetik der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat an Cu/ZnO/Al2O3-Kataly-
satoren werden zunächst die Messreihen bei einer konstanten Temperatur von 200 °C 
und einem konstanten Druck von 25 bar herangezogen. Das Stoffmengenverhältnis 
von Wasserstoff zu DMM wird zwischen 250 und 150 variiert, dies entspricht einer 

Konzentrationserhöhung von Dimethylmaleat im Zulauf von 2,54⋅10-6 mol⋅cm-3 auf 

4,24⋅10-6 mol⋅cm-3. 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 Reaktorselektivitäten der 
Wertprodukte in Abhängigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite). Im oberen Teil der 
Abbildung bei H2/DMM = 250 (oben) bzw. 150 (unten). 

Wie bereits bei der Ergebnisdiskussion des vorangegangenen Kapitels erwähnt, wer-
den für die höhere Esterkonzentration im Zulauf geringe Umsätze von Dimethylsucci-
nat bei gleicher Verweilzeit erreicht. Während mit einem molaren H2/Ester-Verhältnis 

von 250 bei einer modifizierten Verweilzeit von ca. 7,0 g⋅s⋅cm-3 ein vollständiger Um-
satz von DMS erreicht wird, wird Dimethylsuccinat bei einem Zulaufverhältnis von 

150 und der längsten gemessenen Verweilzeit von 6,8 g⋅s⋅cm-3 nur zu ca. 94 % umge-
setzt. Dies bedeutet, dass die Konzentrationserhöhung an Ester einen negativen Ein-
fluss auf die Reaktion von Dimethylsuccinat hat. Für den bei der kinetischen Model-
lierung angenommenen Fall, dass diese Reaktion durch einen Ansatz erster Ordnung 
beschrieben werden kann, dürfte es diese Abhängigkeit nicht geben. Das Verhalten 
lässt die Vermutung zu, dass bei der Reaktion eine Hemmung durch eine Reaktions-
spezies vorliegt. Die qualitativen Verläufe der Hauptprodukte sind in beiden Fällen 
sehr ähnlich. Dies wird auch anhand der Selektivitätskurven deutlich. Die Reaktor-

selektivitäten für γ-Butyrolacton und 1,4-Butandiol sind für die höhere Zulaufkonzen-
tration gleichmäßig zu etwas niedrigeren Werten verschoben, was auf eine leichte 
Erhöhung der Tetrahydrofuran-Selektivität von 6 % auf 11 % bei einem Umsatz von 
95 % zurückzuführen ist.  



ERGEBNISSE DER KINETISCHEN MESSUNGEN 75 

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

0 2 4 6 8

tmod / g·s·cm-3

xi

H2/DMM=250

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

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

XDMS

RSi

H2/DMM=250

 

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

0 2 4 6 8

tmod / g·s·cm-3

xi

H2/DMM=150

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

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

XDMS

RSi

H2/DMM=150

 
 ! DMS     ! GBL     " BDO     ! THF     # MeOH

–––––    – – –     –––––    – - – -     - - - - -  
Abb. 6.8: Stoffmengenanteile als Funktion der Verweilzeit (linke Seite) und Reaktorselektivi-
täten in Abhängigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) bei H2/DMM = 250 (oben) bzw. 150 
(unten), p = 25 bar und T = 200 °C. 

Die beobachteten Ergebnisse sollen mit Hilfe der berechneten Geschwindigkeits-
koeffizienten für die zwei betrachteten Reaktionsbedingungen weiter diskutiert 
werden. Die Werte sind in Tabelle 6.4 aufgelistet. 
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Tab. 6.4: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Standardabweichung für Messungen 
bei H2/DMM = 250 bzw. 150, p = 25 bar, T = 200 °C. 

200°C 25bar H2/DMM=250 200°C 25bar H2/DMM=150 
km,12 = 0,76 ± 0,05 km,12 = 0,41 ± 0,02 
km,24 = 4,59 ± 1,16 km,24 = 2,82 ± 1,77 
km,42 = 4,81 ± 1,16 km,42 = 2,95 ± 1,77 
km,43 = 0,03 ± 0,002 km,43 = 0,05 ± 0,004 
km,25 = 0,001 ± 0,001 km,25 = 0,001 ± 0,001 
km,S  = 0,002 ± 0,0004 km,S  = 0,002 ± 0,0003 

 km,ij in cm3⋅g-1⋅s-1 

Die beobachtete geringere Aktivität der Umsetzung von DMS bei erhöhter Zulaufkon-
zentration spiegelt sich auch in den Werten des Geschwindigkeitskoeffizienten km,12 

wider. Der Wert des Parameters verringert sich um 45 % von 0,76 auf 0,41 cm3⋅g-1⋅s-1. 
Auch die Koeffizienten der Gleichgewichtsreaktionen km,24 und km,42 sind für die höhe-
re Eingangskonzentration von DMM um ca. 40 % niedriger. Allerdings weisen diese 
Berechnungsgrößen einen relativ großen Fehler auf, womit sich der Unterschied relati-
viert. Ein völlig anderes Verhalten liegt bei der Reaktion von 1,4-Butandiol zu Tetra-
hydrofuran vor. Der Geschwindigkeitskoeffizienten k43 erhöht sich von 0,03 auf 0,05 

cm3⋅g-1⋅s-1 mit steigender Dimethylmaleat-Konzentration. Dieses Verhalten deckt sich 
mit der beobachteten höheren THF-Selektivität. Bei den Reaktionen zu den Nebenpro-
dukten Butanol und Kohlendioxid ist keine Veränderung der Parameter km,25 und km,S 
zu erkennen. 

Bei der Diskussion des Konzentrationseinflusses auf die Kinetik der Gasphasenhydrie-
rung von Dimethylmaleat an Cu/ZnO/Al2O3-Kontakten sollen abschließend zwei 
Messreihen bei einem höheren Temperaturniveau (220 °C) verglichen werden. Wie bei 
den vorangegangenen Versuchen herrschte ein konstanter Druck von 25 bar. Das 
Stoffmengenverhältnis von Wasserstoff zu DMM wurde wiederum zwischen 250 und 
150 variiert, was einer Konzentrationserhöhung von Dimethylmaleat im Zulauf von 

2,44⋅10-6 mol⋅cm-3 auf 4,07⋅10-6 mol⋅cm-3 entspricht. Die Ergebnisse sind in Abbildung 
6.9 dargestellt. 
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Abb. 6.9: Stoffmengenanteile als Funktion der Verweilzeit (linke Seite) und Reaktorselektivi-
täten in Abhängigkeit des DMS-Umsatzes (rechte Seite) bei H2/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 Verweilzeit (linke Seite) und die 
Reaktorselektivitäten der Wertprodukte in Abhängigkeit des DMS-Umsatzes (rechte 
Seite) bei H2/DMM = 250 (oben) bzw. 150 (unten). Zunächst fällt auf, dass, im Unter-
schied zu den Ergebnissen bei 200 °C, das Umsatzverhalten des Katalysators bezüg-
lich Dimethylsuccinat bei beiden Konzentration sehr ähnlich ist. Mit einem H2/Ester- 

Verhältnis von 250 wird bei einer modifizierten Verweilzeit von ca. 3,0 g⋅s⋅cm-3 ein 
vollständiger Umsatz von DMS erreicht, und bei einem Zulaufverhältnis von 150 wird 
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Dimethylsuccinat bei einer Verweilzeit von 3,5 g⋅s⋅cm-3 zu 100 % umgesetzt. Dieses 
Ergebnis zeigt, dass bei höherer Temperatur die Konzentrationserhöhung an Edukt 
keinen großen Einfluss auf die Reaktion von Dimethylsuccinat hat. Die Verläufe der 
Stoffmengenanteile und Selektivitäten sind für beide Eingangskonzentrationen nahezu 
identisch. Diese Beobachtung wird auch durch die berechneten Geschwindigkeits-
koeffizienten bestätigt. Sie sind in Tabelle 6.5 aufgeführt. 

Tab. 6.5: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten mit Standardabweichung für Messungen 
bei H2/DMM = 250 bzw. 150, p = 25 bar, T = 220 °C. 

