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Die Neugier steht immer an erster Stelle des Problems, das gelost werden will.
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1. Einleitung

Nach wie vor basiert die Wertschoptfungskette der chemischen Industrie hauptsichlich auf
Grundchemikalien aus petrochemischen Quellen. Die endliche Verfiigbarkeit derselben und nicht zuletzt
der Beitrag von fossilen Brennstoffen zum Klimawandel lenken den Fokus auf alternative

Erzeugungswege chemischer Endprodukte.

Nachwachsende Rohstofte als Quelle bilden hierbei einen moéglichen Weg mit dem der Kreislauf der
Nutzung eines chemischen Grundstoffes geschlossen werden kann. IFolgerichtig ist die Forschung an
nachwachsenden Rohstoffen in den letzten Jahren intensiviert worden und wird weiterwachsen.

Im Gegensatz zu Grundchemikalien aus petrochemischen Quellen, bei denen fiir die weitere Verwendung
tunktionelle Gruppen hinzugefiigt werden, verfligen nachwachsende Rohstofte als Ausgangsstoff meist

iiber eine Uberfunktionalitit, die fiir die weitere Verwendung reduziert werden muss.

Diesen Schritt geht die Gewinnung von Alkoholen aus Kohlenhydraten per Fermentation und im
Weiteren die Dehydratisierung der gewonnen Alkohole zu den korrespondierenden Olefinen.

Das Verfahren der Fermentation zu Alkoholen ist etabliert und industriell erprobt. Zur Gewinnung von
Olefinen aus den gewonnenen Alkoholen muss dieser jedoch meist aufwendig aufkonzentriert werden
oder das vorhandene Wasser energieintensiv entfernt werden.

Durch die direkte Umsetzung der wissrigen Fermenterlosung kénnten diese Schritte eingespart werden.

Ein Weg zur direkten Umsetzung ohne vorherige HoO-Abtrennung bietet die Reaktion in Wasser unter
nah- und iiberkritischen Bedingungen an. Der kritische Punkt fiir Wasser liegt bei rund 874 °C und 221
bar. Durch Variation der Prozessparameter lassen sich die Eigenschaften wie Dichte, Viskositit,
Wirmekapazitit und die Losemitteleigenschaften in diesem Bereich kontinuierlich einstellen. Die
Viskositit liegt nahe des kritischen Punktes beispielsweise in der GréBenordnung von Gasen, wihrend
die Dichte fliissigkeitsidhnlich ist. Gleichzeitig @ndern sich die Losungseigenschaften. Unter diesen
Bedingungen lassen sich auch Gase und unpolare Kohlenwasserstoffe gut im eigentlich polaren
Losungsmittel Wasser 16sen.

Entscheidend fiir die Dehydratisierung von Alkoholen ist jedoch die Abnahme der
Wasserstoftbriickenbindungen hin zum kritischen Punkt bei bleichzeitiger Zunahme des Kw-Wertes.
Dies erhoht die Aktivitit gegeniiber sdurekatalysierten Reaktionen wie der Dehydratisierung. Die
Umsetzung ist oftmals ohne oder mit deutlich geringerem Séureeinsatz moglich.

Dieser Vorteil konnte in vorherigen Arbeiten bei der Umsetzung von Polyolen und einiger sekundérer
und tertidrer Alkohole bereits genutzt werden. Ebenso wurde der Einfluss von sauren Elektrolyten auf

die Dehydratisierung von Polyolen untersucht und genutzt.
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Diese Arbeit konzentriert sich auf die Untersuchung der Umsetzung von Monoalkoholen in Wasser unter
nah- und tberkritischen Bedingungen zu den entsprechenden Olefinen. Als Modellsubstanzen werden 1-
Butanol, 2-Butanol und Ethanol verwendet, die alle per Fermentation zuginglich sind. Die
Ausgangskonzentration der alkoholischen Losung entspricht dabei der in der Fermenterlosung.

Untersucht wurde die Umsetzung zu Buten bzw. Ethylen.

Die Herausforderung besteht dabei in den anspruchsvollen Reaktionsbedingungen und den daraus
resultierenden Anforderungen an das Equipment. Die Umsetzung von Monoalkoholen und vor allem von
Ethanol hatte sich in vorherigen Versuchen bereits als schwierig erwiesen. Gleichzeitig erfordert die
Reaktion sowohl eine Analytik der Produkte in der wissrigen Phase als auch in der Gasphase.

Im Rahmen dieser Arbeit wird vor allem der Einfluss der Prozessparameter Temperatur und Verweilzeit,
sowie der Einfluss verschiedener saurer Elektrolyte auf die Reaktion analysiert. Fiir die Umsetzung von
Ethanol wird zudem die Moglichkeit des Einsatzes verschiedener heterogener Katalysatoren untersucht.
Die gewonnenen Erkenntnisse werden anschlieBend in Hinblick auf die Reaktionsmechanismen und das

Potential zur weiteren Umsetzung hin diskutiert.
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2. Stand des Wissens

2.1. Nachwachsende Rohstoffe

Die chemischen Rohstoffe kommen heutzutage tiberwiegend noch aus petrochemischen Quellen. Im Jahr
2015 lag der Anteil biogener Rohstoffe in Deutschland bei nur 18 % [FNR-20187. Obwohl mittelfristig
Erdol weiter wichtigste Quelle fiir die chemische Industrie bleiben wird, ist ein Anstieg des Anteils an
nachwachsenden Rohstoftquellen auf Grund der begrenzten Verfligbarkeit unabdingbar.

Im Zuge dieses anstehenden Rohstoffwandels riickte Biomasse als partieller Ersatz von petrochemischen
Rohstoffen in den letzten Jahren zunehmend in den Fokus wissenschaftlicher Forschung [FFNR-20107.
Kohlenhydrate sowie Ole und Fette sind hierbei die wichtigsten Rohstoffe zur Herstellung von Fein- und
Spezialchemikalien [Hir-20137.

Ein Weg ist der Aufbau alternativer Wertschopfungsketten ausgehend von Biomasse hin zu neuen
Materialien, wie beispielsweise Polymerwerkstoffe auf Basis von Cellulose. Die Alternative ist die
Synthese der derzeitigen chemischen Zwischenprodukte aus biogenen Grundstoffen, statt wie bisher aus
petrochemischen Quellen. Die Umwandlung von Kohlenhydraten wie Saccharose per Fermentation zu
Alkoholen [Hav-20087 bietet eine solche Route. Durch Dehydratisierung sind im néchsten Schritt die
korrespondierenden Olefine zugénglich.

Im Folgenden wird ndher auf die in dieser Arbeit untersuchten Stoffe Ethanol, mit dem Folgeprodukt

Ethylen und Butanol mit Buten eingegangen.

2.1.1.Ethanol, Ethylen

Ethanol

In den letzten Jahren ist die Weltjahresproduktion an Bioethanol stetig gestiegen, bis 2010 auf iiber 85
Mio. t/a. Hauptproduktionslidnder sind hier die USA mit 50,5 Mio. t/a und Brasilien mit 28,8 Mio. t/a,
in Deutschland wurden 1,1 Mio. t/a Bioethanol hergestellt. [Lic-2010]

Durch Fermentation von Zucker oder Stirke entsteht mit etwa 10 % (g g') Ethanol. Anschliefend ist
eine Aufkonzentration mittels Rektifikation zum azeotropen Punkt auf 95,6 % moglich. Hohere
Reinheiten, wie sie etwa fiir die weitere Umsetzung zu Ethylen notwendig sind, sind durch weitere
(energieintensive) Schritte wie Absorptions- oder Extraktivrektifikation moglich.

Die bei der Fermentation zuriickbleibende trockene Masse kann zu Viehfutter verarbeitet werden.
Dieses Verfahren ist bereits weit etabliert, das gewonnene Ethanol wird derzeit nahezu ausschlieBlich als

Kraftstoffadditiv verwendet.

Ethylen

Ethylen ist mit einer Jahresproduktion von iiber 107 Mio. Tonnen pro Jahr die bedeutendste

petrochemisch gewonnene Grundchemikalie weltweit. Hergestellt wird es fast ausschlieBlich durch
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Steam-Cracken von Naphtha oder Ethan. Abbildung 2-1 zeigt eine Ubersicht der Synthesewege zu
Ethylen [Wag-20147.

fossilbasierte, etablierte Route
L e fossilbasierte Alternative
(Steam-Cracking) ~  __... biobasierte Alternative

Naphtha v

Ethylen € = = = = Ethanol

-H, (Dehydrierung) % ¥ % & & 5
Ethan (Steam-Cracking) I (Fer-
§ 1 4 , mentation)
i(MtO)
-H, (Kopplung) :
Methan | i+0; (Oxidative Kopplung) . & Glucose
—— ,| Synt;:se- «» Methanol
(Vergasung) 9

Abbildung 2-1: Synthesewege zu Ethylen [Wag-2014].

Die Dehydratisierung von Bio-Ethanol zu Ethylen ist als heterogen katalysierte Gasphasenreaktion
bereits in der industriellen Umsetzung. Als Katalysatoren werden saure Zeolithe, Phosphorsduren und
verschiedene Metalloxide wie y-Al,Os eingesetzt [Beh-20107. Nach der Dehydratisierung schlieft sich
eine Aufarbeitung zur Entfernung gasformiger Nebenprodukte und eine alkalische Wische zur
Abtrennung von Oxygenaten an [Wag-2014].

In Brasilien wurde 2010 eine erste GroBanlage mit einer Kapazitit von 200.000 t a! in Betrieb genommen,
in der auf diesem Weg aus regional gewonnenem Bioethanol Polyethylen (,Green PE®) produziert wird

[Cou-20137.

2.1.2.Butanol, Butylen

Butanol

Butanol wird derzeit hauptsichlich iiber den Oxo-Prozess hergestellt. Dabei wird Propen homogen an
einem Co-Katalysator zu 1-Butanal hydroformyliert und anschlieBend zu Butanol hydriert [Wag-20147].
Schon 1862 berichtete Louis Pasteur erstmals von der fermentativen Umsetzung von Glucose zu Butanol
[Due-20087. Chaim Weizmann entwickelte um 1916 den sogenannten ABE-Prozess zur industriellen
fermentativen Synthese von Aceton, Butanol und Ethanol mit Hilfe des Bakteriums Clostridium
acetobutylicum [Weiz-19197], [May-19947]. Der Prozess war zu dieser Zeit auf die Produktion von
Aceton ausgelegt, welches als Additiv zur Herstellung von Kordit als rauchschwaches Schielpulver
benotigt wurde [Bla-20047. Anfangs nur ein unbedeutendes Nebenprodukt, stieg das Interesse an

Butanol in den 1920er Jahren als Losungsmittel fiir Autolacke [Got-19927.
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Die fermentative Produktionsroute wurde allerdings nach dem Zweiten Weltkrieg mit sinkendem Olpreis
auf petrochemische Quellen umgestellt. Erst die abzusehende begrenzte Forderungskapazitit von Rohol
brachte die Synthese von Butanol aus nachwachsenden Rohstoffen in den letzten Jahren zurtick in die
aktuelle Forschung [Jun-20087. Entwicklungen zur hoheren Bestidndigkeit der verwendeten Bakterien
gegeniiber organischen Molekiilen und zur Optimierung der Butanol-Ausbeute sind derzeit im Gange
[Har-20107].

Wie bei der Bioethanolherstellung eignen sich Zucker, Stirke und Zellulose als Ausgangsstoff zur
anaeroben, bakteriellen Umwandlung zu Butanol. Der Vorteil des Butanols gegeniiber Ethanol liegt in
seinem hoheren Brennwert, der nahezu dem von Benzin entspricht. Zudem besitzt Butanol verglichen mit
Ethanol einen geringeren Dampfdruck und ist weniger hygroskopisch und korrosiv [Cas-20087]. Dieses
ermoglicht bei konventionellen Motoren einen groBeren moglichen Anteil bei der Zumischung zu
herkommlichen Treibstoffen.

Fiir die chemische Industrie bedeutet diese mogliche neue Treibstoffgeneration eine neue Rohstoftquelle,
die gegebenenfalls den Bedarf an Grundchemikalien aus petrochemischen Quellen teilweise ersetzen

konnte.

Buten

Neben der energetischen Nutzung des Biobutanols als Kraftstoft bietet sich eine chemische Verwertung
im Rahmen der bekannten Wertschopfung an. Durch Dehydratisierung ist Buten als mogliches
Folgeprodukt zuginglich. Derzeitig wird Buten hauptsichlich als Nebenprodukt der Raffinerieprozesse
gewonnen. Neben der energetischen Nutzung findet n-Buten hauptsichlich als Monomer fiir Polybutylen
oder als Copolymer Anwendung [Mas-20127].

Aus Butanol ist Buten in einer Gasphasenreaktion an sauren Festkorpern wie etwa y-Al203 zuginglich.
Als Produkt wird n-Buten als eine Mischung aus 1-Buten und cis-/trans-2-Buten gewonnen, dessen
Verhiltnis je nach Reaktionsbedingung und eingesetztem Katalysator variiert [Dun-20097, [ Xio-19957.
Fir Buten ist derzeit keine grotechnische Umsetzung in Betrieb. Abbildung 2-2 fasst die Syntheserouten

zusammen [ Wag-2014].
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Abbildung 2-2: Synthesewege zu C4-Basischemikalien [Wag-2014].

Verwendung findet n-Buten auch als Kraftstoftadditiv. Durch eine Alkylierung von Isobutan und Buten
werden langkettige Kohlenwasserstoffe mit einer hohen Oktanzahl gewonnen.

Bei den meisten dieser Prozesse ist der Einsatz von n-Buten, sprich einer Mischung von 1-Buten und cis-
/trans-2-Buten, moglich.

Die bestehenden Verfahren zur Dehydratisierung von Butanol zu Buten benétigen jedoch oftmals die
vorherige Abtrennung des Wassers. Zwar wurden mittlerweile auch Katalysatoren entwickelt, die bei
einem hohen Wasseranteil aktiv bleiben, dennoch erfordert die Gasphasenreaktion eine komplette
Verdampfung des Wasser-Butanol-Gemisches. Dieses ist aullerordentlich energie- und damit
kostenintensiv.

Eine direkte Umsetzung in Wasser unter nah- und tiberkritischen Bedingungen wiirde sowohl eine

vorherige Wasserabtrennung, als auch die Energie zur Wasserverdampfung einsparen.
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2.2. Wasser unter nah- und uberkritischen Bedingungen

Die Abhingigkeit des Aggregatzustandes eines Stoffes von Druck und Temperatur ldsst sich aus dem
Phasendiagramm ermitteln. Die einzelnen Phasen sind dabei durch die Phasengrenzlinien getrennt, an

denen zwei Phasen jeweils im Gleichgewicht vorliegen (siche Abbildung 2-3).

10*

10' [ Liquid C 1

p/MPa

Solid

Vapor §

1 1 1 1

107
200 300 400 500 600 700

T/K

Abbildung 2-3: Phasendiagramm von Wasser (C: kritischer Punkt) [Har-2004].

Die fliissige und die gasformige Phase werden durch die Dampfdruckkurve getrennt. Diese endet am
kritischen Punkt des Stoftes. Oberhalb dieser kritischen Temperatur verschwindet die Phasengrenzlinie.
Durch isotherme Kompression lisst sich keine Kondensation mehr erzielen, es liegt eine homogene Phase
vor. Der Zustand des Stoffes oberhalb dieser kritischen Temperatur und dieses Druckes wird als
tiberkritisch bezeichnet.

In Tabelle 1 sind die kritischen Parameter einiger Stofte dargestellt, fiir Wasser liegt der kritische Punkt
bei rund 374 °C und 221 bar.
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Tabelle 1: Kritische Parameter reiner Stoffe [VDI-2008].

Tc/ °C p-/ bar p. / (kg/m?)
Kohlenstoffdioxid 31,2 78,8 468
Wasser 373,9 220,6 322
Ethylen 9,8 50,4 214
Benzol 288,9 49,0 305
Toluol 318,7 41,1 292
Methanol 239,4 80,8 274
Ethanol 240,9 61,5 286
Aceton 235,2 47 278

Die physikalisch-chemischen Eigenschaften im iiberkritischen Bereich liegen hierbei zwischen denen
einer Fliissigkeit und eines Gases. Durch Variation der Prozessparameter lassen sich die Eigenschaften
wie Dichte, Viskositit, Warmekapazitdt und die Losemitteleigenschaften kontinuierlich einstellen [Hyd-
20027, [Hir-20037]. Wihrend der Diffusionskoeffizient und die Viskositit eher als gasihnlich anzusehen
sind, ist die Dichte fliissigkeitsihnlich. Dies ermoglicht beispielsweise die Anderung der Selektivitit in
transportlimitierten Reaktionen und Umsetzungen in homogener Phase von Gasen und organischen

Molekiilen in eigentlich polaren Losungsmitteln.