220°C 25bar H2/DMM=250 220°C 25bar H2/DMM=150 
km,12 = 1,48 ± 0,11 km,12 = 1,29 ± 0,02 
km,24 = 5,96 ± 2,61 km,24 = 5,95 ± 2,36 
km,42 = 12,22 ± 2,61 km,42 = 12,19 ± 2,36 
km,43 = 0,07 ± 0,005 km,43 = 0,08 ± 0,004 
km,25 = 0,005 ± 0,001 km,25 = 0,002 ± 0,0007 
km,S  = 0,003 ± 0,0006 km,S  = 0,002 ± 0,0003 

 km,ij in cm3⋅g-1⋅s-1 

Die durch die Konzentrationserhöhung nur leicht abnehmende Aktivität der Reaktion 

von DMS zu γ-Butyrolacton wird anhand des Geschwindigkeitskoeffizienten km,12 
deutlich. Der Wert des Parameters verringert sich für die höhere Konzentration nur um 

ca. 10 % von 1,48 auf 1,29 cm3⋅g-1⋅s-1. Die Koeffizienten der Gleichgewichtsreak-
tionen km,24 und km,42, sowie der Reaktion von 1,4-Butandiol zu Tetrahydrofuran k43 
sind für beide Reaktionsbedingungen jeweils gleich groß. Bei den Reaktionen zu den 
Nebenprodukten Butanol und Kohlendioxid ist eine leichte Abnahme der kinetischen 
Parameter km,25 und km,S zu erkennen. Allerdings sollte aufgrund der relativ kleinen 
Werte dieser Koeffizienten dieses Ergebnis nicht überinterpretiert werden. 

Die Ergebnisse zeigen, dass die Konzentrationsabhängigkeit der kinetischen Koeffi-
zienten bei höheren Temperaturen wesentlich geringer ausfällt. Nichtsdestotrotz muss 
man festhalten, dass es bei Reaktionen erster Ordnung, wie sie im verwendeten kineti-
schen Modell vorliegen, keine Konzentrationsabhängigkeiten der kinetischen Para-
meter geben kann. Aus diesem Grund sollen im folgenden Abschnitt alternative An-
sätze zur Beschreibung der Reaktionskinetik vorgestellt und diskutiert werden. 



ERGEBNISSE DER KINETISCHEN MESSUNGEN 79 

6.5  Untersuchung alternativer kinetischer Ansätze 

In der bisherigen Ergebnisdiskussion der mathematischen Modellierung der Reak-
tionskinetik bei der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat konnte eine Abhängig-
keit der kinetischen Koeffizienten, speziell bei der Reaktion von Dimethylsuccinat zu 

γ-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 ermöglicht. Aus diesem 
Grund wurden verschiedene Variationen des in Kapitel 5.4 beschriebenen kinetischen 
Modells untersucht, um die genannten Abhängigkeiten der berechneten kinetischen 
Koeffizienten zu beseitigen bzw. abzuschwächen. 

6.5.1  Berücksichtigung der Wasserstoffkonzentration  

Von Schlander (2000) wurde auch eine Druckabhängigkeit der kinetischen Koeffizien-
ten in der Abreaktion von Dimethylsuccinat beobachtet. Als mögliche Ursache nannte 
er die Nichtberücksichtigung von Wasserstoff im von ihm verwendeten kinetischen 
Modell. Wasserstoff liegt im Vergleich zur Eingangskonzentration des Esters im 
großen Überschuss vor. Allerdings wurden in dieser Arbeit keine Berechnungen 
durchgeführt, um diese These zu stützen. Zur Validierung eines möglichen Einflusses 
von Wasserstoff auf die Reaktionskinetik wurde eine Reaktionsordnung erster Ord-
nung für die Wasserstoffkonzentration im kinetischen Ansatz der DMS-Reaktion des 
bisherigen Modells aufgenommen. 

2HDMSm,12
I

m,12
mod

DMS c·ckr
dt
dc ⋅−=−=  (6.1) 

Da die Wasserstoffkonzentration bei den kinetischen Untersuchungen nicht analysiert 
wurde, musste sie berechnet werden. Als Ausgangsbasis diente das H2/DMM-Stoff-
mengenverhältnis im Zulauf. Mit Hilfe des zugrundeliegenden Reaktionsnetzes und 
der gemessenen Konzentrationen der anderen Reaktionsspezies wurde die im statio-
nären Zustand vorliegende Menge an Wasserstoff ermittelt. Zur Veranschaulichung 
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der bei der kinetischen Modellierung erhaltenen Ergebnisse sind in Tabelle 6.6 bei-
spielhaft die Werte bei 200 °C, 25 bar und zwei verschiedenen molaren H2/DMM-
Zulaufverhältnissen 150 bzw. 250 aufgetragen. 

Tab. 6.6: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten unter Berücksichtigung der Wasserstoff-
Konzentration in der Reaktion von DMS zu GBL. T = 200 °C, p = 25 bar und H2/DMM = 150 
bzw. 250. 

200°C 25bar H2/DMM=150 200°C 25bar H2/DMM=250 
kI

m,12 = 647 kI
m,12 = 1039 

kI
m,24 = 2,32 kI

m,24 = 3,81 
kI

m,42 = 2,43 kI
m,42 = 3,99 

kI
m,43 = 0,05 kI

m,43 = 0,03 
kI

m,25 = 0,001 kI
m,25 = 0,001 

kI
m,S  = 0,001 kI

m,S  = 0,002 
 kI

m,ij in cm3⋅g-1⋅s-1 

Es ist klar zu sehen, dass für die Reaktion von DMS zu GBL die Konzentrationsab-
hängigkeit des Geschwindigkeitskoeffizienten kI

m,12 bei der Berücksichtigung von 
Wasserstoff noch verstärkt wird. Zudem werden die experimentell bestimmten Daten 
schlechter beschrieben. Dies soll am Beispiel der Messungen bei 200 °C, 25 bar und 
H2/DMM = 150 in Abbildung 6.10 veranschaulicht werden. Aufgetragen sind die 
gemessenen (Symbole) und berechneten Werte (Kurven) der Stoffmengenanteile über 
der modifizierten Verweilzeit, links bei Berücksichtigung von Wasserstoff und rechts 
mit dem bisherigen kinetischen Modell, d. h. ohne Wasserstoffimplementierung. Es ist 
deutlich zu sehen, dass für den Fall der Einbeziehung von Wasserstoff keine gute 
mathematische Anpassung des Stoffmengenanteils von Methanol erreicht wird. Ohne 
die Berücksichtigung des im Überschuss vorhandenen Wasserstoffs liegt eine wesent-
lich bessere Übereinstimmung zwischen Messwerten und berechneten Daten vor. Für 
die anderen Reaktionsspezies ist die Modellierung etwa gleich gut. Mit diesem Ergeb-
nis kann gefolgert werden, dass es nicht sinnvoll ist, die Wasserstoffkonzentration in 

den kinetischen Ansatz der Reaktion von Dimethylsuccinat zu γ-Butyrolacton einzu-
beziehen. 
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Abb. 6.10: Stoffmengenanteile von DMS und der Hauptprodukte über der modifizierten Ver-
weilzeit mit (links) bzw. ohne (rechts) Berücksichtigung der H2-Konzentration bei T =200 °C, 
p = 25 bar und H2/DMM = 150. 

6.5.2  Hemmung in der Reaktion von DMS zu GBL 

Aufgrund der beobachteten Abhängigkeit von km,12, dessen Wert mit höherer Ein-
gangskonzentration bzw. höherem Druckniveau abnimmt, wurde die Möglichkeit 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 für die 
zeitliche Konzentrationsänderung der Reaktionsspezies Dimethylsuccinat folgende 
allgemein formulierte Differentialgleichung (6.2): 

II

DMSm,12
II

m,12
mod

DMS

c·b1
ckr

dt
dc

+
⋅−=−=  (6.2) 

mit Ic  Konzentration der Hemmungskomponente I in mol⋅cm-3 

 Ib  Hemmungsparameter der Hemmungskomponente I in cm3⋅mol-1 



82 KAPITEL 6 

Bei Verwendung von Methanol als Hemmungskomponente zeigte sich, dass die ge-
messenen und berechneten Konzentrationen von Dimethylsuccinat stärker voneinander 
abweichen, als bei der Modellierung ohne Berücksichtigung einer Hemmung. Fungiert 
Wasser als hemmende Spezies in der Reaktion von DMS zu GBL, so wurde eine 
Kreuzkorrelation zwischen dem Geschwindigkeitskoeffizienten kII

m,12 und dem Hem-
mungsparameter bH2O beobachtet. Dies bedeutet, dass sich diese beiden Größen nicht 
unabhängig voneinander berechnen lassen. Für BDO wurde ein ähnliches Ergebnis 
wie im Fall von MeOH erhalten, d. h. schlechtere Modellierung der DMS-Konzentra-
tionsverläufe als mit dem kinetischen Modell ohne Hemmung. Bei Berücksichtigung 

von Wasserstoff als Hemmungsspezies weichen die berechneten Selektivitäten von γ-
Butyrolacton und 1,4-Butandiol deutlich von den experimentellen Werten ab. Die 
größte Divergenz wurde für die Daten bei T = 200 ºC, p = 25 bar und H2/DMM = 150 
erhalten. Allgemein lässt sich festhalten, dass durch die Berücksichtigung einer Hem-

mung durch eine Reaktionsspezies in der Reaktion von Dimethylsuccinat zu γ-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 für die Reaktionsbedin-
gung mit 220 °C, 25 bar und einem molaren Eingangsstoffmengenverhältnis von Was-
serstoff zu Ester von 150 zusammengestellt. Die Ergebnisse wurden unter Berücksich-
tigung einer Hemmung durch MeOH, H2O, BDO bzw. H2 berechnet. 

Tab. 6.7: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten unter Berücksichtigung einer Hemmung 
durch eine Reaktionsspezies in der Reaktion von DMS zu GBL. T = 220 °C, p = 25 bar und 
H2/DMM = 150. 

Hemmungsspezies kII
m,12 kII

m,24 kII
m,25 kII

m,43 kII
m,S bI 

Methanol 28,91 7,35 0,002 0,08 0,002 9,91⋅106 
Wasser 1,43 8,50 0,002 0,08 0,002 9,99⋅106 

1,4-Butandiol 7,24 5,96 0,002 0,08 0,002 9,98⋅106 
Wasserstoff 2528 62,55 0,002 0,08 0,002 3,57⋅106 

   kII
m,ij in cm3⋅g-1⋅s-1, bI in cm3⋅mol-1 
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6.5.3  Hemmung durch DMS und 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 für alle Teilreaktionen Ansätze des Langmuir-Hinshelwood-Typs, 
wobei DMS and GBL als adsorbierende Hemmungskomponenten fungieren. Diese 
Idee aufgreifend, ergeben sich für das in dieser Arbeit verwendete Reaktionsnetz 
nachfolgende Gleichungen (6.3 bis 6.8) für die einzelnen Reaktionsgeschwindigkeiten. 

GBLGBLDMSDMS

DMSm,12
III

m,12 c·bc·b1
ckr
++

⋅=  (6.3) 

GBLGBLDMSDMS

GBLm,24
III

m,24 c·bc·b1
ckr
++

⋅=  (6.4) 

( )
GBLGBLDMSDMS

BDO42,m
III

m,42 c·bc·b1
cK/kr

++
⋅=  (6.5) 

GBLGBLDMSDMS

GBLm,25
III

m,25 c·bc·b1
ckr
++

⋅=  (6.6) 

GBLGBLDMSDMS

BDOm,43
III

m,43 c·bc·b1
ckr
++

⋅=  (6.7) 

GBLGBLDMSDMS

MeOHSm,
III

Sm, c·bc·b1
ckr
++

⋅=  (6.8) 

mit DMSb  Hemmungsparameter von DMS in cm3⋅mol-1 

 GBLb  Hemmungsparameter von GBL in cm3⋅mol-1 

Zur Veranschaulichung der mit diesen Ansätzen berechneten Ergebnisse sind in 
Tabelle 6.8 beispielhaft die modellierten kinetischen Koeffizienten für die Reaktions-
bedingungen bei 200 °C, 25 bar und einem Wasserstoff/Ester-Verhältnis von 150 bzw. 
250 aufgeführt. 
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Tab. 6.8: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten und Hemmungsparameter unter Berück-
sichtigung einer Hemmung durch DMS und GBL in allen Reaktionen. T = 200 °C, p = 25 bar 
und H2/DMM = 150 bzw. 250. 

220°C 25bar H2/DMM=150 220°C 25bar H2/DMM=250 
kIII

m,12 = 3,04  kIII
m,12 = 2,00  

kIII
m,24 = 8,34  kIII

m,24 = 2,28  
kIII

m,42 = 17,1  kIII
m,42 = 5,78  

kIII
m,43 = 0,09  kIII

m,43 = 0,07  
kIII

m,25 = 0,002  kIII
m,25 = 0,005  

kIII
m,S  = 0,002  kIII

m,S  = 0,003  
bDMS = 9,99105 bDMS = 9.99105 
bGBL = 106 bGBL = 106 

kIII
m,ij in cm3⋅g-1⋅s-1, bi in cm3⋅mol-1 

Es ist klar zu sehen, dass unter Berücksichtigung einer Hemmung durch DMS und 
GBL in den einzelnen Teilreaktionen der Konzentrationseinfluss noch verstärkt wird. 
Während beispielsweise bei der Modellierung mit Ansätzen erster Ordnung die Koeffi-
zienten km,12 bei den betrachteten Bedingungen um ca. 15 % variieren, liegt die Ab-
weichung von kIII

m,12 bei diesem kinetischen Modell bei ca. 52 %. Zudem müssen bei 
diesem Modell 2 zusätzliche Parameter berechnet werden, was mit der limitierten 
Anzahl an experimentellen Daten nicht sinnvoll erscheint. Aufgrund dieser Erkennt-
nisse wurde die Modellierung unter Berücksichtigung einer möglichen Hemmung 
nicht weiter verfolgt. 

6.5.4  Ansatz mit gebrochener Reaktionsordnung für DMS 

Bei diesem Lösungsansatz wurde in die Berechnungsroutine die Reaktionsordnung in 
Dimethylsuccinat als variabler Parameter integriert. Somit sollte zum einen überprüft 
werden, ob eine angepasste gebrochene Ordnung stark vom Wert Eins abweicht, und 
zum anderen sollte mit einer gebrochenen Ordnung die Konzentrationsabhängigkeit 
des kinetischen Koeffizienten der Reaktion von DMS zu GBL abgeschwächt bzw. 
eliminiert werden. Damit ergibt sich nachfolgende Differentialgleichung (6.9) für die 
zeitliche Konzentrationsänderung von DMS. 
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n
DMSm,12

IV
m,12

mod

DMS )c(kr
dt
dc ⋅−=−=  (6.9) 

mit n  Reaktionsordnung in Dimethylsuccinat 

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

Tab. 6.9: Berechnete Geschwindigkeitskoeffizienten und berechnete Reaktionsordnung von 
DMS . T = 200 °C, p = 25 bar und H2/DMM = 150 bzw. 250. 

220°C 25bar H2/DMM=150 220°C 25bar H2/DMM=250 
kIV

m,12 = 0,47 kIV
m,12 = 1,22 

kIV
m,24 = 3,00 kIV

m,24 = 4,29 
kIV

m,42 = 6,15 kIV
m,42 = 8,79 

kIV
m,43 = 0,08 kIV

m,43 = 0,07 
kIV

m,25 = 0,002 kIV
m,25 = 0,004 

kIV
m,S  = 0,002 kIV

m,S  = 0,002 
n = 0,94 n = 0,99 

 kIV
m,ij in cm3⋅g-1⋅s-1 

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 Abhängigkeit 
der kinetischen Koeffizienten von der Eingangskonzentration an Dimethylmaleat 
weder beseitigt, noch abgeschwächt werden. 
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6.6  Schlussfolgerungen 

Die in Kapitel 6.5 diskutierten Ergebnisse der Modellierung mit alternativen kineti-
schen Ansätzen lassen den Schluss zu, dass die ursprünglich verwendeten Ansätze 
erster Ordnung mit dem dazugehörigen 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 Berechnungsgrößen 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 nächsten. 



 87 

KAPITEL 7 

ZUSAMMENFASSUNG 

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde die einstufige Gasphasenhydrierung von 

Dimethylmaleat (DMM) bzw. Maleinsäuredimethylester zur Herstellung von γ-Bu-
tyrolacton (GBL), 1,4-Butandiol (BDO) und Tetrahydrofuran (THF) an Cu/ZnO/ 
Al2O3-Katalysatoren untersucht. Die dabei verfolgten inhaltlichen Schwerpunkte lagen 
in der Katalysatorentwicklung, der Ermittlung sicherer Betriebsbedingungen durch 
Vermeidung unerwünschter Polymerbildung, der Durchführung von kinetischen Mes-
sungen in einem Festbettreaktor und der Modellierung der Reaktionskinetik. 