Entdeckt wurde der kritische Zustand bereits im Jahr 1822. Der Begrift des kritischen Punktes wurde
1869 erstmals beschrieben [Jes-20057, [And-18707].

In der Natur lassen sich Reaktion in tiberkritischem Wasser auf dem Meeresgrund an hydrothermalen
Quellen beobachten [Kos-20087.

Industriell werden iiberkritische Fluide in einigen Bereichen eingesetzt, als Beispiel sei die
Hochdruckpolymerisation von Ethylen zu LDPE genannt.

Da sich bei der Verwendung eines Stoffes im iiberkritischen Zustand als Losungsmittel durch Anderung
der Prozessparameter die Losungsmitteleigenschaften einstellen lassen und sich der Stoftleicht abtrennen
lasst, spielt das Verfahren in der Extraktion eine groe Rolle. Als Beispiele sind hier die Entkoffinierung
von Kaffeebohnen mit iiberkritischem Kohlendioxid zu nennen und die Anwendung in der
Chromatography (Supercritcal Fluid Chromatography) [Per-20007]. Die leichte Abtrennung wird auch bei
der Generierung von Partikeln mittels ,Rapid expansion of supercirtical solution (REES) [Bru-20107]
genutzt.

Kohlendioxid ist hierbei mit dem niedrigen kritischen Punkt von 31,2 °C das meistuntersuchte
Uberkritische Losungsmittel, da es, zusammen mit Wasser, gefahrstofftechnisch unbedenklich und
vollstindig umweltvertriglich ist.

Wasser unter tiberkritischen Bedingungen wird in groBerem MaBstab vor allem zur Zersetzung von

wissrigen organischen Abfillen und Sprengstoften genutzt (Supercritical Water Oxidation) [Kri-20017].
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Dies Stofteigenschaften von Wasser sind in Tabelle 2 fiir die unterschiedlichen Phasen zusammengefasst.

Tabelle 2: Stoffeigenschaften von Wasser bei verschiedenen Bedingungen [Nis-2009],

[Gri-1983], [Fra-1980].

Wassser Nahkritisches | Uberkritisches | Wasserdampf
(f1.) Wasser Wasser

T /°C 25 350 400 300

P / bar 1 300 300 10

p / kg/m? 997 644 357 0,004

& 78,46 15,66 5,91 1,02

pK. 14,0 11,80 14,78 -

n/ pPas 890,08 75,459 48,937 20,185

Dielektrizitdtskonstante bei 25°C, 1 bar [Nis-2009], [Gri-1983],
[Frau-1980] .

Tabelle 3: rel.

Benzol 2,3
Essigsidure 6,2
Pyridin 12,3
Aceton 20,7
Ethanol 24,3
Methanol 32,6

Es ist zu sehen, dass sich das Losungsverhalten von Wasser im tiberkritischen Zustand éndert. Ist es bei
Normalbedingungen polar und damit ein gutes Losungsmittel fiir Salze, lassen sich im nah- und
tiberkritischen Zustand auch unpolare organische Substanzen lésen. Die Dielektrizititskonste liegt unter
diesen Bedingungen im Bereich von Aceton (siehe Tabelle 3). Bei fliissigkeitsdhnlicher Dichte liegt dabei

die Viskositit in der GréBenordnung von Dampf.

Sowohl fiir die physikalischen Eigenschaften als auch zum Verstidndnis des Einflusses auf Reaktionen
spielt die Temperatur- und Dichteabhéngigkeit der Struktur des Wassers eine entscheidende Rolle. So
lasst sich die Dichteédnderung tiber die Abnahme der Wasserstoftbriickenbindungen erkldren [Har-20047.
Sie sind neben den Van-der-Waals-Wechselwirkungen fiir die Nahordnung der Wassermolekiile
verantwortlich. Ein Sauerstoft wird hierbei tetraedrisch von vier Wassermolekiilen umgeben.

Bei dem Erhohen der Temperatur kommt es zu einer Deformation der Wasserstoftbriickenbindung, nahe
dem kritischen Punkt liegen nur noch etwa 385-40 % im Vergleich zu Eis vor (siehe Abbildung 2-4). Der

Druck spielt hierbei eine eher untergeordnete Rolle.
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Abbildung 2-4: Temperaturabhidngigkeit der Wasserstoffbriickenbindungen relativ zu Eis

(X=1). (IR-Daten bei 100, 250 und 500 bar; Daten der Rontgenbeugung bei 1000 bar, NMR-
Daten bei 250 und 400 bar) [Gor-1998].

Mit der Abnahme des Wasserstoftbriickennetzes steigt die Translations- und Rotationsbewegung der
Molekiile und damit die Selbstdiftusion des Wassers. Dennoch sind im {iberkritischen Bereich weiter

Wasserstoftbriicken vorhanden. Untersuchungen gehen von der Ausbildung von Wasserclustern aus,

deren Grofle von der Dichte abhidngig sind [Sav-20027.

Des Weiteren ist eine Verdnderung der Dissoziationskonstante des Wassers Kw zu beobachten.

Bei isobaren Bedingungen nimmt der pKy-Wert mit der Temperatur zunichst ab von 14 (25 °C) auf bis
zu 11 nahe dem kritischen Punkt. Mit weiterer Temperaturerhohung kommt es zu einer Zunahme des
pK., die jedoch mit dem Druck zu héheren Temperaturen hin verschoben wird. In Abbildung 2-5 ist die

Druck- und Temperaturabhidngigkeit des Kw-Wertes dargestellt.

Stand des Wissens 10
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Abbildung 2-5: Druck- und Temperaturabhidngigkeit des Ky-Wertes von Wasser [Fra-1980].

Die hohe Konzentration an Hydroxid und Hydroiumionen nahe dem kritischen Punkt begiinstigt sdure-
und basekatalysierte Reaktionen und bietet sich daher als Losungsmittel fiir die Reaktion an.

Gleichzeitig erhoht sich der apparative Aufwand durch die Beanspruchung des Reaktormaterials durch
die korrosiven Bedingungen. Die Korrosionsgefahr in Abhidngigkeit von Druck und Temperatur ist in

Abbildung 2-6 dargestellt.
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Abbildung 2-6: Darstellung der Korrosionsgefahr in Wasser in Abhdngigkeit der Dichte
und des Druckes [Kri-2004].

Stand des Wissens 11



Als Reaktormaterial werden aus diesem Grund bei Versuchen nahe des kritischen Punktes spezielle

Chrom-Nickel-Legierungen wie Inconel®625 eingesetzt, welches sich in verschiedenen Studien als

weitgehend

stabil gegeniiber den Bedingungen erwiesen hat

Zusammensetzung ist in Tabelle 4 zu finden.

[Jun-20057, [Kri-19997]. Die

Tabelle 4: Zusammensetzung Inconel®625 (Werkstoffnr. 2.4856) [Spe-2006].
Ni Cr | Fe | Mo Nb C Mn | Si P S Al Ti Co
%/ (gg)| 58,0 |20- |50 |8,0- 3,15- | 0,1 10,6 |06 |0,0015 | 0,015 |04 |04 | 1,0
23 10,0 4,15
Stand des Wissens 12



2.4 . Alkohole in Wasser unter nah- und uUberkritischen Bedingungen

Die Dehydratisierung von Ethanol zu Ethylen als heterogen katalysierte Gasphasenreaktion wird derzeit
schon industriell umgesetzt. Da fiir die Reaktion jedoch reines Ethanol benttigt wird, muss zur
Verwendung der Fementerlosung das Wasser durch Rektifikation entfernt und aus dem Azeotrop
anschlieBend beispielsweise durch den Einsatz von Molsieben abgetrennt werden. Dieser
Verfahrensschritt ist mit erheblichem energetischem und verfahrenstechnischem Aufwand und Kosten
verbunden. Die Dehydratisierung in Wasser unter nah- und tiberkritischen Bedingungen erlaubt eine
direkte Umwandlung in der wissrigen Fermenterlosung und wurde in der Vergangenheit intensiv
untersucht [Vogel-20117].

Die Zugabe von Mineralsduren und Salzen zeigte dabei oftmals einen positiven Effekt auf die
Dehydratisierung der Alkohole in nah- und tiberkritischem Wasser. Mit Salzen wurde zudem eine
Erhohung der Selektivitiat erreicht [Bic-20057. Sduren und Halogenide fiihrten jedoch haufig zu
gesteigerten Korrosionseftekten [Ott-20067].

Der Stand der Forschung ist im Folgenden fiir die Umsetzung von Polyolen und Monoalkoholen in nah-

und tberkritischem Wasser zusammengefasst.

2.4.1.Polyole

Die Dehydratisierung von Polyolen in Wasser unter nah- und tiberkritischen Bedingungen wurde bereits
vielfach untersucht. Die Umsetzung gelingt meist direkt oder durch den Einsatz von sauren
Katalysatoren.

So lassen sich Polyole mit benachbarten Hydroxid-Gruppen iiber eine Pinakol-Umlagerung in die
entsprechenden Aldehyde bzw. Ketone Utberfithren. Als Beispiel sind hier Ethylenglykol, Propandiol,
Butandiol und Glycerin genannt, deren Umsetzung direkt oder mit katalytischem Einsatz von Zinksulfat
oder Schwefelsdure unter diesen Bedingungen nahezu vollstindig zu den Aldehyden gelingt [Ott-20057,
[Jun-20057, [Sol-20117, [Bic-20067].

Polyole mit der OH-Gruppe an 1,4-Position werden zu Furan-Derivaten umgesetzt. Dies wurde anhand
von 1,4-Butandiol, 1,2,4-Butantriol und Erythritols in der Vergangenheit untersucht [Ott-20067], [Sol-
20107].

Gemeinsam zeigten alle diese Untersuchungen, dass der Einsatz von sauren Salzen wie Zinksulfat einen
positiven Einfluss auf die Dehydratisierung von Polyolen unter diesen Bedingungen hat, ohne verstirkt
Korrosionsprobleme hervorzurufen. Vor allem zweiwertige Ubergangsmetallionen fiihrten zu einer
Steigerung des Umsatzes und der Selektivitit. Mehrere Ursachen hierfir wurden postuliert: Eine
Verinderung des pH-Wertes durch das Salz, primire und/oder sekundire Salzeffekt sowie eine
katalytische Wirkung durch Komplexbildung. In den Versuchen zeigte Zinksulfat eine deutlich hohere
Aktivitdit als Magnesiumsulfat. Auf Grund der vergleichbaren Ionenstirke aber besseren
Romplexierungsfahigkeit spricht dies fiir eine Komplexbildung als Grund fiir die gesteigerte Reaktivitit
[Ott-20067].

Stand des Wissens 13



2.4.2 .Monoalkohole

Die Dehydratisierung von verschiedenen Alkoholen in Wasser unter nah- und tiberkritischen
Bedingungen wurde in bisherigen Arbeiten in den letzten Jahren bereits intensiv untersucht (siehe

Tabelle 5) [Vog-20117].

Tabelle 5: Uberblick iilber die Umsetzung von Alkoholen in Wasser unter nah- und

uberkritischen Bedingungen.

¢/ Additiv / p/ T/ 1/ X/ S/

%(gg’)  ppm(gg) MPa °C 5 % % b
Ethanol
10 - 85 380 120 6 >90
2.3 1000 HoSO, 845 385 30 30 >90 [Xu-1991]
1-Propanol
1.2 500 HoSO4 345 875 17 155 >90 [Ant-19907]
2-Propanol
5 - 36 380 30 25 >90 [Hen-2004]
5 200 MgSO, 36 380 30 70 >90 [Hen-2004]
n-Butanol
5 - 33 380 30 4 >90 [Hen-2004]
zso-Butanol
5 - 40 410 20 0 - [Hen-2004]
5 200 MgSO, 40 410 20 30 >90 [Hen-2004]
#+Butanol
5 - 25 380 10 93 >90 [Ric-20027]
6= Feed-Konzentration (Alkohol) X = Umsatz Alkohol
T= Verweilzeit S = Selektivitit zum Olefin

Die Tendenz der Wasserabspaltung nimmt mit der Anzahl der Hydroxidgruppen im Molekiil sowie mit
dem Substitutionsgrad des Kohlenstoffs mit der Hydroxidgruppe zu.

Wihrend fert-Butanol in Wasser unter nahkritischen Bedingungen bereits ohne Zusitze mit Umsitzen
tiber 90 % zu zso-Buten reagiert, ist 1-Butanol unter diesen Bedingungen weitgehend stabil. Erst der
Zusatz von Sduren oder Salzen flihrt zu einer Reaktion. Die Reaktivitit steigt demnach mit der Stabilitit
des bel einem E1-Mechanismus gebildeten Carbokations. Iiir die Umsetzung von fer-Butanol unter
diesen Bedingungen wurde daher auch ein E1-Mechanismus angenommen [ Xu-1994].

Die Ergebnisse der Temperaturabhingigkeit der Umsetzung von 1-Butanol ist in Abbildung 2-7
dargestellt [Hen-2004].
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Abbildung 2-7: Umsatz von 5 % (g g!) 1-Butanol bei unterschiedlichen Temperaturen, 25
MPa, 30 s Verweilzeit mit Zusatz von 0,1 % (g g!) NaySO; und 0,1 % (g g!) ZnSO,
[Hen-2004] .

Bei diesen ersten Experimenten wurde jedoch nur der Umsatz an Butanol bestimmt. Eine Analyse der
gebildeten Produkte wurde nicht durchgefiihrt. Ebenso wurde der Einfluss der Verweilzeit auf die

Umsetzung nicht untersucht.

Die Steigerung der Aktivitit vom primidren hin zum sekundiren Alkohol wurde auch bei den Versuchen
zu Dehydratisierung von Propanol beobachtet. Wihrend 1-Propanol nur durch Zugabe von Sdure zum
Olefin reagiert, reicht bei 2-Propanol der Einsatz eines sauren Salzes zur Umsatzsteigerung aus [Hen-
2004]. Fiir die Dehydratisierung von 1-Propanol wurde ein E2-Mechanismus postuliert [Ant-19987,
[Xu-19917.

Ethanol erwies sich, der Theorie folgend, als besonders reaktionstriage. Nennenswerte Umsitze konnten
nur durch den Einsatz von Schwefelsiure erzielt werden, begleitet mit entsprechenden
Korrosionsproblemen [Ant-19917, [Xu-19947], [Ram-19877]. In Abbildung 2-8 sind die
Versuchsergebnisse fiir die Umsetzung bei 345 °C und 345 bar in einem Stromungsrohrreaktor

dargestellt.

Stand des Wissens 15



1.0
o8 | -
Ethano!l |
% 06 -g
>
% ol
Ethene
o2 Fr
Diethyl ether (x10)
Lt 1 A L

00
o 20 40 60 80

Residerce time (s}

Abbildung 2-8: Ausbeute von Ethanol, Ethylen und Diethylether gegen die Verweilzeit
(0,5 mol L! Ethanol, 0,01 mol L-! H;SO4, 345 °C, 345 bar) [Ant-1991].

Antal et al. postulierten aus den Ergebnissen seiner Arbeit einen ionischen Reaktionsmechanismus bis zu
einer Temperatur von 500 °C, danach laufen bevorzugt radikalische Reaktionen ab. Fiir die
Dehydratisierung schlugen sie einen konkurrierenden E1- und E2-Mechanismus vor [Ant-19917.

Xu et al. filhrten kinetische Untersuchungen zur Ethanolumsetzung mit Schwefelsdurezusatz durch.
Hierbei verglichen sie die Versuchsergebnisse mit verschiedenen modellierten Reaktionsmechanismen.
Aus den Ergebnissen favorisierten sie einen E2-Mechanismus fiir die Deyhdratisierung von Ethanol unter

diesen Bedingungen.
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2.5. Heterogene Katalysatoren zur Dehydratisierung

Festkorper wie saure Zeolithe, Metalloxide wie y-Al,Os und Heteropolyséduren stellen mit ihrer sauren
Funktionalitit eine Alternative zur homogenen Katalyse mit konventionellen Siuren dar. Der Vorteil des
Einsatzes des heterogenen Katalysators liegt in der einfachen Abtrennung des Katalysators vom
Reaktionsgemisch, der Wiederverwendung des Katalysators sowie der einfacheren Handhabung der

Thematik Korrosion und Toxizitédt durch die lokale Begrenzung des Katalysators.

Industriell finden saure Festkorper als Katalysatoren derzeit ihren Einsatz vorwiegend in der
Petrochemie wie beispielsweise im Bereich der Crack-Prozesse und Isomerisierung von Petrochemikalien
[Oku-20027]. Aber auch in der Dehydratisierung von Ethanol zu Ethylen in der Gasphase werden
verschiedene saure Festkorper wie Phosphorwolframsiuren, y-Aluminiumoxid und Zeolithen als

Katalysator eingesetzt [Beh-20107], [Dum-20097].

Fir den Einsatz von heterogenen, sauren Katalysatoren in Wasser unter nah- und iiberkritischen
Bedingungen muss ein Festkorper gefunden werden, der zum einen untere Reaktionsbedingungen stabil
bleibt, zum anderen in Wasser seine saure Funktionalitit und damit Aktivitit nicht verliert. Die
heterogene Katalyse wird hingegen durch die physikalischen Eigenschaften der iiberkritischen Losung
begiinstigt (geringe Viskositit bei fliissigkeitsdhnlichen Dichten) [Bai-19997.

Fir die Dehydratisierung von Ethanol wurden in diesem Zusammenhang verschiedene Katalysatoren
untersucht. Zum Einsatz kamen hierbei sulfatierte Zirkonium- und Titandioxide, die eine hohe
Thermostabilitit und eine starke Aciditit aufweisen. Die sauren Zentren bilden sich hierbei aus den
Lewis-sauren und Brensted-sauren Zentren. Die Sulfatgruppen fiihren zu einer Schwichung der OH-

Gruppe und zu einem elektronendefizitiren Zentrum am Zirkonium (siehe Abbildung 2-9) [Rac-20097].
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Abbildung 2-9: Saure Zentren in ZrO; dotiert mit Ce(SO;)2 [Rac-2006].

Als weitere saure Katalysatoren wurden Zeolithe auf ihre Aktivitit hin untersucht. Sie wurden in der
Literatur bereits erfolgreich auch in wissrigem Milieu fiir Veresterungen, Hydratisierungen von Oelfinen
eingesetzt [Nam-19857, [War-1967], [Gay-20107].

Die Bildung der aktiven Zentren bei der Herstellung des Zeolithen ist in Abbildung 2-10 dargestellt.
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Abbildung 2-10: Bildung saurer Zentren im Alumosilikat [Oku-2002].

Die Aciditit des Zeolithen lidsst sich iiber das Silizium-Aluminium-Verhiltnis im kristallinen Alumosilikat

einstellen. Die Siurestirke steigt hierbei mit dem Si/Al-Verhiltnis. Mit dem Si/Al-Verhiltnis steigt

zudem die thermische Stabilitit sowie die Hydrophobie [Ull-20057]. Gleichzeitig nimmt die Anzahl an

sauren Zentren jedoch ab.

Ein weiterer Weg zu sauren heterogenen Katalysatoren fiihrt tiber die Aufbringung funktioneller

Gruppen auf eine unter Reaktionsbedingen stabile Trigeroberflidche. Dies bietet zudem die Moglichkeit

durch Variation der Oberfliche des Trigers die funktionelle Oberfliche des Katalysators zu optimieren.

Aktivkohle ist hierbei ein gut untersuchtes und verfiighbares System, sowohl als Triagermaterial, als auch

als katalytisch aktive Spezies [Hua-20037, [Pue-19987, [Fra-20027. Saure Zentren koénnen u. a. durch

Sulfonierung aufgebracht werden und zeigten in vorherigen Arbeiten eine hohe Aktivitit [Mo-20087.
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3. Experimentelles

3.1. Reaktorsysteme

In dieser Arbeit wurden verschiedene Reaktorsysteme eingesetzt, die Versuche bei den jeweils benéstigten
Bedingungen (Druck, Temperatur, Verweilzeit) ermoglichen. Zudem wurden spezielle

Versuchsaufbauten konstruiert, die eine Uberpriifung der Dichte und des Phasenverhalten gewihrleisten.

3.1.1.CSTR-Reaktor

Zur kinetischen Untersuchung der Dehydratisierung von Alkoholen bis zu einer Temperatur von 400 °C
und einem Druck von 400 bar wurde eine entsprechende Hochdruckapparatur mit einem CSTR-Reaktor
aufgebaut. Das VerfahrensflieBbild der Anlage befindet sich in Abbildung 3-1.

Reaktorkennzahlen:  Reaktorvolumen: 4,6 mL / 70 mL

Max. Betriebsdruck / Max. Betriebstemperatur: 400 bar / 400 °C

HPLC-Pumpe 1

Stickstoff HPLC-Pumpe 2

Organik

Abfall

Abbildung 3-1: Schematische Darstellung der kontinuierlich betriebenen

Hochdruckanlage.

Die zu untersuchende Losung befindet sich in einem Behilter aus Edelstahl der auf einer Waage platziert
ist, sodass der Feedstrom quantifiziert werden kann. In einem zweiten Vorratsbehilter wird destilliertes
Wasser zum Einfahren der Anlage und zum Spiilen vorgelegt. Beide Behilter werden mit 2 bar Stickstoft
belastet, um einen konstanten Vordruck an den HPLC-Pumpen zu gewéhrleisten. Als Rohrmaterial wird
in der gesamten Anlage ein 1/8“ Edelstahlrohr (Werkstofftnummer: 1.4571) verwendet. Zwei HPLC-
Pumpen (Fa. Kontron, max. Forderleistung 10 mL min-') sorgen, je nach gewiinschter Verweilzeit,
separat oder zusammen fiir den Druckaufbau im System. Als Vorheizung auf 150 °C dient ein Alublock
mit integriertem Heizelement, um den das Metallrohr (2,2 mL) gewickelt ist. Die Temperatursteuerung

erfolgt mittels eines Eurotherm-Temperaturreglers. Der anschlieBende Reaktor wurde aus Inconel®625
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(Werkstoffnummer: 2.4856) gefertigt. Dieses Material erwies sich in vorherigen Arbeiten als inert
gegeniiber Wasser unter tiberkritischen Bedingungen mit verschieden Zusitzen [Henk-20047]. Der
Reaktor besitzt ein Volumen von 4,6 mL und ist mit einem Einsatz als Stromungsbrecher ausgestattet

(siehe Abbildung 3-2).

Abbildung 3-2: Verwendeter Reaktor aus Inconel®625 mit einem Volumen von 4,6 mL.

Als Dichtungsmaterial wird Graphit verwendet. Fiir eine stetige Durchmischung sorgt ein Stabmagnet
in Kombination mit einem Magnetriihrer, der mit mehreren Nedoym-Hochleistungsmagneten verstarkt
wurde. Das Magnetriihrstidbchen ist in eine Metallhiille (Inconel®625) eingeschweilit, um diesen vor der
korrosiven Reaktionslésung zu schiitzen.

Um den Reaktor ist ein Aluminiumblock mit 5 eingelassenen Heizpatronen (Leistung je 400 W)
angebracht. Die Temperatursteuerung erfolgt mit Hilfe eines Temperaturreglers der Firma Eurotherm.
Fiir die kontinuierliche Temperaturiiberwachung ist ein Thermoelement (NiCrNi; Typ K) im Heizmantel
platziert, ein zweites misst iiber den Reaktordeckel die Temperatur direkt im Reaktor.

Nach dem Reaktor wird die Losung in einem Wirmetauscher auf 15 °C abgekiihlt. Nach einem Filter
(Porenweite 90 um), der mogliche Korrosionsriickstinde, die zum Verstopfen der Anlage fithren konnten,
zuriickhilt wird die Losung mit Hilfe eines Uberstrémers auf Umgebungsdruck entspannt. AnschlieBend

wird die Losung direkt der Analytik (siehe Abschnitt 0) zugefiihrt.

Abbildung 3-3: Abbildung Reaktorsystem.
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Die Anlage ldsst sich fiir verschiedene Themenstellungen anpassen. So ldsst sich fiir Versuche mit
heterogenen Katalysatoren der Stromungsbrecher durch ein Metallsieb zur Fixierung der
Katalysatorschiittung ersetzen.

Der oben beschriebene Reaktor erméglicht mit den verwendeten HPLC-Pumpen ein Verweilzeitfenster

von 10 bis 180 s. Fiir lingere Verweilzeiten von 2 bis zu 15 min wurde eine 70 mL Reaktor verwendet.

3.1.2.Korrosionsanlage

Fiir Versuche bei Temperaturen iiber 400 °C wurde eine Stromungsrohranlage verwendet. Diese wurde
urspriinglich zur Korrosionsuntersuchung in iiberkritischem Wasser konstruiert [Hen-20047] und fiir
diese Versuche entsprechend angepasst. In Abbildung 3-4 ist eine schematische Darstellung der Anlage
zu finden.

Reakorkennzahlen: Reaktorvolumen: 250 mL

Max. Betriebsdruck / Max. Betriebstemperatur: 400 bar / 700 °C

elektr.

?ILUT

Stickstoff

Abfall

Abbildung 3-4: Schematische Darstellung der kontinuierlich betriebenen Stromungsrohr-
Hochdruckanlage.

Der Feed befindet sich in einem Metallbehilter der mit 2 bar Stickstoff belastet ist, um einen konstanten
Vordruck an der Pumpe zu gewihrleisten. Der Behilter befindet sich auf einer Waage mit Hilfe derer der
Feedstrom in die Anlage quantifiziert wird. Zur Forderung der Losung wird eine Membran-
Kolbenpumpe (Orlita®, MHS 15/5) verwendet. Die Losung wird anschlieBend iiber eine elektrische
Vorheizung auf 150 °C erhitzt.

Uber diese wird die Losung auf Reaktionsdruck gebracht und anschlieBend iiber eine elektrische
Vorheizung auf 150 °C erwiarmt. Bei 150 °C findet noch keine Umsetzung der Edukte statt. Die
Vorheizung soll garantieren, dass die Losung im Reaktor moglichst schnell die Reaktionstemperatur

erreicht.

Experimentelles 21



Abbildung 3-5: Hochdruck-Strémungsrohranlage.

Der Reaktor besteht aus Inconel®625 und besitzt ein Volumen von 250 mL. Die Temperierung erfolgt
iiber Heizdrihte, die ebenfalls iiber ein Eurotherm®-Steuerungseinheit geregelt werden. Uber eine
Hochdruckverschraubung ist es moglich den Reaktor zu 6fthen und verschiedene Materialproben fiir
Korrosionsversuche zu platzieren.

Uber einen Wirmetauscher wird die Reaktionslgsung anschlieBend auf Raumtemperatur abgekiihlt. Nach
einem Filter gegen mogliche Korrosionsprodukte sorgt ein federbelastetes Uberstromventil fiir die

Entspannung auf Normaldruck und die Losung wird der Analytik zugefiihrt (siche Abschnitt 0).
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3.1.3.Batch-Rektor

Auf Grund der geringen Loslichkeit einiger Zusitze sowie fiir erste Stichversuche wurde neben den
kontinuierlich betriebenen Versuchsanlagen ein Batch-Reaktor verwendet. Eine schematische
Darstellung findet sich in Abbildung 3-6.

Reakorkennzahlen: Reaktorvolumen: 34,2 mL

Max. Betriebsdruck / Max. Betriebstemperatur: 450 bar / 500 °C

Magnetrihrer

Abbildung 3-6: VerfahrensflieBbild und Foto des verwendeten Batchreaktors.

Der Batchreaktor ist aus Inconel®625 gefertigt (Werkstoffnummer 2.4856). Die Abdichtung zwischen
Reaktor und Reaktordeckel erfolgt mittels einer Graphitdichtung. Als zusitzliche Sicherung ist eine
Berstscheibe eingebaut. Der Berstdruck betrigt 500 bar. Der Reaktor ist in einem Heizmantel aus
Aluminium mit vier Heizpatronen (je 500 W) platziert. Die Temperatursteuerung erfolgt iiber einen
Temperaturregler (LTR 2500-S, Fa. Heju Juchheim Solingen). Die Temperatur wird im Mantel sowie
tiber den Reaktordeckel direkt in der Loésung gemessen. Ein mit Edelstahl ummanteltes
Magnetriihrstibchen sorgt in Verbindung mit einem modifizierten Magnetriihrer fiir eine konstante
Durchmischung. Ein Manometer erlaubt eine Quantifizierung des sich einstellenden Druckes unter
Reaktionsbedingungen.

Zwei Hochdruck-Nadelventile erlauben das kontrollierte Ablassen der bei der Reaktion gebildeten Gase.
Zudem ist iiber sie eine Beladung des Reaktors mit einem Gas als Edukt moglich. Dies erméglicht die
Untersuchung der Riickreaktion und der Hydratisierung von Olefinen in Wasser unter nah- und

tiberkritischen Bedingungen.
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3.1.4.Sichtzelle

Zur Untersuchung des Phasenverhaltens der Losung unter Reaktionsbedingungen wurde eine
Sichtzellenapparatur verwendet (schematischer Autbau sieche Abbildung 3-7).
Kennzahlen : Reaktorvolumen: 33,78 mL

Max. Betriebsdruck / Max. Betriebstemperatur: 450 bar / 500 °C

Ly

T

Abbildung 3-7: Schema und Foto der Sichtzelle.
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Die Zelle besitzt ein Volumen von 33,78 mL und wird iiber Heizelemente im Reaktormantel erhitzt. Die
Temperatur wird sowohl im Reaktormantel als direkt in der Losung erfasst. Ein ummanteltes
Magnetriihrstibchen sorgt mit Hilfe eines Magnetriihrers fiir eine konstante Durchmischung.

An beiden Seiten wird der Reaktor mit Hilfe zweier zylindrischer Saphirfenster verschlossen, die tiber
eine Graphitdichtung abgedichtet werden. Mittels einer Kamera (Logitech® C905) ldsst sich das
Phasenverhalten der Losung wihrend der Reaktion verfolgen.

Die zwei Spindelpressen ermoglichen das Dosieren zweler miteinander unter Raumbedingungen

unmischbarer Komponenten. Mischbare Probelosungen werden tiber eine Spindelpresse gefordert.
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3.1.5.Biegeschwinger (Dichtemessung)

Wihrend die Dichte von reinem Wasser in einem weiten Bereich von Temperatur und Druck
literaturbekannt ist [NIS-20097, sind die Dichten alkoholischer Losungen unter den untersuchten
Bedingungen weitgehend unbekannt. Dichtemessungen der eingesetzten Losungen wurden mit Hilfe

einer Hochdruckanlage zur Dichtemessung durchgetfiihrt (Autbau siehe Abbildung 3-8).

m elekr.
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Lésung = i ‘?’J l

R DMAHDT
Steuergerat

Spindelpresse

Abbildung 3-8: Schematische Darstellung der Anlage zur Dichtemessung.

Kernstiick dieser Anlage ist ein Biegeschwinger-Prototyp der Firma Anton Paar (DMA-HDT) mit einem
modifizierten DMA-5000 Steuerungsrechner [Mic-20097. Eine iiber einem Thermoregler (Julabo®Typ
LC5-E) geregelte Vorheizung mit einer 500 W Heizpatrone in einem Aluminiumblock sichert eine
isotherme Temperaturverteilung in der Messzelle. Die Messzelle ist aus einem Schwingungsrohr aus
Hastelloy C-276 (Werkstoffnummer 2.4819), einer Erregerspule und einem Sensor aufgebaut. Uber eine
serielle Schnittstelle (RS232) werden die Temperatur und die Schwingungsperiode an einen Rechner
weitergegeben, wo mit Hilfe von LabView® die Aufzeichnung der Messwerte erfolgt. Der Druck wird
tiber einen Drucksensor (Kobold, Typ 8349) erfasst und mit Hilfe der seriellen Schnittstelle eines
Multimeters (Wb Elektronik, Typ RSE 5520) ebenfalls tiber den PC eingelesen.

Uber eine Spindelpresse (HIP®, Serie 30.000 psi) wird die Losung in die Messzelle gefordert und der

Druck aufgebaut. Nach der Messung wird mittels eines Uberstrémers auf Normaldruck entspannt.
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3.1.6.Analytik

Die Umsetzung von Alkoholen in Wasser erfordert aufgrund des auftretenden Produktspektrums sowohl
die Analyse der wasserloslichen Komponenten als auch die Quantifizierung der Produkte in der Gasphase.
Der Autbau, der an die Hochdruckanlage angeschlossenen Analytik, ist in Abbildung 3-9 zu sehen.