Zunächst wurden unterschiedliche Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren durch Simultanfäl-
lung aus den Metallnitraten hergestellt, indem die Stoffmengenzusammensetzung 
systematisch variiert wurde. Ziel war es, Kontakte mit einer möglichst großen spezi-
fischen Kupferoberfläche herzustellen, da diese maßgeblich für die Aktivität bezüglich 
der Hydrierungsreaktion verantwortlich ist. Die Zugabe der Metalle Zink und Alumi-
nium dient dabei hauptsächlich zur Steigerung der Kupferdispersion. Die Variation der 
Stoffmenge von Aluminium ergab ein Optimum der Cu-Oberfläche bei einem molaren 
Anteil von 5 mol-%. Größere Mengen führten zu einer Abnahme des an der Ober-
fläche zugänglichen Kupfers. Dieses Ergebnis wurde mit unterschiedlichen Cu/Zn-
Verhältnissen erhalten. Zur weiteren Optimierung der Kupferoberfläche wurde bei 
konstant gehaltenem Al-Anteil von 0,05 das molare Cu/Zn-Verhältnis zwischen 1:4 
und 3:1 variiert. Dabei ergab sich ein stetiger Anstieg der Kupferoberfläche bis zu 
einem Cu/Zn-Verhältnis von 2:1. Bei höheren Cu-Anteilen kommt es zu einer starken 
Abnahme des Oberflächenkupfers. Maximale Werte wurden für drei Zusammenset-
zungen (Cu/Zn-Verhältnis: 1:2, 1:1 und 2:1, Al-Anteil: 0,05) mit spezifischen Cu-
Oberflächen von 29,0 bis 34,7 m2·g-1 erzielt. 
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Beim Einsatz dieser Kontakte in Vorversuchen zur Ermittlung der katalytischen Akti-
vität bezüglich der Gasphasenhydrierung von Dimethylmaleat zeigte sich, dass es in 
den ersten Betriebsstunden unter Reaktionsbedingungen zu einer starken Abnahme der 
Katalysatoraktivität kam, verbunden mit einer drastischen Verringerung (21 - 31 %) 
der nach dem Ausbau aus dem Reaktor erneut bestimmten Kupferoberfläche. Unter 
der Annahme, dass Sinterungseffekte in der wasserstoffreichen Reaktionsatmosphäre 
für die Cu-Oberflächenschrumpfung in den ersten Betriebsstunden verantwortlich 
sind, wurde untersucht, ob eine thermische Vorbehandlung bei höheren Temperaturen 
einen positiven Effekt auf die Katalysatorstabilität hat. Dazu wurden die getrockneten 
Katalysatorvorläufer bei Temperaturen von 400, 500 bzw. 600 °C kalziniert, anstelle 
der davor angewandten thermischen Behandlung bei 350 °C. Zur weiteren Optimie-
rung der Kalzinierung wurde der Prozess in einem Drehrohrofen durchgeführt, der den 
bisherigen statischen Hochtemperaturofen ersetzte. Die besten Ergebnisse wurden mit 
den bei 500 °C behandelten Kontakten erzielt, wobei nach Reaktionseinsatz nur noch 
Kupferoberflächenverluste von 8 bis 11 % auftraten. Entsprechend geringer fielen die 
Aktivitätsverluste während der ersten Betriebsstunden unter Reaktionsbedingungen 
aus. Auch die Dauer der instationären Einlaufphase zum Erreichen eines konstanten 
Umsatzverhaltens konnte von ca. 12 h auf 6 h halbiert werden. Es wird angenommen, 
dass die verbesserte Katalysatorstabilität zum einen auf die gleichmäßigere Kalzinie-
rungsbehandlung im Drehrohrofen und zum anderen auf eine verbesserte Kristallstruk-
tur aufgrund der Kalzinierung bei höheren Temperaturen zurückzuführen ist. Die 
größte spezifische Kupferoberfläche unter Reaktionsbedingungen mit 28,8 m2·g-1 und 
damit die höchste Aktivität wurde für den Katalysator mit einem Cu/Zn-Verhältnis 
von 1:1 und einem Al-Anteil von 0,05 bestimmt. Dieser Kontakt wurde für die 
kinetischen Messungen ausgewählt. 

Den Untersuchungen zur Vermeidung unerwünschter Polymerbildung im Reaktions-
prozess lag die Hypothese zugrunde, dass diese Phänomen durch Kondensation von 
Reaktionsprodukten in den Poren des Katalysators ausgelöst wird. Somit wurde für 
die, wegen ihres niedrigen Dampfdrucks in Frage kommenden, Stoffe DMS, GBL und 
BDO bei unterschiedlichen Drücken und Temperaturen die Esterkonzentrationen 
berechnet, bei denen der Partialdruck einer dieser Spezies den entsprechenden Dampf-
druck erreicht. Dabei wurde für jeden Stoff die maximal mögliche Konzentration im 
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Reaktionsgemisch angenommen. Als Ergebnis wurden abhängig von Druck und Tem-
peratur die minimal erforderlichen molaren Wasserstoff/Ester-Verhältnisse erhalten, 
um Kondensation eines Reaktionsteilnehmers zu vermeiden. Die zusätzliche Berück-
sichtigung des Effektes der Dampfdruckerniedrigung in den Katalysatorporen für den 
in dieser Arbeit verwendeten Katalysator führte zu realen Betriebsgrößen, die im 
Experiment validiert werden konnten. Somit wurde gezeigt, dass ein sicherer Betrieb 
der Hydrierungsreaktion in einer Reaktionsstufe möglich ist.  

Der Reaktionsablauf konnte mit einem einfachen kinetischen Modell mit Ansätzen 
erster Ordnung bezüglich der organischen Spezies gut beschrieben werden. Da das 
Edukt Dimethylmaleat bei der Hydrierung durch Absättigung der Doppelbindung sehr 
schnell zu Dimethylsuccinat (DMS) reagiert und deswegen nicht der Analyse zugäng-
lich war, wurde bei der kinetischen Modellierung DMS als Ausgangsstoff gewählt. 

Dieses reagiert unter Abspaltung von Methanol zu γ-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 Koppelprodukten Methanol und 
Wasser das Nebenprodukt Kohlendioxid. Die kinetischen Modellierung wurde mit An-
sätzen erster Ordnung bezüglich der jeweiligen organischen Reaktionsspezies durch-
geführt. Die experimentell ermittelten Daten konnten mit dem verwendeten Modell gut 
angepasst werden. Allerdings zeigte sich, dass bei den kinetischen Koeffizienten eine 
Konzentrationsabhängigkeit auftrat, vor allem in der Reaktion von DMS zu GBL. Zu-
dem wurde festgestellt, dass der Einfluss der Eingangskonzentration bei höheren 
Reaktionstemperaturen wesentlich geringer ausfiel als bei niedrigeren Temperaturen. 
Aufgrund der Feststellung, dass die Reaktionen mit Ansätzen erster Ordnung nicht 
vollkommen korrekt beschrieben werden konnten wurden verschiedene Alternativen 
untersucht. Dabei wurden folgende Modelle in Betracht gezogen: (1) Berücksichtigung 
der Wasserstoffkonzentration, (2) Hemmung in der Reaktion von DMS zu GBL durch 
entweder Methanol, Wasser, BDO oder H2, (3) Hemmung durch DMS und GBL in 
allen Reaktionen und (4) Ansatz mit gebrochener Reaktionsordnung für DMS. Als 
Ergebnisse dieser Untersuchungen lässt sich festhalten, dass die Abhängigkeit der 
kinetischen Koeffizienten von der Eingangskonzentration an Dimethylmaleat weder 
abgeschwächt, noch beseitigt werden konnte. Zudem war die Anpassung an die Mess-
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ergebnisse zum Teil wesentlich schlechter. Somit sind die verwendeten Ansätze erster 
Ordnung mit dem dazugehörigen Reaktionsnetz die geeignete Wahl zur mathemati-
schen Beschreibung der Reaktionskinetik der Gasphasenhydrierung von Dimethyl-
maleat. Das Modell ist möglichst einfach gehalten, weist die wenigsten Berechnungs-
größen auf und liefert eine gute Anpassung an die experimentellen Daten. 

Für die kinetischen Messungen wurde die Temperatur zwischen 180 und 220 °C, der 
Druck zwischen 25 und 50 bar und das Stoffmengenverhältnis von Wasserstoff zu 
Dimethylmaleat im Zulauf zwischen 150 und 250 variiert. Die Messungen bei unter-
schiedlichen Temperaturen zeigten, dass aufgrund der Gleichgewichtsreaktion zwi-

schen γ-Butyrolacton und 1,4-Butandiol die Selektivitäten zu diesen Produkten stark 
schwankten. Während bei niedrigen Temperaturen hohe Ausbeuten an BDO erzielt 
werden konnten, wurde mit ansteigender Reaktionstemperatur überwiegend GBL auf 
Kosten von BDO gebildet. Einen ebenso großen Einfluss auf die GBL- bzw. BDO-
Selektivität hatte auch der Reaktionsdruck. Dabei wurde bei niedrigen Drücken haupt-

sächlich γ-Butyrolacton gebildet, während bei Erhöhung des Druckes die Bildung von 
1,4-Butandiol aufgrund des thermodynamischen Gleichgewichtes begünstigt war. In 
allen Versuchen wurde die Gleichgewichtsverteilung von BDO zu GBL ab Umsätzen 
von ca. 90 % nahezu erreicht. Die erzielte Selektivität zu Tetrahydrofuran war bei 
allen Messungen relativ gering. Sie zeigte aber eine steigende Tendenz für höhere 
Temperaturen bzw. längere Verweilzeiten. Die Nebenprodukte Butanol und Kohlen-
dioxid wurden bei allen Messungen nur in sehr geringen Mengen gebildet. 