N Kalibriergas
(CzH.)

J~7 FTIR-
E | Gasmesszelle | Abzug
Reaktor o HPLC- X
—_— Probe &
Nz
Abzug
Messung
Gasfluss

Abbildung 3-9: Schematische Darstellung der an die Hochdruckanlage angeschlossenen
Analytik.

Zur Untersuchung der in Wasser gelosten Produkte bietet die Anlage nach dem Entspannen der
Reaktionslosung auf Normaldruck die Moglichkeit einer Probenentnahme der Fliissigphase fiir eine ex-
situ-Analyse. Das Probengldschen wird hierbei auf 15 °C gekiihlt.

Die Analyse der Gasphase erfolgt in zwel Stufen. Zum einen bietet eine der Probenentnahme
angeschlossene Gasmesszelle in einem FTIR-Gerdt die Moglichkeit einer in-situ-Analyse der
Gaszusammensetzung. Zum anderen wird der Fluss der gebildeten Gase durch Volumenverdringung
iber eine mit Wasser gefiillte Biirette quantifiziert. Der Einsatz einer kommerziell erwerblichen Gasuhr
wurde auf Grund der geringen Gasmenge sowie der durch den Uberstromer bedingen Diskontinuitt des

Gasflusses verworfen.
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3.1.7.FT-IR-Spektroskopie

Die quantitative Analyse der Gasphasenzusammensetzung erfolgt mit einer Gasmesszelle in Verbindung
mit einem FT-IR-Spektrometer (alpha-T®) der Firma Bruker®. Die Gasmesszelle wurde aus Edelstahl
gefertigt, als Fenstermaterial dient ZnSe. Der Aufbau ist in Abbildung 3-10 zu sehen.

Abbildung 3-10: FT-IR-Spektrometer mit Gasmesszelle.

Die Parameter der F'T-IR-Analyse sind wie folgt:

- FT-IR-Spektrometer: alpha-T (Bruker®)

- Gasmesszelle: Edelstahl (Eigenbau)
- Fenster: Zinkselenid (ZnSe)

- Auflésung: 1 cm!

- Optische Weglinge: 10 cm

- Aufnahme: 4000 bis 875 cm™!

- Probenmessung: 3 min

- Hintergrundmessung;: 3 min, Stickstoft

Zur Aufnahme des Hintergrundspektrums wird die Messzelle mit Stickstoff gespiilt. Die Aufnahmezeit
betrdgt 3 min. AnschlieBend wird das bei der Reaktion entstehende Gas durch die Zelle geleitet. Die
Aufhahmezeit fiir die Probe betrigt wiederrum 3 min. Die in dieser Zeit aufgenommenen Spektren werden

von der Software gemittelt.

Die qualitative Analyse erfolgte durch Vergleich der gemessenen Versuchsspektren mit gemessenen
Spektren der Reinsubstanzen bzw. Spektren aus der Literatur [Nis-20097] (siche Abbildung 3-11). Fiir die
Quantifizierung der Gasphasenzusammensetzung wurden mittels zweier MFCs Verdiinnungsspektren

von 1-Buten, sowie czs/trans-2-Buten mit Stickstoff aufgenommen.
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Abbildung 3-11: Vergleich der Reinspektren von 1l-Buten, cis/trans-2-Buten und einem

Probenspektrum.

Die Einzelspektren sind jedoch in ihrer Bandenverteilung #hnlich, sodass zur Auswertung der
tiberlappenden Banden die sogenannte ,Multivariante Least-Squares Method” in Anlehnung an Haaland,
Easterling und Vopicka gewihlt wurde [Haa-19857. Diese geht von einem Lambert-Beer-Gesetz fiir
mehrere Komponenten aus. Unter der Annahme, dass die Absorbanz der Komponenten linear mit der

Konzentration zusammenhingt, ergibt sich per Linearkombination Gleichung 3-1.

t
An= Z anj'b'C]‘
=1

3-1
mit  Ap,an = Absorbanz bei der Wellenldnge n
b = Weglange in der Gasmesszelle / cm
C = Konzentration / (mol L-1)
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Zur Korrektur der Basislinie, Weglingen-Variation und Abweichung des linearen Zusammenhangs von

Absorbanz und Konzentration wird die Gleichung um ein additives Glied kyo erweitert:

t
A= Z ap'br¢j + kno
j=1

3-2
Dieser Methode folgend wird fiir jede Wellenlinge aus den Verdiinnungsreihen von 1-Buten und
cis/trans-2-Buten eine Kalibriergerade (Beispiel fiir 1-Buten in Gleichung 38-3) erstellt. Zur
Konzentrationsbestimmung wurden die Wellenzahlbereiche 2800 bis 2700 cm!, 1900 bis 1810 cm!, 1800
bis 1770 cm!, 1600 bis 1500 cm! und 600 bis 550 cm! ausgewihlt. In diesen Bereichen war die lineare

Abhingigkeit der Absorbanz von der Konzentration am groften.

Anzkn,l—Bu'Cl—Bu + knO

3-3
mit  Aj = Absorbanz
kn = Steigung der Kalibriergeraden
c = Konzentration / (mol L'1)
Kno = Koeffizient

Durch Addition, der bei der Kalibrierung ermittelten Parameter, ldsst sich nach Gleichung 8-4 in
Abhingigkeit der Konzentration der Einzelkomponenten im Gasgemisch eine theoretische Absorbanz
berechnen:
Anzkn,l-Bu'Cl—Bu + kn,cis-Z-Bu'Ccis—Z—Bu + kn,trans-Z-Bu'Ctrans—Z—Bu + kO
3-4
Durch Minimierung der Differenz zwischen dieser theoretischen Absorbanz und der im Probenspektrum
gemessenen mittels Variation der Konzentrationskoeftizienten und des wellenzahlunabhingigen Faktors

ko ldsst sich somit die Zusammensetzung des Gasgemisches quantifizieren.

Zur Ausbeutebestimmung kénnen die so bestimmten Volumenanteile der drei Komponenten wie in

Gleichung 3-5 beschrieben verwendet werden:

Vias = Pi
Y. = nakt,i _ Vm,Tag
i— = —
Mnax,i CFeed,1-BuoH ' MFeed
Ml—BuOH

3-5

Uber die bestimmte Ausbeute kann nach Gleichung $-6 fiir jede gasfsrmige Komponente die Selektivitit

bestimmt werden.
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Y;
Si:X—
1-BuOH
3-6

Zu beachten ist hierbei, dass in Gleichung 3-6 sowohl der Fehler der Ausbeutebestimmung (Gasmessung),
als auch der Umsatzbestimmung eingeht, folglich wird der Fehler fiir die Ungenauigkeit grofer ausfallen

als fiir Ausbeute und Umsatz.

3.1.8.HPLC

Die quantitative ex-situ-Analyse der Fliissigphase wird mit Hilfe eines HPLC-Systems der Firma Varian®
durchgefiihrt. Es besteht aus einer HPLC-Pumpe, einem Autosampler, einer beheizten Trennséiule und
einem Brechungsindex-Detektor. Die Steuerung und Auswertung der Signale erfolgt iiber die
firmeneigene Software Galaxie® (Version 1.902.302.952).

Die Trennsidule wird auf eine Temperatur von 25 °C temperiert, der Detektor auf 40 °C. Als Trennsiule
wurde eine Interaction ION-300/H*-Ionentauschersiule verwendet. Zum Schutz derselben vor
Salzzusdtzen und Metallionen, die moéglicherweise durch Korrosion im Reaktor in der Lésung vorhanden
sein kénnen, wurden vor der Analyse die verdiinnten Probenlésungen mit Ionentauscher (Amberlite® IR-
120) versetzt.

Als Eluent wurde verdiinnte Schwefelsdure (0,002 mol L' in bidestilliertem Wasser) mit einem Fluss von

0,5 mL min-! verwendet.

Komponenten und Analysebedingungen des HPLC-Systems:

- Autosampler: Spark Basic Marathon

- Detektor: Varian RI Pro Star 350

- Eluentenpumpe: Varian ProStar 215

- Trennsiule: Interaction Ion-300/H*

- Sdulentemperatur: 25 °C

- Temperatur RI-Detektor: 40 °C

- Eluent: 0,002 mol L' HoSO4-Losung
- Eluentenfluss: 0,5 mL min-!

- Injektionsvolumen: 20 puL

Zur Bestimmung der Ethanol-, bzw. Butanol-Konzentration wurden Kalibrierlosungen mit
Konzentrationen von 0,1 bis 1,0 % (g g!) verwendet. Die Quantifizierung erfolgte iiber die Integration
der spezifischen Peakflidchen.

In Abbildung 3-12 ist exemplarisch die Position der Peaks im Chromatogramm abgebildet.
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Abbildung 3-12: HPLC-Chromatogramm von Ethanol, 2-Butanol und 1-Butanol mit 0,002 mol
L! Schwefelsdure als Eluent bei einem Fluss von 0,5 mL min™l.

In diesem System besitzt Ethanol eine Retentionszeit von 25,6 min und das mogliche Nebenprodukt

Dieethylether eine Zeit von 36,2 min. Die Peaks von 2-Butanol und 1-Butanol werden bei 36,2 min und

44,2 min detektiert.

Der Umsatz an 1-Butanol wird nach Gleichung 3-7 errechnet:

Nreed,1-BuoH — Nakt,1-BuOH

X1_Buon=
NFeed,1-BuOH

3-7
Fiir per HPLC detektierte Produkte der Reaktion wie 2-Butanol wird nach Gleichung 3-8 die Ausbeute

bestimmt. Als Leitkomponente dient 1-Butanol:

Nakt,2—BuOH

Y2—puon=
NFeed,1-BuOH
3-8
Die Selektivitit zu den gebildeten Produkten wir anschlieBend wie folgt gebildet (Gleichung 3-9):
Yi
Si=
" Xi-puon
3-9
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3.2. Durchfihrung der Versuche

Zur Durchtithrung der Batchversuche wurde im ersten Schritt die Reaktionslésung durch 15-miniitiges
Durchstromen mit Helium entgast und eine Probe des Feeds fiir die spiatere HPLC-Analyse entnommen.
AnschlieBend wird mit Hilfe der Dichte von Wasser unter den gewiinschten Reaktionsbedingungen
[NIS-20097] und dem Reaktorvolumen die Einwaage der Reaktionslosung bestimmt und mit dem
Magnetriihrstibchen in den Reaktor eingefiillt. Nach erneutem kurzem Entgasen wird der Reaktor
verschlossen und auf dem Magnetriihrer in dem Heizmantel platziert.

Beim Aufheizen ist zu beachten, dass nahe des kritischen Punktes bereits geringe
Temperatursteigerungen starke Druckerhohungen nach sich ziehen. Ein Uberhitzen der Reaktionslosung
ist daher zwingen zu vermeiden.

Nach Erreichen der gewiinschten Temperatur werden die Reaktionsbedingungen fiir 30 min konstant
gehalten. AnschlieBend wird der Reaktor aus dem Aluminium-Heizmantel enthnommen und abgekiihlt,
erst durch Luftkiihlung und dann in Eiswasser.

Zeigt das Manometer nach dem Abkiihlen auf Raumtemperatur noch einen erhohten Druck im Reaktor
an, so lasst dies auf die Bildung gasformiger Produkte schlieBen. In diesem Fall wird die Gasphase in
einem mit Wasser gefiillten Messzylinder geleitet und so die entstandene Gasmenge quantifiziert. Mittels
einer Gasspritze lédsst sich das Gas anschliefend in die Messzelle des FT-IR-Spektrometers tiberfiihren
und die Zusammensetzung bestimmen.

Die Fliissigphase wird analog den Versuchen im CSTR gegebenentfalls verdiinnt, mit Ionentauscher

versetztet und per HPLC analysiert.

Zur Untersuchung der Riickreaktion im Batchreaktor, der Hydratisierung von Ethylen, wird mittels
der Dichten von Wasser [NIS-20097 die Menge an Wasser bestimmt, die benétigt wird, um bei der
Reaktionstemperatur den gewiinschten Druck im Reaktor zu erhalten. Anschliefend wird das freie
Reaktorvolumen mit Helium gespiilt und mit Ethylen geftllt. Der Druck wird dabei so eingestellt, dass
bei einem theoretischen vollstindigen Umsatz eine Ethanolkonzentration im Wasser von 1 % erreicht
wird. Die Reaktion erfolgt analog der Beschreibung der Versuche im Batchreaktor, die Ausbeute an

Ethanol wird nach dem Versetzten der Reaktorlésung mit Ionentauscher per HPLC quantifiziert.

Fir die Versuche im CSTR wird die Reaktionslésung in einem der beiden Vorratsbehilter angesetzt. Die
Losung wird anschlieBend zum Entgasen fiir 15 min mit Helium durchstromt. Beide Vorratsbehilter
werden auf Waagen platziert. Durch Stickstoft wird ein Vordruck von 2 bar in den Vorratsbehiltern
eingestellt. Das Einfahren der Anlage erfolgt mit destilliertem Wasser. Die Temperatur der Vorheizung
wird auf 150 °C eingestellt, wo noch kein Umsatz der Organik erfolgt. Der Kryostat wird auf 15 °C
geregelt. Der Fluss der Pumpe wird anhand der gewiinschten Verweilzeit der Losung im Reaktor nach

Gleichung 3-10 ermittelt und eingestellt:
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v = e
Vv = Volumenstrom / mLs?!
Ve = Reaktorvolumen / mlL
t = Verweilzeit / s
prrp = Dichte bei Reaktionstemperatur —/druck |/ gmL™?
Pstp = Dichte bei STP / gmL™?

Die Temperaturregelung erfolgt iiber das Thermoelement im Heizmantel, die Sicherheitstemperatur wird
im Reaktor gemessen. Auf Grund des Wirmeverlustes zwischen dem Heizmantel und dem Reaktor muss,
je nach Volumenstrom im Reaktor, eine hohere Temperatur am Mantel eingestellt werden, um die
Reaktionstemperatur im Reaktor zu erhalten.

Der Druck wird mit Hilfe des Uberstromers eingestellt. Nach dem Erreichen der Reaktionsbedinungen
wird der Feed auf den Vorratsbehilter mit der Reaktionslosung umgestellt. Die Stationaritit der Anlage
ist nach etwa viermaligem Durchstrémen gegeben, die erste Probenentnahme erfolgt. Zur Bestimmung
des Gasvolumenstroms wird mehrmals tiber bis zu 10 min das Gas in einer mit Wasser gefiillten Biirette
gesammelt. Die HPLC-Probe wird tiber in einem gekiihlten (15 °C) 30 mL Glasgefidll aufgefangen und
die Gasphase dabei durch die IR-Zelle zur Analyse der entstanden gasférmigen Produkte geleitet.

Die Versuche an der Korrosionsanlage wurden analog den Versuchen im CSTR durchgefiihrt. Die

Gasanalytik wurde fiir diesen Zweck an die Anlage angeschlossen.

Die Abdichtung der Sichtzelle an den Saphirfenstern wird mit Graphitdichtungen gewihrleistet. Die
haltenden Hochdruckverschraubungen werden dabei per Hand vorsichtig festgezogen und die
Dichtigkeit des Reaktors vor dem Versuch ohne Auftheizen der Anlage getestet. Eine Halogenlampe an
einem Ende der Sichtzelle sorgt fiir eine gute Beleuchtung des Reaktorinneren. Die auf der anderen Seite
positionierte Kamera erlaubt sowohl die Aufzeichnung etwa einer Phasentrennung im Reaktor per Video,
als auch die Erfassung einzelner Bilder.

Nach Befiillen der Pressen wird der zuvor mittels der Vakuumpumpe evakuierte, kalte Reaktor bis etwa
1/3 mit der Probenmischung geflutet. Die Druck- und Temperaturmessung sowie der Magnetriihrer
werden gestartet. AnschlieBend erfolgt das Autheizen der Zelle bis zum Phaseniibergang. Durch
Zudosieren der Probenlosung lédsst sich Druck und Temperatur des Phaseniibergangs variieren und so

die Siede- bzw. Taulinie ermitteln.

Die Dichtemessung setzt sich jeweils aus mehreren Schritten zusammen. Zuerst wird die Proben-, bzw.
Kalibrierlésung mit Helium 15 min entgast. AnschlieBend wir die Messzelle mittels der Spindelpresse
mehrmals gespiilt und die gewiinschte Temperatur und der gewiinschte Druck eingestellt. Nach dem

Erreichen der Reaktionsbedingungen wird gewartet bis die Periode des Biegeschwingers konstant ist und
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dann der Messpunkt genommen. Die Aufzeichnung der Messwerte erfolgt liber eine in Labview®

programmierten Oberfliche (Abbildung 3-13) am Computer.
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Abbildung 3-13: Bedienoberfldche des Biegeschwingers mit Messergebnissen.

Nach der Messung wird mittels der Spindelpresse die ndchste Druckstufe eingestellt und ein Messwert
genommen. Nach Erreichen der hochsten Druckstufe wird die Losung wieder entspannt und auf den
nichsten Temperaturwert eingestellt.
Die Kalibrierung der Messzelle wird mit bidestilliertem, entgastem Wasser durchgefiihrt. Der Druck-
und Temperaturbereich richtet sich dabei nach den Bedingungen unter denen spiter die Probelsungen
vermessen werden sollen.
Mittels der gemessenen Periodendauern der Referenzsubstanz werden die 14 Parameter der
Kalibrierungsgleichung (Gleichung 3-11) [Thm-19997, [Mic-20097] durch multilineare Regression
bestimmt:
p=A-1*+B 3-11
A=ay+a; - T+ay, T*+a3; T3+a,-P+as-P>+ag-P-T
B=by+by - T+by T>+b3-T3+by-P+bs-P>+bg-P-T

Die Analytik der Fliissigphase erfolgt per HPLC. Die Probenlésung wird dabei mit destilliertem Wasser
auf eine maximale Konzentration an organischen Komponenten von 0,7 % (g g') verdinnt. In diesem
Bereich wurde in ersten Tests eine gute quantitative Bestimmbarkeit der Edukte und Produkte ermittelt.
AnschlieBend werden 8 mL der verdiinnten Losung flir 10 min mit 250 mg lonentauscher versetzt.
Danach wird die Lésung in HPLC-Vials in dem Autosampler platziert und automatisch in das HPLC-
System injiziert. Die Auswertung erfolgt durch Integration iiber den entsprechenden Peak-Flichen mit

Hilfe der Software OPUS von Varian®.
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4. Ergebnisse und Diskussion

4.1. Dehydratisierung von Ethanol

4.1.1.0hne Zusatz

Zur Untersuchung des Temperatureinflusses und des Einflusses des Kw-Wertes von Wasser auf die
Dehydratisierung von Ethanol wurde der Umsatz bei verschiedenen Temperaturen bestimmt. Als Feed
wurde eine 10 % (g g-!) Ethanol-Losung verwendet. Der Druck betrug 300 bar und die Verweilzeit wurde
auf 20 s eingestellt (siehe Abbildung 4-1).
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Abbildung 4-1: Ethanol-Umsatz als Funktion der Temperatur bei 300 bar und 20 s
Verweilzeit gegen den Kw-Wert von Wasser im nah- und iiberkritischen Bereich

(10 % (g g') Ethanolldsung).

Ohne Zusitze konnten nur geringe Umsitze von maximal 9 % erzielt werden. Gleichzeitig erfolgt eine
nennenswerte Umsetzung von Ethanol erst ab einer Temperatur von 370 °C.

Zur weiteren Untersuchung des Reaktionsverhaltens in Bezug auf hohere Temperaturen wurden
Versuche in der groBeren Korrosionsanlage durchgefiihrt, die lingere Verweilzeiten erlaubt. Die
Feedkonzentration betrug 10 % (g g'), der Druck wurde auf 300 bar eingestellt. Die Verweilzeit betrug
5 min. Es wurde sowohl der Umsatz an Ethanol, als auch die Konzentration von Ethylen im Gasstrom

bestimmt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 4-2 dargestellt.

Ergebnisse und Diskussion 35



100 - - 100
X
-
X 80 - Ethanol 80 ~
S~ =
— )]
o >
£ B0 - 60 £
7 L
i c
N 40 ~ - 40 2
S5 20 - -2
Ethylene §
0 : : ; = 0o
425 475 525 575 625

Temperatur / °C

Abbildung 4-2: Temperaturvariation bei 300 bar und 5 min Verweilzeit mit Betrachtung

des Umsatzes an Ethanol sowie der Ethylenkonzentration im Gasstrom.

Des Weiteren wurde bei 525 °C die Verweilzeit variiert. Die Ergebnisse zeigt Abbildung 4-3.
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Abbildung 4-3: Verweilzeitvariation bei 300 bar und 525 °C mit Betrachtung des

Umsatzes an Ethanol sowie der Ethylenkonzentration im Gasstrom.

Bis zu einer Temperatur von 500 °C werden nur geringe Umsitze von Ethanol unter 9 % erzielt. Ab einer
Temperatur von 525 °C kommt es zu einer deutlichen Umsatzsteigerung bis iiber 90 % bei 600 °C.

Eine Quantifizierung des entstehenden Gases war apparativ nicht moglich. Mittels der Gasmesszelle
konnte jedoch der Anteil an Ethylen im Gasstrome analysiert werden. Ethylen wurde dabei als
Nebenprodukt mit einer Konzentration von maximal 20 % (L L-') bestimmt. Mit steigender Temperatur
nimmt der Ethylenanteil wieder ab.

Die Verweilzeitvariation zeigt ebenfalls die antingliche Bildung von Ethylen. Bei groeren Verweilzeiten

kommt es zur Zersetzung, der Anteil von Ethylen in der Gasphase nimmt ab.
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Die Analytik der Gasphase bestitigt die erwartete Zersetzung zu CO und CO. bei hoheren Temperaturen.
Die IR-Spektren sind in Abbildung 4-4 zu sehen.
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Abbildung 4-4: FTIR-Spektren der Gasphase erhalten bei 300 bar, 5 min Verweilzeit und
370 °C, bzw. 550 °C im Vergleich mit den Spektren einiger Reingase.
Wihrend bei 370 °C nur ein geringer Anteil von CO und CO, detektiert wurde, sind diese im Spektrum

der Umsetzung bei 525 °C deutlich zu identifizieren.

4.1.2.Homogen katalysiert

Vorherige Arbeiten haben einen positiven Einfluss von Siduren und sauren Elektrolyten als Additiv auf
die Dehydratisierung von Alkoholen in Wasser unter nah- und tiberkritischen Bedingungen ergeben.
Fiir Ethanol konnten Umsitze von bis zu 20 % durch den Zusatz von Schwefelsdure erzielt werden. Diese
Ergebnisse konnten reproduziert werden, allerdings begleitet mit Korrosionsproblemen.

Als weniger aggressive Siure wurde die Umsetzung mit Essigsdure untersucht (siehe Abbildung 4-5).

100 M Ethanol Umsatz

80 M Ethylen Konzentration
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Umsatz / %
Konzentration / vol%

525°C 550 °C
ohne Zusatz 10 % (g/g) 'ohne Zusatz 10 % (g/g)
Essigsaure Essigsaure

Abbildung 4-5: Umsatz von Ethanol bei 300 bar und 5 min Verweilzeit mit und ohne den
Zusatz von 10 % (g g!) Essigsdure.
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Zwar konnten Umsitze von tiber 80 % an Ethanol erzielt werden, gleichzeitig erwies sich Essigsdure bei
diesen Bedingungen jedoch als nicht stabil (Versuche bei 500 °C, 300 bar und 5 min Verweilzeit mit einer

10 %igen Essigsdurelosung zeigten einen Umsatz von 60 % der Essigsdure).

Im Zuge dieser Arbeit wurden weitere Additive, die in vorherigen Arbeiten oder der Literatur einen
positiven Einfluss auf die Dehydratisierung von Polyolen und lingerkettigen Monoalkoholen hatten,

untersucht. In Abbildung 4-6 sind die Ergebnisse zusammengefasst.
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Abbildung 4-6: Umsatz von Ethanol mit 1000 ppm (g g™!) Additiv bei:
CSTR: 390 °C, 350 bar, VWZ 180 s, 10 wt% EtOH
PFR: 350 °C, 300 bar, VWZ 20 s, 10 wt% EtOH
Batch: 350 °C, 300 bar, VWZ 30 min, 1 wt% EtOH.

Additive mit denen bei Polyolen und Butanol eine deutliche Umsatzsteigerung erzielt wurde wie
Zinksulfat fiihren bei der Dehydratisierung von Ethanol nur zu einer geringtiigig gestiegenen
Umsetzung.

Phosphorsdure  fithrte zu einer deutlichen Umsatzsteigerung, gleichzeitig traten jedoch
Verstopfungsprobleme durch die Bildung schwerloslicher Salze auf.

Mittels Aluminiumsulfat konnte der Umsatz auf 25 % gesteigert werden. Die geringe Loslichkeit unter
Reaktionsbedingungen lieBen jedoch keine Versuche im kontinuierlichen Betrieb zu.

Mit  Aluminiumtrifluormethansulfonsdure  (Aluminiumtriflat) wurde stattdessen ein unter

Reaktionsbedingungen 16sliches Aluminiumsalz gefunden und untersucht.
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Versuche im CSTR mit einem Zusatz von 500 ppm (g g -!) des Salzes als homogener Katalysator ergaben
Umsitze von bis zu 33,4 % (350 bar, 390 °C und 120 s Verweilzeit). Neben Ethylen, das mit einer
Selektivitdt von 82 % quantifiziert wurde, wurde jedoch auch Diethylether und ein in Wasser unléslicher
schwarzer Riickstand gebildet. Weitere Untersuchungen im Batchreaktor mit lingeren Verweilzeiten von
bis zu 45 min ergaben geringere Selektivitdt zum gewiinschten Produkt Ethylen (47 % bei einem Umsatz

von 37 %), sodass auf weitere Versuche verzichtet wurde.

4.1.3.Heterogen katalysiert

Zur Dehydratisierung von Alkoholen wurden verschiedene heterogene Katalysatoren mit sauren
Eigenschaften eingesetzt. Sie basieren auf Wolframphosphorsiure [Hab-20037, [Kam-20077,
Aluminiumoxiden [Wu-19807, [Bak-20017, Zeolithe [Mao-19897, [Ina-2007], [Ina-20067] und
Metalloxiden [Che-20077, [Zak-20057].

Mit diesen Katalysatoren konnten Ausbeuten an Ethylen von tiber 90 % erzielt werden. Als mogliche
Alternative zu den untersuchten homogenen Katalysatoren wurden in dieser Arbeit daher Versuche zur
Aktivitdt auf die Dehydatisierung in Wasser unter Bedingungen nahe dem kritischen Punkt untersucht

[Kom-20117].

4.1.3.1. Synthese der heterogenen Katalysatoren

Sulfonierung von Aktivkohle

Es wurden bestehende Aktivkohlen basieren auf Steinkohle, Kokosnusskohle und Polystyrol
(,Kugelkohle®) als Grundtriger verwendet. Fiir die Sulfonierung wurden 10 mL konz. Schwefelsdue
(wahlweise auch rauchende Schwefelsdure) pro Gramm Aktivkohle bei 150 °C unter Riickfluss fiir 16 h
erhitzt.

Nach Abkiihlung wurde die Losung mit destiliertem Wassser verdiinnt, die Kohle abfiltriert und
gewaschen, bis im Waschwasser pH 7 erreicht war.

Die sulfonierte Kohle wurde {iber Nacht im Trockenschrank bei 110 °C getrocknet.

Synthese sulfonierter Kohlenkomposit-Katalysatoren (PCSO3H)

In Anlehnung an die Arbeit von Mo et al. [Mo-20087] wurde ein sulfonierter Kompositkatalysator auf
Basis saurer Ionentauscher synthetisiert. Dazu wurde Amberlite IR 120 (Na-Salz) 24 h im
Trockenschrank bei 100 °C getrocknet. 10 g des Ionentauschers werden anschlieBend zu einer Mischung
von 12 g Glucose, 30 mL destilliertem Wasser und 1 g konz. Schwefelsdure gegeben.

Nach Eindampfen der Losung wird der Feststoft erneut 12 h bei 110 °C getrocknet und anschlieend bei
300 °C unter Stickstoffatmosphire fiir 1h pyrolisiert.

Der erhaltende Feststoff (mit karbonisierter Glucose benetzter Ionentauscher) wird analog zu dem fiir

die Aktivkohlen beschriebene Verfahren sulfoniert.
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Synthese von Zirkoniumoxid dotiert mit Cer(IV)sulfat

Die Synthese des Katalysators erfolgt basierend auf der Arbeit von Rack Sohn et al. [Rac-20067.

Es werden 12,4 g (88,5 mmol) Zirkonylchlorid Octahydrat ZrOCl, 8 HoO in 150 mL destilliertem Wasser
gelost. Durch Einstellen des pH-Wert mit 25%iger NHs-Losung auf 8 wird ein weilles Prizipitat
ausgefillt. Anschliefend wird eine Losung von 0,265 g (0,8 mmol) Cer(IV)sulfat Hydrat in 20 mL 0,05 M
Schwefelsdure dazu gegeben. Der pH-Wert wir bei 8 gehalten.

Nach Eindampfen der Suspension wird der Riickstand tiber Nacht bei 100 °C getrocknet und anschlieBend
tur 2 h bei 650 °C kalziniert (Luftatmosphére mit 9,6 mL min-!, Heizrate 5 K min-').

Es wurden verschiede Varianten der Synthese durchgefiihrt:

Variante 1: Kalzinierung des Feststoffs bei 515 °C fiir 1 h

Variante 2: Kalzinierung des Feststoffs bei 350 °C fiir 1 h und anschlieflend fiir 2 h bei 640 °C

Variante 3: Das ausfallende Zr(OH), wird gefiltert, mit destl. Wasser gewaschen und mit der Cersulfat-
Losung wieder suspensiert und anschlieBend eingedampft (Heizrate 3 K min-1)

Variante 4: Kalzinierung des Feststoffs bei 250 °C fiir 1 h und anschlieflend fiir 15 h bei 550 °C

Synthese von Zirkoniumoxid dotiert mit Kaliumcarbonat

Die Fillung von Zirkoniumtetrahydroxid erfolgt wie oben beschrieben. AnschlieBend werden 0,9 g (6,5
mmol) Kaliumcarbonat gelost in 20 mL dest. Wasser hinzugeben und der pH-Wert auf 8 eingestellt. Nach
Eindampfen der Suspension wird {iber Nacht bei 100 °C getrocknet und anschlieBend in Luftatmosphire

bei 650 °C fiir 2 h kalziniert (Heizrate 3 K min-).

Synthese von Zirkoniumoxid/Titanoxid dotiert mit Sulfat-Ionen

Die Synthese erfolgte in Anlehnung an die Arbeit von Wu et al. [Wu-20107]. 6,45 g (20 mmol)
Zirkonylchlorid Octahydrat werden in 100 mL iso-Propanol und 24 mL dest. Wasser gelost. Nach dem
Erhitzen auf 80 °C werden 22,74 g (80 mmol) Titantetraisopropixid Ti(OCH(CHs).).) in 22 mL iso-
Propanol hinzu getropft. Mittels 25%iger NHs-Losung wird der pH-Wert auf 8 eingestellt und die
Losung anschlieend 4 h unter Riickfluss gekocht.

Der weille Niederschlag wird filtriert, mit dest. Wasser gewaschen und im Trockenschrank bei 100 °C
getrocknet.

Anschliefend wird das Pulver mit 16 mL 1 M Schwelfesdure aufgenommen und 72 h geriihrt.

Nach Trocknen der Suspension bei 100 °C fiir 12 h wird das Pulver 8 h bei 550 °C unter Luftatmosphére
(9,6 mL min-') kalziniert.

Der Katalysator wird anschiefend mittels Glycerol in einem Pelletierteller pelletiert und tiber Nacht im

Vakuumtrockenschrank bei 250 °C getrocknet.
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Synthese von Zirkoniumoxid/Titanoxid dotiert mit Nickelsufat
Die Synthese erfolgt analog wie im vorherigen Abschnitt beschrieben, jedoch wird anstelle der
Schwefelsdure 3,76 g (14,3 mmol) Nickelsulfat Hexahydrat in 16 mL dest. Wasser verwendet [Rac-2004].

Der Katalysator wird bei 550 °C fiir 1,5 h unter Luftatmosphire kalziniert.

Synthese H-ZSM-5 Zeolith

Die Synthese der Zeolithe erfolgte in Zusammenarbeit mit Prof. Stefan Ernst (TU Kaiserslautern).

In eine Losung aus 1,6 g NaOH und 82 mL Wasser werden 11,1 g Kieselsol (Ludox® AS 40, 40 % (g g)
Siliziumdioxid in Wasser gegeben. Dazu wird eine Losung aus 2,5 g Tetrapropylammoniumbromid in 78
mL Wasser und 0,2 g Natriumaluminat in 10 mL Wasser unter Riihren hinzugefligt. Der pH-Wert wird
mit konz. Schwefelsdure eingestellt (pH 11).