Als Ergebnis lässt sich festhalten, dass die Gasphasenhydrierung von DMM bei richti-
ger Wahl der Betriebsbedingungen sicher in einer Reaktionsstufe durchgeführt werden 
kann. Die Ausbeuten der Wertprodukte GBL, BDO und THF lassen sich gezielt durch 
Druck und Temperatur steuern. Ob die dafür notwendige hohe Verdünnung des Dime-
thylesters eine sinnvolle Alternative gegenüber der praktizierten Hydrierung in meh-
reren Reaktionsstufen ist, kann an dieser Stelle nicht beantwortet werden. Denkbare 
Verbesserungen könnten 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 könnte die erforderliche Eduktverdünnung niedrig gehalten werden. 
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ANHANG 

A.1  Bestimmung der Kupferoberfläche 

Die Kupferoberfläche der hergestellten Kontakte wurde nach einer auf Chinchen et al. 
(1987) beruhenden Methode analysiert. Hierfür wurde zunächst das Kupfer-(II)-oxid 
(CuO) der kalzinierten Katalysatorvorläuferprobe entsprechend Gleichung A.1 zu ele-
mentarem Kupfer reduziert. 

CuO (s) + H2 (g)  →  Cu (s) + H2O (g) (A.1) 

Anschließend wurde das Cu nach Gleichung A.2 mit Hilfe von Lachgas (N2O) zu 
Kupfer-(I)-oxid (Cu2O) oxidiert. 

2 Cu (s) + N2O (g)  →  Cu2O (s) + N2 (g) (A.2) 

Bei hinreichend niedriger Temperatur (60 °C) wurde dabei nur die Oberfläche der 
Kupferkristalle oxidiert. Mit Hilfe der umgesetzten N2O-Stoffmenge konnte somit die 
spezifische Cu-Oberfläche der Katalysatorprobe berechnet werden.  

Abbildung A.1 zeigt den schematischen Aufbau der Versuchsanlage, welche für die 
Kupferoberflächenanalyse eingesetzt wurde. 
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Abb. A.1: Vereinfachtes Fließbild der Versuchsapparatur zur Bestimmung der Cu-Ober-
fläche. 

Für die Dosierung der für die Vorbehandlung und Analyse benötigten Gase Wasser-
stoff, Helium und einem Gasgemisch aus He und N2O wurden thermische Massen-
durchflussregler (Bronkhorst, HI-TEC, F-201C) verwendet. Mit Hilfe eines 3-2-Wege-
Ventils konnte zwischen Helium und dem N2O/He-Gasgemisch unterbrechungsfrei 
umgeschaltet werden, d. h. ohne Druckstöße oder Volumenstromschwankungen. Über 
das sich anschließende 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 zugeführt. Zur Konzentrationsbestimmung von N2O stand ein kontinuier-
lich arbeitender IR-Analysator zur Verfügung. Der zeitliche Verlauf des N2O-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 Katalysatorschüttung befand, diente als Messglied für die Tem-
peraturregelung (Gossen, Pantatherm D4). 

Für die Reduktion wurden die Katalysatorvorläufer (Einwaage ca. 0,5 g) bei Umge-
bungsdruck mit einem Gemisch aus Wasserstoff und Helium (Volumenstrom = 300 
ml/min, xH2 = 3 %) überströmt und ausgehend von T = 140 °C auf die Temperatur von 
240 °C aufgeheizt. Die verwendete Heizrate betrug 20 K/h. Anschließend wurde der 
Molenbruch des Wasserstoffs zunächst auf 25 % und dann alle 15 Minuten um weitere 
25 % erhöht, bis reiner Wasserstoff durch den Reaktor strömte. 

Nach Beendigung des Reduktionsprogrammes wurde der Katalysator in reinem He 
(Volumenstrom = 50 cm3·min-1) auf Raumtemperatur abgekühlt. Für die Cu-Ober-
flächenbestimmung wurde der Volumenstrom des Heliums auf 100 cm3·min-1 erhöht 
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und die Katalysatorschüttung auf eine Temperatur von 60 °C aufgeheizt. Sobald kon-
stante Reaktionsbedingungen erreicht wurden, konnte die Messung gestartet werden. 
Zur Beschreibung der Versuchsdurchführung soll der Verlauf der N2O-Konzentration 
des Gasstromes am Reaktorausgang hinzugezogen (Abbildung A.2). 
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Abb. A.2: N2O-Konzentration als Funktion der Zeit für einen reduzierten frischen Katalysator 
(gestrichelt), einen reduzierten Ausbaukontakt (gepunktet) und eine mit N2O oxidierte Kataly-
satorprobe (durchgezogen). 

Mit Hilfe des 3-2-Wege-Ventils wurde zum Zeitpunkt t = 0 von reinem Helium auf das 
N2O/He-Gasgemisch (cN2O= 0,1 Vol.-%) gewechselt. Nachdem nahezu alles Kupfer 
durch das zugeführte Lachgas oxidiert wurde, begann N2O am Reaktorausgang durch-
zubrechen, wodurch die N2O-Konzentration (gestrichelte Linie) nach der Zeit tred an-
stieg. Nachdem das N2O-Signal auf einen stationären Wert eingelaufen war, wurde 
wieder auf reines Helium gewechselt und abgewartet bis das N2O-Signal auf Null ab-
gesunken war. Anschließend wurde der Vorgang mit dem oxidierten Kontakt wieder-
holt (durchgezogene Linie). Die Zeit bis zum Anstieg des N2O-Signals (tox) entsprach 
der Totzeit in der Anlage. Legt man nun die nacheinander aufgezeichneten N2O-
Konzentrationsverläufe in den gleichen zeitlichen Ursprung, wie in Abbildung A.2 
geschehen, so ist die Fläche zwischen den beiden Kurven proportional der bei der 
Analyse umgesetzten N2O-Stoffmenge, die sich nach Gleichung A.3 berechnen lässt. 
Bei der Integration der beiden Kurven ist es wichtig, den gleichen Endzeitpunkt (tend) 
zu wählen. 
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mit um,ON2
N  umgesetzte N2O-Stoffmenge in mol 

 gesV&  Gesamtvolumenstrom in cm3⋅s-1 

 ON2
c  N2O-Konzentration in Vol.-% (entspricht ppm⋅10-4) 

 op  Standarddruck (1,013 bar) 

 oT  Standardtemperatur (273,15 K) 

 R  Gaskonstante (8,314 J⋅mol-1⋅K-1) 

Die umgesetzte Stoffmenge an Lachgas lässt sich alternativ in Näherung mit Hilfe der 
experimentell ermittelten Durchbruchszeiten ∆t berechnen. Dabei benutzt man eben-

falls Gleichung A.3 und ersetzt den Term in Klammern durch ∆t ⋅ cN2O,max (wobei ∆t = 
tred - tox entspricht). Mit der bekannten Sauerstoffaufnahme je Flächeneinheit Kupfer 
ist es möglich, die auf die Katalysatormasse bezogene Cu-Oberfläche zu berechnen. 

KatCu,0

Aum,ON
Cu mN

NN
S 2

⋅
⋅

=  (A.4) 

mit CuS  spezifische Kupferoberfläche in m2⋅g-1 

 Cu,0N  Sauerstoffaufnahme je Flächeneinheit Kupfer (5⋅1014 Atome⋅cm-2) 

 Katm  eingewogene Katalysatormasse in g 

 AN  Avogadrokonstante (6,02⋅1023 mol-1) 

Für eine Ausbaukontakt wurde derselbe Analysenablauf angewendet. In Abbildung 
A.2 ist die dabei zu messende N2O-Konzentration als gepunktete Linie wiedergegeben. 
Auffallend ist, dass der Konzentrationsanstieg dabei immer flacher verläuft als bei 
einem frischen Kontakt. Zudem erfolgt die Annäherung an die Maximalkonzentration 
langsamer, es tritt ein sogenanntes Tailing der Konzentrationskurve auf. Verantwort-
lich dafür könnten Kohlenstoffablagerungen auf der Katalysatoroberfläche 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 Kapillarsäule, einem Wärmeleit-
fähigkeitsdetektor und einem Integrator (Hewlett-Packard, 3396 Serie III) ausgestattet 
war. Die Betriebsdaten sind in Tabelle A.1 aufgeführt. 

Tab. A.1: Betriebsbedingungen des Gaschromatographen. 

Kapillarsäule WCOT Fused Silica CP-Wax 52 CB 
 Länge: 25 m 
 Außendurchmesser: 0,52 mm 
 Innendurchmesser: 0,32 mm 
 Filmdicke: 1,2 µm 
Temperaturen Splitinjektor: 240 °C 
 Wärmeleitfähigkeitsdetektor: 240 °C 
Säulenvordruck 5 kPa 
Trägergas H2 
Splitverhältnis 100:1 
Volumenströme Referenzseite: 15 ml·min-1 
 Messseite: 5 ml·min-1 

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. 