Die Bildung des Zeolithen erfolgt im Edelstahlautoklaven bei 180 °C tiber 5 Tage (Rotation mit 50
Umdrehungen pro Minute). Nach Abkiihlen des Autoklaven mit Wasser wird das Produktgemische
anschliefen filtriert, dreimal mit dest. Wasser gewaschen und anschlieBend bei 100 °C getrocknet.
Anschliefend wird einem Ionenaustausch im Zeolithen zur Bildung Brensted-acider Zentren
durchgefiihrt. 1 g des Zeolithen werden in 100 mL. Wasser mit 1 g Ammoniumnitrat suspendiert und
nach 3 h bei 80 °C mit dest. Wasser gewaschen. Das Verfahren wird zweimal wiederholt. Der Zeolith
(Ammoniumform) wird anschlieBend 24 h bei 100 °C getrocknet und bei 450 °C kalziniert.

Es wurden Zeolithe mit einem Si/Al-Verhiltnis von 100, 90 und 25 fiir die Untersuchungen hergestellt.

4.1.3.2. Batch-Versuche

Versuche im Batch-Reaktor dienten einer ersten Aktivititsanalyse der Katalysatoren.

Die Versuche wurden bei 350 °C, 250 bar und 30 min Reaktionszeit durchgefiihrt.

Der erzielte Umsatz der 10 % (g g*') Ethanollosung mit jeweils 1 % (g g') des Katalysators in Pulverform
ist in Abbildung 4-7 dargestellt.
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Abbildung 4-7: Umsatz einer 10 % (g g!) Ethanol-Lésung im Batch-Reaktor mit
verschiedenen Zusidtzen (1 % (g g'!)) bei 250 bar, 350 °C und einer Reaktionszeit von

30 min.

Ohne Katalysator wird ein Umsatz von 5 % erzielt. Die sulfonierten Aktivkohlen fiihrten zu einer
geringen Umsatzsteigerung auf 11 % (Kugelkohle) sowie 20 % mit Kokosnusskohle und Steinkohle.
Der hochste Umsatz wurde mit dem Kompositkatalysator (PCSO3H) erzielt.

Zwar zeigten alle eingesetzten Katalysatoren eine deutliche Aktivitit, bezogen auf die Stabilitdt waren

sie nach den Versuchen in ihrer Struktur jedoch zerstort.

Neben den Katalysatoren auf Aktivkohlebasis wurden Zusitze auf Basis von Metalloxiden und Zeolithen

untersucht. Die Ergebnisse der Versuche im Batch-Reaktor sind in Abbildung 4-8 dargestellt.
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Abbildung 4-8: Umsatz einer 10 % (g g!) Ethanol-Lésung im Batch-Reaktor mit
verschiedenen Zusidtzen (1 % (g g'!)) bei 250 bar, 350 °C und einer Reaktionszeit von

30 min.

Auch mit diesen Zusitzen konnte eine deutliche Umsatzsteigerung verzeichnet werden auf bis zu 54 %
(H-ZSM-5 Si/Al 90).

Von den Cer(IV)sulfat dotierten Zinkoniumoxiden erwies sich Variante 4 als am aktivsten (87 %), dhnlich
hohe Umsidtze wurden durch die Nickel(Il)sulfat-Dotierung erreicht. Die abfallende Aktivitit bei
Variante 4 der ZrO.-Ce(SO.).-Ratalysatoren ist durch Sintereffekte bei der langen Kalzinierzeit von 15 h
zu erkldren.

Bei den Zeolithen konnte der hochste Umsatz (54 %) durch den Zeolith mit dem hoheren Si-Al-Verhiltnis
erzielt werden. Wird der Zeolith in seiner Natriumform eingesetzt, ist erwartungsgemill keine
katalytische Wirkung festzustellen.

Die eingesetzten Zeolithen erwiesen sich unter Reaktionsbedingungen jedoch nur bedingt als stabil. Nach
der Reaktionszeit konnten nur 20 % des Katalysators zuriickgewonnen werden, im Gegensatz zu den
Zirkonium-RKatalysatoren, deren Riickgewinnungsrate bei rund 90 % lag.

Eine Quantifizierung der gewonnen Gasmenge war apparativ nicht moglich. Die Analyse der Gasphase

per IR-Spektroskopie zeigte jedoch Ethylen eindeutig als Hauptprodukt der Reaktion.
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4.1.3.3. CSTR-Versuche

Versuche im kontinuierlichen Riihrkessel wurden durchgefiihrt, um den zeitlichen Verlauf der
katalytischen Wirkung und damit Stabilitdt der Katalysatoren besser einschétzen zu kénnen.

Der Einsatz im Riihrkessel erforderte das Pelletieren der Katalysatoren.

Die Reaktionen wurden bei 350 °C, 350 bar und 120 s Verweilzeit durchgetiihrt. Die Ergebnisse sind in
Abbildung 4-9 dargestellt.
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Abbildung 4-9: Umsatz einer 10 % (g g'!) Ethanol-Ldsung im CSTR mit verschiedenen
Zusdtzen als heterogener Katalysator bei 350 bar, 350 °C und einer Verweilzeit von

120 s.

Die hochste katalytische Wirkung zeigte der Zeolith sowie der Kompositkatalysator PCSO3H. Allerdings
erwiesen sich beide Katalysatoren als nicht stabil iiber einen Zeitraum von mehreren Stunden. Nach
160 min sinkt der Umsatz an Ethanol beim Zeolithen von 28% (nach 50 min) auf nahezu null, beim
PCSO3H von 14 aut 6 %.

Die Zirkoniumoxid-Katalysatoren zeigten bereits nach 50 min nur noch eine geringe Ethanolumsetzung

(<5 %).

Da sich Zeolithe in den Versuchen als heterogene Katalysatoren als mit Abstand am effektivsten erwiesen
haben, wurde die Reaktionsbedingungen variiert, um den Einfluss auf die Stabilitit- und Aktivitit
untersuchen zu kénnen.

Um den Einfluss der Pelletierproblematik moglichst auszuschlieBen, wurden industriell gefertigte H-

ZSM-5 Zeolithe (H-MFI1-27) der Fa. Stidchemie mit einem Si-/Al-Verhiltnis von 27 eingesetzt.
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In Abbildung 4-10 sind die Ergebnisse der Temperaturvariation zwischen 200 und 390 °C bei 3850 bar

und 120 s Verweilzeit dargestellt.
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Abbildung 4-10: Umsatz einer 10 % (g g!) Ethanol-Ldsung im CSTR mit H-MFI 27 als
heterogener Katalysator bei 350 bar, Temperaturen von 200-390 °C und 120 s

Verweilzeit.

Wihrend bei 200 °C noch keine katalytische Wirkung auf die Umsetzung von Ethanol festzustellen ist,
steigt der Umsatz mit steigender Temperatur an. Bereits bei 250 °C kommt es zur Verdoppelung des
Umsatzes, der maximale Umsatz von 46 % wird bei 890 °C festgestellt. Gleichzeitig erfolgt bei allen
Temperaturen iiber 250 °C eine Umsatzabnahme im Laufe der Reaktionszeit. Bei 390 °C zeigt sich jedoch
eine Verlangsamung der Aktivitdtsabnahme im Vergleich zu den iibrigen Temperaturen.

Zur weiteren Optimierung der Reaktionsbedingungen wurde daher bei 390 °C der Einfluss des Druckes
auf die Reaktion untersucht. Die Verweilzeit wurde konstant bei 120 s gehalten und der Druck zwischen

250 und 350 bar variiert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 4-11 dargestellt.
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Abbildung 4-11: Druckeinfluss auf den Umsatz von Ethanol unter Einsatz des

Katalysators H-MFI-27 (10 % (g g “!) Ethanol, 390 °C, VWZ 120 s).

Auch hier ist eine Abnahme der Aktivitit des Katalysators mit der Reaktionszeit festzustellen, die sich
aber als unabhingig vom Druck erweist. Wihrend der Umsatz an Ethanol bei 300 und 350 bar

weitestgehend gleich ist, ist bei 250 bar eine Umsatzsteigerung um 5 bis 10 % festzustellen.

Um zu untersuchen ob die Umsatzkurve auf einen konstanten Wert zuliduft oder ob die Stabilitit des
Zeolithen mit der Zeit immer mehr abnimmt wurden weitere Langzeitversuche durchgefiihrt. Die
Bedingungen wurden auf die fiir diesen Katalysator ermittelten optimalen Bedingungen (390 °C und
250 bar sowie 120 s Verweilzeit) eingestellt.

In Abbildung 4-12 sind die Ergebnisse dargestellt.
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Abbildung 4-12: Umsatz einer 10 % (g g'!) Ethanol-Ldsung im CSTR mit H-MFI 27 als

heterogener Katalysator bei 250 bar, 390 °C und 120 s Verweilzeit.

Auch nach 17 h Reaktionszeit lduft der Umsatz nicht auf einen konstanten Wert zu, sondern nimmt

kontinuierlich ab. Es ist daher davon auszugehen, dass ein kontinuierlicher Zerfall des Zeolithen zu einer

langsamen Deaktivierung fiihrt.
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4.1.4.Hydratisierung von Ethylen

Zum besseren Verstindnis der Reaktion wurde die Riickreaktion von Ethylen zu Ethanol in einer Reihe
von Batch-Versuchen niher untersucht. Die Versuche wurden im Batch-Reaktor durchgefiihrt. Der
Reaktor wurde 15 min mit Helium gespiilt. AnschlieBend wurde die Gasphase tiber der Losung bis zum

gewiinschten Druck mit Ethylen beaufschlagt. Die erzielten Ergebnisse sind in Abbildung 4-13

dargestellt.
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Abbildung 4-13: Ausbeute an Ethanol bei der Umsetzung von Ethylen in Wasser,

Verweilzeit 30 min.

Ohne Zusatz wurden bei Temperaturen von 300 °C (100 bar) und 850 °C (170 bar) und einer Verweilzeit
von 30 min bzw. 180 min nur sehr geringe Mengen an Ethanol gebildet (0,65 % und 0,2 %).
Aluminiumtriflat oder Essigsdure als saure homogene Katalysatoren fiihrten zu keiner
Umsatzsteigerung. Durch den Zusatz von Zeolithen (Typ HZSM-5) liel3 sich die Ausbeute hingegen auf

17,3 % erhohen.
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4.1.5.Phasenverhalten und Dichtemessung

Untersuchung Phasenverhalten

Um eine Mehrphasigkeit der Losung unter Reaktionsbedingungen bei der Betrachtung der Reaktion
ausschlieBen zu kénnen, wurden Versuche in einer Sichtzelle ausgetiihrt. Die Sichtzelle wird anstelle des
Reaktors in die Hochdruckanlage eingebaut. Uber zwei Saphirfenster ist ein Blick in den Reaktor moglich.

Abbildung 4-14 zeigt die Ethanollosung bei 300 bar und 890 °C.

Abbildung 4-14: Blick in das innere der Sichtzelle wadhrend der Umsetzung einer 10 % (g
g!) Ethanolldsung bei 300 bar, 390 °C und 120 s Verweilzeit.

Unter Reaktionsbedingungen ist damit von einer homogenen Losung auszugehen.

Dichtebestimmung

Wihrend die Dichte von reinem Wasser in einem weiten Bereich von Temperatur und Druck
literaturbekannt ist [Nis-20097, sind die Dichten alkoholischer Losungen unter den untersuchten
Bedingungen weitgehend unbekannt.

Mittels einer Dichtemessanlage bestehend aus einem Biegeschwinger-Prototyp der Firma Anton Paar
(DMA-HDT) mit einem modifizierten DMA-5000 Steuerungsrechner wurde die Dichte der
Ethanollosung unter Reaktionsbedingungen bestimmt. Die Ergebnisse im Vergleich zu Literaturwerten

der Dichte von Wasser unter diesen Bedingungen sind in Abbildung 4-15 und Tabelle 6 dargestellt.

Tabelle 6: Dichte einer 10 % (g g!) Ethanollésung und die Dichte von Wasser [Nis-2009]

bei verschiedenen Temperaturen und 350 bar.

T p(Wasser) p(l—Ethanol)
/°C / kg m / kg m
300 757 743
320 723 701
340 682 654
350 660 629
360 632 600
370 606 567
380 569 523
390 523 482
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Abbildung 4-15: Vergleich der Dichte einer 10 % (g g!) Ethanolldsung in Abhidngigkeit

der Temperatur mit der Dichte von Wasser [Nis-2009].

Die bestimmte Dichte der Ethanollosung weicht geringtfiigig (2 — 8 %) von der literaturbekannten Dichte

von Wasser ab. Die gemessenen Dichten wurden fiir die kinetischen Untersuchungen zur Berechnung

der Verwellzeit im Reaktor verwendet.
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4.2 . Diskussion der Dehydratisierung von Ethanol

Fir die Reaktion von Ethanol in tiberkritischem Wasser ist neben der gewiinschten Dehydratisierung zu
Ethylen die Bildung von Diethylether denkbar. Dieser wurde jedoch nur in geringen Mengen bei der
Reaktion mit Zinksulfat als Zusatz detektiert. Des Weiteren ist die Zersetzungsreaktion zu Synthesegas

moglich.

C,H50C,Hs

+ EtOH
/HZO

\ -H,0

+H,0

Bei der Variation der Temperatur steigt der Umsatz von Ethanol mit der Temperatur an, unterbrochen

von einem kleinen Abfall um den kritischen Punkt. Dieses Verhalten wurde bereits in vorherigen Arbeiten
tiir andere Alkohole beobachtet [Hen-20047], [Ric-20027]. Der Reaktionsverlauf folgt damit dem Abfall
des Kw-Wertes beim Ubergang zu iiberkritischen Bedingungen. Bei hsheren Temperaturen dominiert
dagegen der thermodynamische Effekt und der Umsatz an Ethanol steigt wieder an. Betrachtet man die
Versuche bei Temperaturen iiber 450 °C, so zeigt sich, dass ab einer Temperatur von 525 °C die
Vergasungsreaktion zu Kohlenmonoxid, Wasserstoff, Methan und Kohlendioxid dominiert. Dies wird
noch einmal verstarkt bei Verweilzeiten {iber 5 min.

Die direkte Umsetzung von Ethanol zu Ethylen erfolgt daher nur mit maximal 10 %, wihrend hohere
Temperaturen zu einer Zersetzung fithren. Es wurden daher Versuche mit verschieden Katalysatoren fir
die Reaktion durchgefiihrt. Bereits Anfang der 90er Jahre zeigten Antal et al. in ihren Arbeiten die
Moglichkeit der Umsetzung von Ethanol zu Ethylen in iiberkritischem Wasser mit dem Einsatz saurer
Katalysatoren. Sie verwendeten 0,01 mol L-' Schwefelsdure als katalytischen Zusatz und erzielten damit
Ausbeuten von bis zu 40 %.

Dieser Einfluss von Schwefelsdure als Katalysator konnte in Batch-Versuchen nachvollzogen werden, es
traten jedoch Probleme durch starke Korrosion auf. Als weniger korrosive Siure wurde Essigsiure
eingesetzt, die jedoch eine deutlich geringere Aktivitit bei Temperaturen nahe dem kritischen Punkt und
eine mangelnde Stabilitéit bei hoheren Temperaturen zeigte.

Aluminiumsulfat zeigte eine gute katalytische Wirkung, jedoch ist die Loslichkeit unter
Reaktionsbedingungen duflerst gering, sodass von einem Einsatz in einer kontinuierlich betriebenen
Versuchsapparatur abgesehen wurde.

Zinksulfat hatte sich in Bezug auf die Dehydratisierung von Diolen als sehr effektiv erwiesen. Auch in
Zusammenhang mit lingerkettigen bzw. verzweigten Monoalkoholen wie 1-Butanol und Isopropanol

wurde der Umsatz deutlich gesteigert. Mit Ethanol wurde jedoch kein Eftekt beobachtet. Dies bestitigt
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die Vermutung, dass Ethanol auf Grund des weniger stabilisierten Carbokations am schwierigsten zu

dehydratisieren ist.

Es wurden verschiedene Festkorper als heterogene Katalysatoren untersucht, basierend auf den
literaturbekannten positiven Einfluss auf die Dehydratisierung in der Gasphase. So wurden verschiedene
sulfatierte Zirkoniumdioxide, Alumosilikate und sulfonierte Aktivkohlen pripariert und der katalytische
Eftekt analysiert.