 
Abb. A.3: Chromatogramm der Gasanalyse.  
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Abb. A.4: Temperaturprogramm zur Auftrennung der Reaktionsspezies. 

Mit Hilfe eines Integrators wurde der zeitliche Verlauf des vom Wärmeleitfähigkeits-
detektor erzeugten Spannungssignals integriert. Dabei ist die bei einer Retentionszeit 
tRet bestimmte Peakfläche Fi der injizierten Konzentration cj eines Stoffes proportional. 

ii c~F  (A.5) 

Um die Empfindlichkeit des Detektors bezüglich der zu analysierenden Spezies i zu 
berücksichtigen, wurde ein Korrekturfaktor qi eingeführt. Zur Bestimmung der einzel-
nen Korrekturfaktoren wurden Mischungen der bei Raumtemperatur flüssigen Subs-
tanzen mit unterschiedlicher Zusammensetzung hergestellt und manuell in den Injektor 
eingespritzt. Als Bezugsgröße diente Methanol, womit sich für die Verhältnisse der 
Peakflächen nachfolgende Beziehung ergibt. 

MeOH

i

MeOH

i

MeOH

i

c
c

q
q

F
F ⋅=  (A.6) 

Mit den bekannten Konzentrationen ci in den injizierten Proben und den erhaltenen 
Peakflächen war es möglich, die Korrekturfaktoren zu berechnen, da der Korrektur-
faktor der Bezugsgröße Methanol definitionsgemäß gleich Eins gesetzt wurde. 

1qMeOH =  (A.7) 
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Zur Bestimmung des Korrekturfaktors des bei Raumtemperatur gasförmig vorliegen-
den Produktes Kohlendioxid wurde in die Probenschleife eine Gasmischung Methanol 
in CO2 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 gewählt. Damit 
konnte bei der Gasanalyse auf eine in stets konstanter Konzentration vorliegende 
Substanz zurückgegriffen werden. Zur Umrechnung der auf Methanol bezogenen 
Korrekturfaktoren auf das Standardgas Stickstoff wurde das Verhältnis 

MeOH

2N

q
q  (A.8) 

bestimmt. In Tabelle A.2 sind die auf das Standardgas Stickstoff bezogenen Korrektur-
faktoren für die einzelnen Spezies i zusammengestellt. Zusätzlich sind die Retentions-
zeiten tRet der Substanzen aufgeführt. 

Tab. A.2: Retentionszeiten und auf N2 bezogene Korrekturfaktoren der Reaktionsspezies. 

Substanz tRet / min qi 
Stickstoff (N2) 0,9 1 
Kohlendioxid (CO2) 0,9 1,49 
Tetrahydrofuran (THF) 2,3 2,17 
Methanol (MeOH) 2,7 1,20 
Wasser (H2O) 4,4 0,84 
n-Butanol (BuOH) 5,3 2,42 
Dimethylfumerat (DMF) 9,4 3,66 
Dimethylsuccinat (DMS) 10,0 3,98 
γ-Butyrolacton (GBL) 11,0 2,30 
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 Strömungsrohrreaktor wird mit Hilfe der 
Bodensteinzahl Bo charakterisiert. Mit steigender Bo-Zahl wird die Verweilzeitvertei-
lung enger und nähert sich schließlich dem Verhalten eines idealen Strömungsrohres 
an. Für Bo-Zahlen größer 100 kann zur Reaktorauslegung das Pfropfströmungsmodell 
zugrundegelegt werden. Nachfolgend soll abgeschätzt werden, ob in dem verwendeten 
isotherm betriebenen Integralreaktor Pfropfströmung vorliegt. 

ax

0

D
ulBo ⋅=  (A.9) 

mit l  Länge des Festbettes in cm 

 0u  Leerrohrgeschwindigkeit in cm⋅s-1 

 axD  axialer Dispersionskoeffizient in cm2⋅s-1 

Für die Berechnung des axialen Dispersionskoeffizienten in Zufallsschüttungen wird 
nachfolgende Gleichung verwendet. 

ax

0Schüttax

K
Pe

D
D

D
D +=  (A.10) 

mit D  Diffusionskoeffizient im Leerraum in cm2⋅s-1 

 SchüttD  Diffusionskoeffizient in der Schüttung in cm2⋅s-1 

 0Pe  molekulare Peclet-Zahl 

 axK  Konstante 

Hierbei beträgt bei einer Schüttung aus gleich großen Kugeln der Wert der Konstanten 

Kax gleich 2. Mit Hilfe der Schüttungsporosität ε kann das Verhältnis von Diffusions-
koeffizient in der Schüttung zu Diffusionskoeffizient im Leerraum berechnet werden. 

ε−−= 11
D

DSchütt  (A.11) 
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Regellose Schüttungen aus gleich großen Kugeln haben eine Porosität von ε = 0,36 bis 
0,42. Die Peclet-Zahl Pe wird mit Hilfe des Partikeldurchmessers dK berechnet wer-
den. 

D
duPe K0 ⋅=  (A.12) 

Der Diffusionskoeffizient im Leerrohr D entspricht im vorliegenden Fall dem binären 
Diffusionskoeffizienten, der bei niedrigen Drücken (0,1 - 10 bar) mit folgender Glei-
chung bestimmt werden kann. 

( ) ( ) s
cm

bar
p

M~M~
M~M~

K
T10

D
2

2

3
1

2
3
1

1

2
1

21

21
1,75

3

0
12 ⋅








 υ+υ⋅


















⋅
+⋅






⋅

=

∑∑

−

 (A.13) 

mit 0
12D  binärer Diffusionskoeffizient bei niedrigem Druck in cm2⋅s-1 

 iM~  Molekulargewicht der Komponente i in g⋅mol-1 

 iυ  Diffusionsvolumen der Komponente i in cm3⋅mol-1 

 p  Druck in bar 

 T  Temperatur in K 

Zur Berechnung von Diffusionskoeffizienten bei hohen Drücken gilt nachfolgende 
Gleichung. 

( ) )~0,029725~0,030182~0,05343(1~
TR/p=DD 3

rm
2
rmrm

m

0
0

1212 ρ⋅−ρ⋅−ρ⋅+⋅







ρ

⋅⋅  (A.14) 

mit 12D  binärer Diffusionkoeffizient bei hohem Druck in cm2⋅s-1 

 R  Gaskonstante (8,314 J⋅mol-1⋅K-1) 

 m
~ρ  mittlere molare Dichte in mol⋅cm-3 

 rm
~ρ  Konstante 
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Hierbei gilt: 

cmmrm
~~=~ υ⋅ρρ  (A.15) 

mit cm
~υ  mittleres kritisches Volumen in cm3⋅mol-1 

Zur Ermittlung des kritischen Volumens von nicht in Standardwerken aufgelisteten 
Stoffen, wie z. B. von Dimethylmaleat, bieten sich die Abschätzungen von Lydersen 
an. 

∑∆⋅υ v
-13

ci +0,04=)mol/(cm~  (A.16) 

mit ci
~υ  kritisches Volumen der Komponente i in cm3⋅mol-1 

 v∆  Strukturbeiträge 

Das mittlere kritische Volumen von Gasgemischen wird mittels der Molenbrüche 
bestimmt. 

ciicm
~x=~ υ⋅υ ∑  (A.17) 

mit ix  Molenbruch der Komponente i 

Die mittlere molare Dichte ~ρm  kann mit Hilfe des idealen Gasgesetzes berechnet 

werden. 

TR
p=~

m ⋅
ρ  (A.18) 

Die in Tabelle A.3 aufgeführte Berechnung wurde für die kritischsten Reaktionsbedin-
gungen durchgeführt. 
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Tab. A.3: Berechnung der Bodensteinzahl. 

T / K 493 
p / bar 35 

V&  / cm3⋅s-1 0,08 
dK / cm 0,04 
ε 0,42 
u0 / cm⋅s-1 0,06 
l / cm 12 

2Hυ  7,07 

DMMυ  136,76 

cm
~υ  / cm3⋅mol-1 70,6 

m
~ρ  / mol⋅cm-3 8,2·10-4 

rm
~ρ  0,058 

12D  / cm2⋅s-1 0,021 
Kax 2 
DSchütt / D 0,24 
Pe 0,11 
Dax / cm2⋅s-1 0,006 
Bo 120 

Mit einer Bodenstein-Zahl von 120 ist in dem verwendeten Festbettreaktor im unter-
suchten Druck- und Temperaturbereich Pfropfströmung gewährleistet. 
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A.4  Abschätzung des äußeren Stofftransporteinflusses 

Für die Abschätzung des äußeren Stofftransporteinflusses wird das Filmmodell heran-
gezogen, bei dem ein lineares Konzentrationsgefälle innerhalb einer hypothetischen 
Grenzschicht um ein Katalysatorpartikel zugrundegelegt wird. Außerhalb des Filmes 
herrscht ideale Durchmischung, d. h. im Kernvolumen der Gasphase treten keine Kon-
zentrationsgradienten auf. Damit lässt sich folgender Ansatz für den äußeren Stoff-
transport aufstellen. 