Wihrend durchweg ein positiver Einfluss auf den Umsatz an Ethanol festgestellt wurde, erwies sich
erwartungsgemil die Stabilitdt unter den Reaktionsbedingungen als grofites Hindernis.

Die vielversprechendsten Ergebnisse wurden mit einem H-ZSM-5- Zeolith der Siidchemie AG mit einem
Si/Al-Verhiltnis von 27 erzielt. Hier konnten zu Beginn Umsiitze von iiber 50 % bei 390 °C, 250 bar und
120 s Verweilzeit realisiert werden. Jedoch wurde auch hier in Langzeitversuchen eine Deaktivierung,
vermutlich durch Desaluminierung des Zeolithen, festgestellt. Dennoch betrug nach 17 h der Umsatz
immer noch 20 %.

Als Hauptprodukt wurde bei allen Reaktionen in qualitativen Analysen Ethylen analysiert.

Zum besseren Verstindnis der Reaktion wurde die Riickreaktion von Ethylen zu Ethanol unter den
untersuchten Bedingungen betrachtet. Lediglich mit dem Zusatz von Zeolithen kam es zu einer

nennenswerten Umsetzung des Ethylens.
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4.3. Dehydratisierung von 1l-Butanol

4.3.1. Reaktion ohne Zusatz

Die Dehydratisierung von 1-Butanol wurde in ersten Versuchen ohne Zusatz im CSTR untersucht. Als
Feed diente eine 5 % (g g-!) 1-Butanollosung. Die Verweilzeit der Reaktanden im Reaktor wurde konstant
auf 120 s, der Druck auf 350 bar eingestellt. Die Temperatur wurde im Bereich von 850-390 °C variiert.
Die Ergebnisse sind in Abbildung 4-16 dargestellt.
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Abbildung 4-16: Butanol-Umsatz als Funktion der Temperatur (5 % (g g'!) 1-Butanolldsung

ohne Zusatz bei 350 bar und einer Verweilzeit wvon 120 s).

Im Gegensatz zu tert-Butanol, welches bereits ohne Zusatz bei diesen Bedingungen dehydratisiert

werden konnte, werden mit 1-Butanol nur sehr geringe Umsitze von maximal 3 % detektiert.

Versuche in der Korrosionsanlage erlaubten die Untersuchung der Dehydratisierung bei Temperaturen
bis 700 °C. Die Umsetzung von 1-Butanol wurde in der Anlage in einem Temperaturbereich von 400 bis
600 °C betrachtet. Die Verweilzeit im Reaktor betrug 5 min. Der Druck wurde auf 350 bar eingestellt, als
Feed wurden eine 5 %ige 1-Butanollosung eingesetzt. Die Zusammensetzung der Gasphase wurde mittels
IR-Spektroskopie ermittelt. Eine Quantifizierung des Gasflusses war auf Grund von Problemen durch
Druckschwankungen apparativ nicht méglich. Der Umsatz sowie die Konzentration von n-Buten in der

Gasphase sind in Abbildung 4-17 dargestellt.
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Abbildung 4-17: 1-Butanol-Umsatz und die Konzentration von n-Buten in der Gasphase in
Abhiangigkeit der Temperatur bei 5 min Verweilzeit und 350 bar (5 % (g g™)

1-Butanollésung ohne Zusatz).

Die Messungen zeigen einen Umsatz bis 500 °C unter 15 %. Ab 500 °C ist eine deutliche Zunahme des
Umsatzes zu erkennen. Bei 600 °C erfolgt eine nahezu quantitative Umsetzung des 1-Buanols.
Die qualitative Analyse der Gasphase zeigt jedoch einen abnehmenden Anteil von n-Buten. Gleichzeitig

werden verstirkt die Vergasungsprodukte Kohlendioxid und Kohlenmonoxid detektiert.

4.3.2.Dehydratisierung mit Sdurezusatz

Die Zugabe von Sduren zeigte auf die Dehydratisierung von Alkoholen in Wasser unter nah- und
tberkritischen Bedingungen in bisherigen Versuchen einen positiven Einfluss (siehe Tabelle 5).
Schwefelsdure fiihrte jedoch in vorherigen Arbeiten neben einer starken katalytischen Wirkung auf die
Reaktion zu Korrosionsproblemen. Daher wurde in dieser Arbeit Phosphorsiure als alternative, weniger
korrosive Sdure im CSTR-Reaktor untersucht. 1000 ppm (g g') HsPO. wurden hierfiir mit einer
5 % (g g) 1-Butanollosung als Feed vermischt. Der Druck wurde auf 350 bar eingestellt und bei 350 °C

die Verweilzeit variiert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 4-18 dargestellt.
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Abbildung 4-18: Umsatz 1l-Butanol und Ausbeuten an 2-Butanol, 1-Buten und cis/trans-2-

Buten als Funktion der Verweilzeit (5 % (g g™!) l-Butanolldsung mit 1000 ppm (g g™!)
H3PO; bei 350 bar und 350 °C).

Der Zusatz von Phosphorsédure fiihrte zu einem deutlichen Anstieg des Umsatzes an 1-Butanol. Als
Produkte wurden 2-Butanol in der Fliissigphase, sowie ein Gemisch aus 1-Buten und cis-/trans-2-Buten
in der Gasphase detektiert.

Der maximale Umsatz lag bei 81 % mit czs- und trans-2-Buten als Hauptprodukten. Bei der lingsten
Verweilzeit im Reaktor war der Gasstrom jedoch so gering, dass die Zusammensetzung nicht quantifiziert
werden konnte. Es traten zudem im Laufe der Messung erhebliche Probleme durch Verstopfung der
Anlage zwischen Reaktor und Kiihler auf. Vermutlich kam es bei diesen Bedingungen zu leichter
Korrosion, die letztendlich zur Bildung schwerloslicher Metallphosphate und zur Verstopfung der
Rohrleitung fiihrte.

Da bei hoheren Temperaturen nahe dem kritischen Punkt von Wasser nicht mit einer Verbesserung der
Korrosionsproblematik und Salzlgslichkeit zu rechnen ist, wurde auf weitere Temperaturvariationen mit

Phosphorsédurezusatz verzichtet.

4.3.3. Dehydratisierung mit Zinksulfat-Zusatz

Zinksulfat hatte sich bereits bei einer groflen Anzahl von Dehydratisierungsreaktionen von Alkoholen in

Wasser unter nah- und {berkritischen Bedingungen als wirkungsvoller Katalysator erwiesen
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[Ott-20057. In ersten Versuchen zeigte es auch einen positiven Einfluss auf’ die Umsetzung von 1-
Butanol, jedoch wurden zu diesem Zeitpunkt nur der Umsatz betrachtet und die entstehenden Produkte
nicht analysiert [Hen-2004].

In der vorliegenden Arbeit wurde der Einfluss von verschiedenen Zinksulfatkonzentrationen auf das
komplette Produktspektrum bei verschiedenen Temperaturen quantifiziert. Das Salzadditiv wurde vor
der Reaktion in der Feedlosung gelst. Die Butanolkonzentration im Feed betrug 5 % (g g'). Der Druck
wurde bel allen Versuchen auf 850 bar im CSTR-Reaktor eingestellt. Neben der Temperaturvariation

wurde jeweils eine Verweilzeitvariation von 30 bis 400 s durchgetiihrt.

Temperatur-/VIWZ-Variation

Die Dehydratisierung von 1-Butanol wurde bei 350, 360, 370, 380 und 390 °C mit dem Zusatz von
Zinksulfat untersucht. Hierbei wurde fiir jede Temperatur die Verweilzeit von 30 bis 180 s, bei den beiden
hochsten Temperaturen bis 400 s, variiert. In Abbildung 4-19 sind die Umsitze von 1-Butanol mit einem

Zusatz von 400 ppm (g g') Zinksulfat dargestellt.
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Abbildung 4-19: 1-Butanol-Umsatz in Abh&ngigkeit der Verweilzeit (5 % (g g™!)
1-Butanolldsung mit 400 ppm (g g-!) ZnSO; bei 350, 360, 370, 380 und 390 °C und
350 bar).

Die Zugabe des Zinksulfates fiihrte zu einer Umsatzsteigerung im Vergleich zur Reaktion ohne Zusatz

oder mit Sdurezusatz.

Ergebnisse und Diskussion 56



Dabei steigt der Umsatz mit der Temperatur an, von 29 % bei 350 °C bis 64 % bei 390 °C und 180 s
Verweilzeit. Der maximale Umsatz bei diesen Versuchen (73 %) wird bel einer Temperatur von 390 °C
und einer Verweilzeit von 400 s erreicht. Gleichzeitig zeigt die Variation der Verweilzeit, dass sich der
Umsatz ab 250 s einem Grenzwert nihert. Es wird nur eine kleine Steigerung bis 400 s Verweilzeit

verzelichnet.

Als Beispiel der Produktverteilung ist in Abbildung 4-20 exemplarisch die Ausbeute der Produkte fiir die
Umsetzung bei 890 °C dargestellt.
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Abbildung 4-20: 1-Butanol-Umsatz sowie die Ausbeuten an 2-Butanol, 1-Buten und
cis/trans-2-Buten in Abhdngigkeit der Verweilzeit (5 % (g g™!) 1-Butanolldsung mit
400 ppm (g g!) ZnSO; bei 390 °C und 350 bar).

Dem Umsatz von 1-Butanol folgend steigt die Ausbeute an gastérmigen Produkten, per IR-Spektroskopie
als ein Gemisch aus 1-Buten und czs-/trans-2-Buten verifiziert, mit der Verweilzeit an. Als Hauptprodukte
konnten trans-2-Buten und c¢is-2-Buten gefolgt von 1-Buten quantifiziert werden. 2-Butanol wurde in der
Flissigphase mit einer Ausbeute von maximal 5,7 % detektiert.

Die Selektivitit zu den Produkten bei der Dehydratisierung von 1-Butanol bei 350, 360, 370 und 380 °C

erwies sich als weitestgehend analog zur Selektivitit bei 390 °C und damit temperaturunabhingig.
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Betrachtet man das Selektivitits-Umsatz-Diagramm des kompletten Produktspektrums, so fillt auf, dass
die Reaktion zu 2-Butanol, sowie zu den Gasen, weitgehend unabhingig von der Verweilzeit und dem

Umsatz an 1-Butanol ist. (sieche Abbildung 4-21).
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Abbildung 4-21: Selektivitdt zu 2-Butanol, cis/trans-2-Buten und 1-Buten in
Abhingigkeit des Umsatzes einer 5 % (g g!) 1l-Butanolldsung mit 400 ppm (g g!) ZnSO,4
bei 390 °C und 350 bar.

Diese Ergebnisse wurden analog fiir die Temperaturen 350, 360, 370 und 380 °C bestitigt.

Variation Konzentration Katalysator

Um den Einfluss des Katalysators auf die Reaktion ndher zu untersuchen, wurde eine Variation der
Katalysatorkonzentration durchgefiihrt. Der Umsatz sowie die Ausbeute der einzelnen Produkte wurden
bei einer Zinksulfatkonzentration von 700 und 1000 ppm (g g) fiir 350, 360, 370, 380 und 390 °C und
einer jeweiligen Variation der Verweilzeit von 380 bis 180 s bestimmt. Eine Ubersicht der

Temperaturabhidngigkeit des 1-Butanolumsatzes ist in Abbildung 4-22 dargestellt.
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Abbildung 4-22: 1-Butanol-Umsatz bei 350, 360, 370, 380 und 390 °C, 350 bar und 180 s
Verweilzeit (5 % (g g™!) 1l-Butanolldsung ohne Zusatz und mit 400, 700 und
1000 ppm (g g!) ZnSO).

Durch die Erhohung der Katalysatorkonzentration konnte der maximale Umsatz an 1-Butanol von 79 %
schon nach einer Verweilzeit von 180 s erreicht werden. Die erhohte Konzentration an Zinksulfat fiihrte
Jedoch bei einigen Versuchen zu Problemen durch geringe Salzléslichkeit. Es kam in Einzelfillen zu einer
Verstopfung der Anlage. Durch Spiilen mit einer 5 % (g g') Essigsidurelosung konnten diese beseitigt
werden.

Exemplarisch ist dies in Abbildung 4-23 fiir die Selektivitit zu frans-2-Buten dargestellt, welches als
Hauptprodukt gebildet wurde. Das Verhiltnis der gebildeten Produkte blieb iiber die Variation der

Katalysatorkonzentration gleich.
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Abbildung 4-23: Selektivitdt zu trans-2-Buten in Abhidngigkeit des Umsatzes einer
5 % (g g') 1-Butanol mit 400, 700 und 1000 ppm (g g'!) ZnSO; bei, 390 °C und 350 bar.

Die Versuche ergaben, dass die Erhéhung der Katalysatorkonzentration zwar zu einer Umsatzsteigerung

tiihrt, jedoch keinen Einfluss auf die Produktverteilung zeigt.

4.,3,4 . Phasenverhalten / Dichtemessung

Untersuchung Phasenverhalten

Fur die kinetische Untersuchung der Reaktion ist eine essentielle Frage ob sich im Reaktor unter
Versuchsbedingungen mehr als eine Phase ausbildet. Die Existenz von mehr als einer Phase konnte
Einfluss auf die Kinetik (durch Stofftransportlimitierungen) und auf die Verteilung des Produktspektrums
haben. Aus diesem Grund wurde in einer Sichtzelle die Reaktion niher untersucht. Die Sichtzelle wird
anstelle des Reaktors in die Hochdruckanlage eingebaut. Uber zwei Saphirfenster ist ein Blick in den
Reaktor moglich. Abbildung 4-24 zeigt die Umsetzung einer 5 % (g g') 1-Butanol-, bzw. 2-Butanollésung
mit 400 ppm (g g') Zinksulfat bei 300 bar, 390 °C und 120 s Verweilzeit.
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5% (g g'l) 1-Butanol 5% (g g'l) 2-Butanol
mit 400 ppm (g g‘l) ZnSO, mit 400 ppm (g g'l) ZnSO,

Abbildung 4-24: Blick in das Innere der Sichtzelle bei der Umsetzung einer 5 % (g g™')
1-Butanol- und 2-Butanolldsung mit 400 ppm (g g'!) ZnSO; bei 300 bar, 390 °C und 120 s
Verweilzeit.

Die Losung im Reaktor blieb wihrend der Reaktion stets einphasig. Auch die Bildung von gastérmigen

Olefinen fiihrte nicht zu der Ausbildung einer zweiten Phase.

Wihrend die Dichte von reinem Wasser in einem weiten Bereich von Temperatur und Druck
literaturbekannt ist [Nis-20097, sind die Dichten alkoholischer Losungen unter den untersuchten
Bedingungen weitgehend unbekannt. Aus diesem Grund wurden Dichtemessungen der eingesetzten 1-
Butanollosung durchgefiihrt. Zur Bestimmung wurde ein Biegeschwinger-Prototyp der Firma Anton
Paar (DMA-HDT) mit einem modifizierten DMA-5000 Steuerungsrechner verwendet. Um eine Reaktion
des Butanols wihrende der Messung zu verhindern, wurde Natriumsulfat der Losung zugesetzt. Versuche
im Batch-Reaktor hatten ergeben, dass dadurch auch bei langen Verweilzeiten die Umsetzung von

Butanol verhindert werden kann. Die Ergebnisse sind in Tabelle 7 und Abbildung 4-25 dargestellt.

Tabelle 7: Dichte einer 5 % (g g™!) 1-Butanolldésung und die Dichte von Wasser [Nis-

2009] bei verschiedenen Temperaturen und 350 bar.

T p(Wasser) p(l—Butanol)
/°C / kg m / kg m
300 757 748
320 723 713
340 682 669
350 660 646
360 632 618
370 606 591
380 569 553
390 528 509
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Abbildung 4-25: Vergleich der Dichte einer 5 % (g g™!) 1-Butanolldsung mit
1000 ppm (g g!) Natriumsulfat in Abh&ngigkeit der Temperatur mit der Dichte von Wasser
[Nis-2009].

Wie in Abbildung 4-25 zu sehen, weicht die Dichte der Butanollésung im untersuchten
Temperaturbereich nur gering (1,2-3,6 %) von der literaturbekannten Dichte von Wasser ab.
Die gemessenen Dichten wurden fiir die kinetischen Untersuchungen zur Berechnung der Verweilzeit im

Reaktor verwendet.
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4.4 . Dehydratisierung von 2-Butanol

Als Nebenprodukt bei der Dehydratisierung von 1-Butanol wurde 2-Butanol mit einer Selektivitdt von
knapp 10 % gebildet. Zum besseren Verstindnis der Reaktion wurde daher die Dehydratisierung von

2-Butanol unter gleichen Prozessbedingungen untersucht.