( )DMSDMSDMS c~cN −⋅β=′&  (A.19) 

mit DMSN′&  DMS-Stoffstrom durch die äußere Partikeloberfläche in mol⋅cm-2⋅s-1 

 DMSc~  DMS-Konzentration an der Katalysatoroberfläche in mol⋅cm-3 

 DMSc  DMS-Konzentration in der Gasphase in mol⋅cm-3 

 β  Stoffübergangskoeffizient in cm⋅s-1 

Die auf die äußere Oberfläche eines Katalysatorpartikels bezogene Stoffmenge an Di-
methylsuccinat, welche pro Zeiteinheit reagiert, wird folgendermaßen berechnet. 

DMS12,m
geo

KDMS

geo
DMS ck

F
m

dt
dn

F
1r ⋅⋅=⋅−=′  (A.20) 

mit DMSr′  oberflächenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit in mol⋅cm-2⋅s-1 

 geoF  äußere geometrische Oberfläche eines Katalysatorpartikels in cm2 

 Km  Masse eines Katalysatorpartikels in g 

 ijm,k  massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient in cm3⋅g-1⋅s-1 

Für stationäre 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 Katalysatoroberfläche.  

DMSDMS N=r ′′ &  (A.21) 
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( )DMSDMSDMS12,m
geo

K c~cck
F
m −⋅β=⋅⋅  (A.22) 

Umformung von Gleichung A.22 führt zu folgendem Ausdruck: 

12,m
geo

K

DMS

DMS

DMS

DMSDMS k
F
m1

c
c

c
c~c ⋅⋅

β
=∆=−  (A.23) 

Das Verhältnis des Konzentrationsgefälles ∆cDMS zur Gasphasenkonzentration von 
Dimethylsuccinat gilt als Maß für den Einfluss des äußeren Stofftransportes auf die 
Reaktionskinetik. Dieser Einfluss ist dann zu vernachlässigen, wenn der Konzentra-
tionsgradient in der Grenzschicht deutlich kleiner als Eins ist. Der für die weitere 
Rechnung benötigte Stoffübergangskoeffizient lässt sich mit Hilfe der Sherwood-Zahl 
bestimmen. 

K

12

d
DSh ⋅=β  (A.24) 

mit 12D  binärer Diffusionskoeffizient von DMS in H2 in cm2⋅s-1 

 kd  Durchmesser eines Katalysatorpartikels in cm 

Die Sherwood-Zahl für eine durchströmte Schüttung ShSchütt kann mit Hilfe der Schüt-
tungsporosität ε und der Sherwood-Zahl für überströmte Einzelkörper ShK bestimmt 
werden. 

( ) KSchütt Sh-11,5+1Sh ⋅ε⋅=  (A.25) 

Für die Ermittlung der Sherwood-Zahl für überströmte Einzelkörper wird die nächste 
Gleichung angewendet. 

2
turb

2
lamKminK ShSh+ShSh +=  (A.26) 

Dabei resultieren die einzelnen Anteile aus folgenden Gleichungen: 
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2ShKmin =  (A.27) 

2
1

3
1

lam ReSc0,664Sh ⋅⋅=  (A.28) 

10
1

3
2

5
4

turb

Re1-Sc2,441

ReSc0,037Sh
−

⋅








⋅+

⋅⋅=  (A.29) 

Die darin enthaltenen dimensionslosen Kennzahlen, Reynolds-Zahl Re und Schmidt-
Zahl Sc, sind folgendermaßen definiert: 

ν
⋅= KduRe  (A.30) 

12D
Sc ν=  (A.31) 

mit u  mittlere Strömungsgeschwindigkeit durch eine Schüttung in cm⋅s-1 

 ν  kinematische Viskosität in cm2⋅s-1 

Die mittlere Strömungsgeschwindigkeit in der Schüttung berechnet sich wie folgt. 

ε⋅
=

akReS
Vu
&

 (A.32) 

mit ReakS  Querschnittsfläche des Reaktors in cm2 

Aufgrund der geringen Konzentration von Dimethylester und folglich von gebildeten 
Produkten wird für die kinematische Viskosität des Fluids näherungsweise der Wert 
für reinen Wasserstoff eingesetzt. Sie resultiert aus dem Verhältnis von dynamischer 
Viskosität zur Dichte. 
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ρ
η=ν  (A.33) 

Die in Tabelle A.4 aufgeführte Berechnung wurde für die bezüglich eines Einflusses 
des äußeren Stofftransportes kritischsten Reaktionsbedingungen durchgeführt. 

Tab. A.4: Berechnung zum Einfluss des äußeren Stofftransportes. 

p / bar 35
T / K 493
V&  / cm3⋅s-1 0,08
dK / cm 0,04
u  / cm⋅s-1 0,15
SReak / cm2 1,1
ε 0,42
D12 / cm2⋅s-1 0,021

2Hν  / cm2 ⋅s-1 0,17

2Hη  / N⋅s⋅m-2 2,8

2Hρ  / kg⋅m-3 1,64
Sc 7,98
Re 0,041
Shlam 0,27

minShK 2
ShK 2,27
ShSchütt 2,98
β / cm⋅s-1 1,58
mK / g 8·10-5

Fgeo / cm2 0,02
km,12 / cm3⋅g-1⋅s-1 0,91

ii cc∆  0,002

Der Einfluss des äußeren Stofftransportes kann vernachlässigt werden, da der Konzen-
trationsgradient in der Grenzschicht mit 0,002 sehr klein ist. 
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A.5  Abschätzung des inneren Stofftransporteinflusses 

Der Einfluss des inneren Stofftransportes auf das Reaktionsgeschehen kann mit dem 
Porennutzungsgrad η beschrieben werden. Da sich dieser nicht aus direkt messbaren 
Größen berechnet lässt, ist es zweckmäßig, ihn über die Weisz-Zahl zu bestimmen.  

η⋅ϕ=ϕ⋅ϕ=ρ⋅







⋅−⋅⋅= 2

K
DMS

KDMSeff

2
D tanh

dt
dN

m
1

c
1

D
LWz  (A.34) 

mit Wz  Weisz-Zahl 
 DL  charakteristische Diffusionslänge in m 

 effD  effektiver Diffusionskoeffizient in m2⋅s-1 

 Kρ  Dichte eines Katalystorpartikels in g⋅m-3 

 ϕ  Thiele-Zahl 

 η  Porennutzungsgrad 

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

DMS12,m12 m,
DMS

K

ckr
dt

dN
m
1 ⋅==⋅−  (A.35) 

mit Km  Katalysatormasse in g 

 DMSN  umgesetzte Stoffmenge an Dimethylsuccinat in mol 

 ij m,r  massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit in mol⋅g-1⋅s-1 

 ij m,k  massenbezogener Geschwindigkeitskoeffizient  in m3⋅g-1⋅s-1 

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

12,mK
eff

2
D k

D
LWz ⋅ρ⋅=  (A.36) 
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Die charakteristische Diffusionslänge LD ist definiert durch das Verhältnis von Volu-
men VK zu äußerer geometrischer Oberfläche Fgeo eines Katalysatorpartikels. 

6
d

F
VL K

geo

K
D ==  (A.37) 

mit dK Durchmesser eines Katalysatorpartikels in mm 

Zur Bestimmung von Deff ist es notwendig zunächst den Poren-Diffusionskoeffizient 
DP zu berechnen, welcher sich aus dem binären Diffusionskoeffizienten D12 und dem 
Knudsen-Diffusionskoeffizienten DKn zusammensetzt. 

Kn12P D
1

D
1

D
1 +=  (A.38) 

mit DP Poren-Diffusionskoeffizient in cm2⋅s-1 

 D12 binärer Diffusionskoeffizient in cm2⋅s-1 

 DKn Knudsen-Diffusionskoeffizient in cm2⋅s-1 

Dabei berücksichtigt der binäre Diffusionskoeffizient die Diffusionshemmung, welche 
durch Stöße der diffundierenden Moleküle untereinander hervorgerufen wird. Die 
Hemmung der Diffusion welche durch Stöße der Moleküle gegen die Porenwand ver-
ursacht wird, wie es speziell bei niedrigen Gasdrücken oder kleinen Porendurchmes-
sern vorkommt, wird durch den Knudsen-Diffusionskoeffizienten beschrieben. 

( ) s
cm

molg/M
T/K

cm
r9700D

22
1

1
DMS

P
Kn ⋅








⋅

⋅⋅= −  (A.39) 

Bei der Berechnung von Deff aus dem Poren-Diffusionskoeffizienten wird die Porosität 
des Katalysators, sowie die komplexe Porenstruktur berücksichtigt. 

τ
ε⋅= K

Peff DD  (A.40) 
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mit τ  Tortuosität  
 Kε  Porosität eines Katalysatorpartikels 

Aufgrund der komplexen Porenvernetzung ist es nicht möglich die Tortuosität exakt 
zu berechnen. Üblicherweise wird deshalb ein Schätzwert zwischen 3 und 4 angewen-
det. Mit dem effektiven Diffusionskoeffizienten Deff kann nach Gleichung A.34 die 
Weisz-Zahl bestimmt werden. Mit Wz und der durch Iteration bestimmten Thiele-Zahl 
φ lässt sich nach Umformung von Gleichung A.34 der Porennutzungsgrad η ermitteln. 

2
Wz=
ϕ

η  (A.41) 

Die in Tabelle A.5 aufgeführte Berechnung wurde für die bezüglich eines Einflusses 
des inneren Stofftransportes kritischsten Reaktionsbedingungen durchgeführt. 

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

p / bar 35
T / K 493
D12 / cm2·s-1 0,021
rP / cm 20·10-7

DKn / cm2·s-1 0,036
DP / cm2·s-1 0,013
εK 0,26
τ 3
Deff / cm2·s-1 0,001
L / cm 0,007
ρK / g·cm-3 1,2
km,12 / cm3·g-1·s-1 0,91
Wz 0,042
ϕ 0,21
η 0,99

Mit einem Wert für den Porennutzungsgrad nahe dem Wert 1 kann der Einfluss des 
inneren Stofftransportes auf die Reaktionskinetik vernachlässigt werden. 
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A.6  Verzeichnis der Symbole und Abkürzungen 

Symbole 

A, B, C Antoinekonstanten - 

bI Hemmungsparameter der Hemmungskomponente I cm3⋅mol-1 

Bo Bodenstein-Zahl - 

ci Konzentration der Komponente i in der Gasphase mol⋅cm-3 

ic~  Konzentration der Komponente i an der Katalysatoroberfläche mol⋅cm-3 

mess,ic  gemessene Konzentration der Komponente i mol⋅cm-3 

rechi,c  berechnete Konzentration der Komponente i. mol⋅cm-3 

cI  Konzentration der Hemmungskomponente I mol⋅cm-3 

dK Durchmesser eines Katalysatorpartikels mm 

dP mittlerer Porendurchmesser nm 

D Diffusionskoeffizient im Leerraum cm2⋅s-1 

D12
0 binärer Diffusionskoeffizient bei niedrigem Druck (p = 0,1 bis 10 bar) cm2⋅s-1 

D12 binärer Diffusionskoeffizient bei hohem Druck (p > 10 bar) cm2⋅s-1 

Dax axialer Dispersionskoeffizient cm2⋅s-1 

Deff effektiver Diffusionskoeffizient cm2⋅s-1 

DKn Knudsen-Diffusionskoeffizient cm2⋅s-1 

DP Poren-Diffusionskoeffizient cm2⋅s-1 

DSchütt Diffusionskoeffizient in der Katalysatorschüttung cm2⋅s-1 

Fgeo äußere geometrische Oberfläche eines Katalysatorpartikels cm2 

Fi Peakfläche der Komponente i - 
Θ∆ rH  Standardreaktionsenthalpie kJ⋅mol-1 

km,ij Geschwindigkeitskoeffizint bezogen auf die Katalysatormasse cm3⋅g-1⋅s-1 

Kax Konstante - 

Kp, Kx Gleichgewichtskonstanten - 

l Länge der Festbettschüttung cm 

L charakteristische Diffusionslänge cm 

mK Masse eines Katalysatorpartikels g 
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mKat Gesamtkatalysatormasse g 

iM~  Molekulargewicht der Komponente i g⋅mol-1 

n Reaktionsordnung - 

iN  Stoffmenge der Komponente i mol 

iMe,N  Stoffmenge des Metalls i im Katalysator mol 

um,ON2
N  umgesetzte N2O-Stoffmenge  mol 

iN&  Stoffmengenstrom der Komponente i mol⋅s-1 

DMSN′&  DMS-Stoffmengenstrom bezogen auf die Katalysatoroberfläche mol⋅m-2⋅s-1

p Druck bar 

p° Standarddruck (p° = 1,013 bar) bar 

ip  Partialdruck der Komponente i  mbar 

p* Sättigungsdampfdruck über ebener Flüssigkeitsoberfläche mbar 

( )ρp  Dampfdruck über gekrümmter Flüssigkeitsoberfläche mbar 

Pe Peclet-Zahl - 

qi Korrekturfaktor der Komponente i - 

rm Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf die Katalysatormasse mol⋅g-1⋅s-1 

r′  Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf die Katalysatoroberfläche mol⋅m-2⋅s-1

R Gaskonstante (R = 8,314 J⋅mol-1⋅K-1) J⋅mol-1⋅K-1

Re Reynolds-Zahl - 

SReak Querschnittsfläche des Reaktors cm2 

SBET spezifische Gesamtoberfläche nach Brunauer, Emmet und Teller m2·g-1 

SCu spezifische Kupferoberfläche m2·g-1 
RSi Reaktorselektivität der Komponente i - 

Sc Schmidt-Zahl - 

ShK Sherwood-Zahl für einen überströmten Einzelkörper - 

Shlam Sherwood-Zahl für laminare Strömung - 

ShSchütt Sherwood-Zahl für eine durchströmte Schüttung  - 

Shturb Sherwood-Zahl für turbulente Strömung - 

iσ  Standardabweichung der Konzentration von Komponente i - 

t Zeit s 
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tmod modifizierte Verweilzeit g⋅s⋅cm-3 

tret Retentionszeit min 

T Temperatur K 

T∆  Temperaturdifferenz K 

u  mittlere Strömungsgeschwindigkeit durch eine Schüttung cm⋅s-1 

0u  Leerrohrgeschwindigkeit cm⋅s-1 

V Volumen cm3 

VK Volumen eines Katalysatorpartikels cm3 

Vm,L Molvolumen der Flüssigkeit m3⋅mol-1 

iV&  Volumenstrom der Komponente i cm3⋅s-1 

RV&  Volumenstrom bei Reaktionsbedingungen cm3⋅s-1 

Wz Weisz-Zahl - 

xi Stoffmengenanteil der Komponente i - 

xMe,i molarer Anteil des Metalls i im Katalysator - 

X Umsatz - 

YC Kohlenstoffbilanz - 

   

Griechische Symbole 

β  Stoffübergangskoeffizient cm⋅s-1 

v∆  Strukturbeiträge - 

ε  Porosität der Katalysatorschüttung - 

Kε  Porosität eines Katalysatorpartikels - 

iε  Anzahl der Kohlenstoffatome in einem Molekül der Komponente i - 

η  dynamische Viskosität g⋅cm-1⋅s-1 
η  Porennutzungsgrad - 

ν  kinematische Viskosität cm2⋅s-1 

iν  stöchiometrischer Koeffizient der Komponente i - 

ijξ  Reaktionslaufzahl bezüglich Reaktionspfad ij mol 

ρ  Krümmungsradius nm 

ρ  Dichte g⋅cm-3 
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Kρ  Dichte eines Katalysatorpartikels g⋅cm-3 

m
~ρ  mittlere molare Dichte mol⋅cm-3 

rm
~ρ  Konstante - 

iσ  Standardabweichung der Konzentration der Komponente i mol⋅cm-3 

L,Vσ  Oberflächenspannung N⋅m-1 

τ  Tortuosität - 

ci
~υ  kritisches Volumen der Komponente i cm3⋅mol-1 

cm
~υ  mittleres kritisches Volumen cm3⋅mol-1 

iυ  Diffusionsvolumen der Komponente i cm3⋅mol-1 
ϕ  Thiele-Zahl - 

   

Abkürzungen 

BDO 1,4-Butandiol  

BSA Bernsteinsäureanhydrid  

BuOH Butanol  

DEM Diethylmaleat (Maleinsäurediethylester)  

DMM Dimethylmaleat (Maleinsäuredimethylester)  

DES Diethylsuccinat (Bernsteinsäurediethylester)  

DMS Dimethylsuccinat (Bernsteinsäuredimethylester)  

GBL γ-Butyrolacton  

MeOH Methanol  

MSA Maleinsäureanhydrid  

NMP n-Methyl-2-Pyrrolidon  

PBT Polybutylenterephthalat  

THF Tetrahydrofuran  
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