4.4.1. Reaktion ohne Zusatz

Es wurde eine Verweilzeitvariation von 30-400 s bei Temperaturen von 350 bis 390 °C durchgetiihrt. Der

Druck wurde konstant auf 350 bar eingestellt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 4-26 zu finden.
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Abbildung 4-26: 2-Butanol-Umsatz in Abhangigkeit der Verweilzeit bei 350, 360, 370,
380 und 390 °C und 350 bar (5 % (g g!) 2-Butanolldsung ohne Zusatz).

Im Gegensatz zur Reaktion von 1-Butanol, welches ohne Zusatz nur zu einem geringen Teil von maximal
3% reagierte, lassen sich mit 2-Butanol unter diesen Bedingungen Umsitze tiber 70 % erzielen. Die
Reaktivitit steigt, wie erwartet, mit der Temperatur an. Auftillig ist, dass ab einer Temperatur von
870 °C keine signifikante Beschleunigung der Reaktion durch eine weitere Temperaturerhchung
testzustellen ist.

Das Produktspektrum wurde per HPLC und IR-Spektroskopie quantifiziert, ein Auszug der Ergebnisse
ist in Abbildung 4-27 fiir eine Temperatur von 390 °C zu finden. Die Produktverteilung bei den anderen

untersuchten Temperatururen (850-380°C) erwies sich als weitgehend analog.
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Abbildung 4-27: 2-Butanol-Umsatz sowie die Ausbeuten an 1-Buten und cis/trans-2-Buten
in Abhingigkeit der Verweilzeit bei 390 °C und 350 bar (5 % (g g!) 2-Butanolldsung

ohne Zusatz).

Erwartungsgemil werden erneut die thermodynamisch stabilsten Olefine trans- und cis-2-Buten als
Hauptprodukt gebildet. Als weiteres Produkt entsteht 1-Buten. Auftillig ist, dass bei den Versuchen zur
Dehydratisierung von 2-Butanol kein 1-Butanol als Nebenprodukt in der fliissigen Phase detektiert

wurde.
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4.4.2.Einfluss von Zinksulfat

Zur Untersuchung des Einflusses von Zinksulfat auf die Umsetzung von 2-Butanol wurden
400 ppm (g g') des Salzes zur Feedlosung hinzugetiigt. Es wurde wiederum bei Temperaturen von 350

bis 390 °C die Verweilzeit variiert. Die Ergebnisse zum Umsatz von 2-Butanol sind in Abbildung 4-28

dargestellt.
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Abbildung 4-28: 2-Butanol-Umsatz in Abhidngigkeit der Verweilzeit bei 350, 360, 370,
380 und 390 °C und 350 bar (5 % (g g'!) 2-Butanolldsung mit 400 ppm (g g-!) ZnSO,).

Bereits die Addition von 400 ppm (g g') Zinksulfat fihrt zu einer deutlichen Beschleunigung der
Reaktion. Schon nach 30 s ist der maximale beobachtete Umsatz an 2-Butanol erreicht. Bei der
Temperaturerhohung auf 360 °C ldsst sich noch ein beschleunigender Effekt auf die Umsetzung von
2-Butanol erkennen, die Verléufe fiir die Temperaturen 370- 390 °C sind hingegen nahezu deckungsgleich
mit einem maximalen Umsatz von 90 %. Die Verlingerung der Verweilzeit von 30-180 s fiihrt ebenfalls
zu keiner Umsatzsteigerung mehr. Es stellt sich ein Gleichgewicht ein.

Die Produktverteilung erwies sich, wie in den vorherigen Versuchen ohne Zusatz, als weitestgehend
temperaturunabhingig. Als Beispiel sind in Abbildung 4-29 die Ausbeuten der gebildeten Produkte fiir
die Umsetzung bei 890 °C dargestellt.
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Abbildung 4-29: 2-Butanol-Umsatz sowie die Ausbeuten an 1-Buten und cis/trans-2-Buten
in Abhingigkeit der Verweilzeit bei 390 °C und 350 bar (5 % (g g'!) 2-Butanolldsung mit
400 ppm (g g™!) ZnSO4).

Wie bei der Reaktion ohne Salzzusatz stellen die beiden cis- und trans-Olefine die Hauptprodukte dar.

Daneben wird 1-Buten gebildet. Auch hier ist keine Reaktion von 2-Butanol zu 1-Butanol zu beobachten.

Die Selektivitit zu den Produkten ist in Abbildung 4-30 vergleichend fiir die Umsetzung mit und ohne
Salzzusatz dargestellt.

Ohne Zusatz 100 400 ppm (g g) ZnSO,
A trans-2-Buten # cis-2-Buten ® 1-Buten A trans-2-Buten # cis-2-Buten ® 1-Buten
80
xR
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Abbildung 4-30: Selektivitdt zu cis/trans-2-Buten und 1-Buten in Abhidngigkeit des
2-Butanol-Umsatzes bei 390 °C und 350 bar (5 $ (g g!) 2-Butanolldsung ohne Zusatz (links)
und mit 400 ppm (g g!) ZnSO; (rechts)).
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Die Selektivitit-Umsatz-Diagramme zeigen keine Abhingigkeit der Selektivititen von der
2-Butanolumsetzung. Ebenso ist auftillig ist, dass die Zugabe von Zinksulfat nur einen geringen Einfluss

auf die Produktverteilung aufweist.
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4.5. Diskussion zum Mechanismus der Dehydratisierung von Butanol

Die Experimente ohne Zusatz im CSTR-Reaktor und der Korrosionsanlage zeigen, dass bis 450 °C von
einer Dehydratisierung des 1-Butanols zu n-Butanol mit geringem Umsatz kleiner 9 % auszugehen ist.
Ab 500 °C fiihrt die Vergasungsreaktion des 1-Butanols zu Kohlendioxid und Kohlenmonoxid hingegeben

zu einer deutlichen Umsatzsteigerung.
o \ /—™\ + /
/\)OH <459’C" /\/ + /\/

>450°C> CO,+ CO
Durch den Zusatz von Sduren oder sauren Salzen wie Zinksulfat ldsst sich der Umsatz der Reaktion von

1-Butanol deutlich steigern. Die Selektivitdt zu den Produkten erwies sich dabei als weitetestgehend

unabhingig von der Salzkonzentration.

Die Eliminierungsreaktion der Dehydratisierung kann tiber zwei verschiedene Reaktionsmechanismen

ablaufen, als E1- oder E2-Reaktion. Beispielhaft ist in Schema 4-1 die Reaktion von 1-Butanol zu 1-Buten

dargestellt.
+
OH OH .
+H 2 o i =
E1: -H +H,0
OH2 -no’

/\) /ﬁ) +H,0"

E2:

Schema 4-1: Eliminierungsreaktionen von 1l-Butanol 2zu 1l-Buten nach dem El- und E2-

Mechanismus.

Eine in-situ Analyse ist auf Grund der anspruchsvollen Reaktionsbedingungen in Wasser nahe dem
kritischen Punkt apparativ kaum moglich. Ein Nachweis des Mechanismus der Dehydratisierung von
Alkoholen unter diesen Bedingungen ist daher schwer zu fiihren. In der Literatur wird fiir die
sdurekatalysierte Dehydratisierung von Ethanol und 1-Propanol ein E2-Mechanismus [Xu-19917], [Ant-
19987 postuliert und fiir die Reaktion von fert-Butanol zu Isobuten ein E1-Mechanismus [ Xu-1994].

Als Produkte der Dehydratisierung von 1-Butanol werden 2-Butanol, 1-Buten und cis-/trans-2-Buten

detektiert. Zwei Reaktionswege sind denkbar und in Schema 4-2 dargestellt.
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Schema 4-2: Mogliche Reaktionsmechanismen zur Dehydratisierung von 1l-Butanol.

Die Versuchsergebnisse lassen Riickschliisse auf den Reaktionsmechanismus zu.

Dem E2-Mechanismus folgend wiirde 1-Butanol zu 1-Buten dehydratisiert. In einem zweiten Schritt ist
als Riickreaktion die Hydratisierung zu 2-Butanol denkbar, dass anschliefend zu den thermodynamisch
stabileren Olefinen cis- und trans-2-Buten reagiert.

Bei einem E1-Mechanismus wiirde sich zuerst das Carbeniumion bilden. Uber einen Wagner-Meerwein-
Mechanismus konnte eine Umlagerung zum stabileren Kation mit der positiven Ladung am sekundéren
Kohlenstoft erfolgen. Aus den Kationen kénnte nun durch Hydratisierung wiederum 2-Butanol gebildet
werden, als auch eine Weiterreaktion zu den Olefinen erfolgen.

Aus der Untersuchung der Reaktionskinetik kann man eine Aussage tiber den vorliegenden Mechanismus
der 1-Butanolumsetzung ableiten.

Die Experimente ergaben einen parallellaufenden Anstieg der Konzentrationen von 2-Butanol und den
Olefinen mit der Verweilzeit. Die Produktverteilung erwies sich dabei als weitgehend konstant tiber den
kompletten Umsatzbereich, wie die Darstellung der Selektivitit gegen den Umsatz von 1-Butanol zeigt.
Die Versuche legen damit das Vorhandensein eine Parallelreaktion von 1-Butanol zu 2-Butanol und den
Olefinen nahe. Dies spricht fiir einen E1-Mechanismus tiber die Bildung eines Carbeniumions und gegen
einen E2-Mechanismus mit einer Folgereaktion tiber 2-Butanol zu den Olefinen.

Eine weitere Frage war, ob die Hydratisierung von n-Buten zu 1-Butanol, also die Riickreaktion, in das

Reaktionsschema mit aufgenommen werden muss. Dies konnte durch die Versuche mit 2-Butanol als Feed
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ausgeschlossen werden. Bei diesen wurde ein vergleichbares Produktspektrum beziiglich der Olefine

verzeichnet, jedoch in der Analytik keine Bildung von 1-Butanol detektiert.

4.6. Kohlenstoffbilanz

Zur Uberpriifung der Qualitit der Messergebnisse wurde fiir jeden Messpunkt die Kohlenstoffbilanz
ermittelt. Dies geschieht durch eine Bilanzierung der Kohlenstoffatome in den Eingangs- und

Ausgangsmolekiilstromen (Beispiel siche Gleichung 4-1).

No,1-BuoH = E Naus

= naus,l—BuOH + naus,Z—BuOH + naus,l—Buten + naus,cis—Z—Buten + naus,trans—Z—Buten

4-1
Die Kohlenstoffbilanz ldsst sich daraus folgend nach Gleichung 4-2 berechnen:
n
Kohlenstof fbilanz = ,Zi
No,1-BuoH
4-2

Im Idealfall entspricht die Summe der Kohlenstoffatome der Edukte der der Produkte. Da dies durch
Messungenauigkeiten zumeist nicht exakt der Fall ist, wird das Verhiltnis nach Gleichung 4-2 betrachtet.
GroBere Abweichungen konnen auf die Bildung eines nicht detektierten Nebenproduktes hinweisen oder
Fehler in der verwendeten Analysemethode aufzeigen.

Als Beispiel ist in Abbildung 4-31 die Kohlenstoftbilanz in Abhingigkeit der Verweilzeit fiir die Versuche

zur Umsetzung von 1-Butanol mit der Zugabe von Zinksulfat bei 350 und 390 °C dargestellt.

n = L u n n = n
~N
S os
5
5
1;‘- 0,6
c
2
-E 0.4
S o
0,2
m350°C m390°C
]
50,0 100,0 150,0 200,0 0,0 50,0 100,0 150,0 200,0
Verweilzeit / s Verweilzeit / s

Abbildung 4-31: Kohlenstoffbilanz in Abhidngigkeit von der Verweilzeit bei der
Umsetzung einer 5 % (g g!) 1-Butanollésung mit 400 ppm (g g™!) ZnSO; bei 350 und 390 °C
und 350 bar.
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Die Kohlenstoftbilanz liegt bei den Versuchen iiber 95 %. Damit ist von einer guten
Kohlenstoftwiederfindung im Produktstrom auszugehen und es sind keine Anzeichen auf weitere
unbekannte Nebenprodukte oder Messfehler in der Analytik gegeben. Messungenauigkeiten sind vor
allem auf die Quantifizierung der Gasmenge als potentielle I'ehlerquelle zuriickzufiihren. Das Gas gelangt
stoBweise in die Biirette, so dass vermutet werden kann, dass sich das Gas bis zur Entspannung der
Reaktionslosung ansammelt. Gerade beil hohen Verweilzeiten, sprich kleinem Durchfluss, fiihrt dies zu
Abweichungen bei der Quantifizierung des entstehenden Gasstromes. Des Weiteren ist die (geringe)
Loslichkeit der verschiedenen Buten-Isomere in Wasser als Messungenauigkeit auszumachen (1-Buten:

0,2 g/L; cis-2-Buten (0,4 g/L), trans-2-Buten: 0,5 g/L) [Sch-20067.
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5. Zusammenfassung und Ausblick

Aus nachwachsenden Rohstoffen gewonnenes Butanol und Ethanol sind potentielle nachhaltige
Kraftstofte der Zukunft. Mogliche Verwertungsrouten und daraus entstehende Produkte sind daher ein
zukunftstriachtiges Forschungsgebiet.

In dieser Arbeit wurde die direkte Umsetzung der wissrigen alkoholischen Losung, wie sie durch
Fermentation gewonnen werden kann, unter Reaktionsbedingungen nahe dem kritischen Punkt von
Wasser untersucht. Der Vorteil dieses Verfahrens liegt im direkten Einsatz der wissrigen Losung ohne

energieintensive vorherige Abtrennung des Wassers.

Fir die Experimente wurde ein Hochdruckreaktorsystem mit einem kontinuierlichem Riihrkessel
konstruiert. Die Analytik wurde speziell auf die Anforderungen sowohl der Fliissigphase, als auch der
Gasphase angepasst. Die Giite der durchgefiihrten Experimente konnte durch Bilanzierung der
Kohlenstoffatome im Edukt-, wie auch im Produktstrom verifiziert werden.

Des Weiteren wurden Untersuchungen des Phasenverhaltens der Losung wihrend der Reaktion und

Messungen der Dichte durchgefiihrt.

Mittels Hochtemperaturversuchen konnte gezeigt werden, dass bei der Umsetzung von Ethanol ab einer
Temperatur von 525°C die Vergasungsreaktion zu Kohlenmonoxid, Wasserstoff, Methan und
Kohlendioxid dominiert.

Auf Grund von nur geringen Umsitzen ohne Katalysator in nah- und iiberkritischem Wasser wurde der
Einfluss verschiedener Katalysatoren auf die Reaktion untersucht. Sduren zeigten hier eine deutliche
Aktivitit, fiihrten aber auch zur Korrosionsproblemen. Zinksulfat hatte bei der Umsetzung von Polyolen
und lingerkettigen Monoalkoholen einen deutlichen positiven Effekt auf die Reaktion. Mit Ethanol
konnte jedoch keine Umsatzsteigerung erzielt werden. Dies bestitigt die Vermutung, dass Ethanol auf
Grund des weniger stabilisierten Carbokations am schwierigsten zu dehydratisieren ist.

Basierend auf dem literaturbekannten Einfluss auf die Dehydratisierung in der Gasphase wurden
verschiedene saure Iestkorper als heterogene Katalysatoren untersucht. Zum Einsatz kamen
verschiedene sulfatierte Zirkoniumdioxide, Alumosilikate und sulfonierte Aktivkohlen.

Wihrend durchweg ein positiver Einfluss auf den Umsatz an Ethanol festgestellt wurde, erwies sich
erwartungsgemil die Stabilitit unter den Reaktionsbedingungen als groftes Hindernis.  Die
vielversprechendsten Ergebnisse wurden mit einem H-ZSM-5- Zeolith erzielt. Hier konnten zu Beginn
Umsitze von lber 50 % realisiert werden. Jedoch wurde auch hier in Langzeitversuchen eine
Deaktivierung, vermutlich durch Desaluminierung des Zeolithen, festgestellt. Dennoch betrug nach 17 h
der Umsatz immer noch 20 %. Als Hauptprodukt wurde bei allen Reaktionen in qualitativen Analysen

Ethylen analysiert.
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Um die Reaktion in Gidnze zu betrachten wurde die Riickreaktion von Ethylen zu Ethanol unter den
Reaktionsbedingungen untersucht. Dabel wurde festgestellt, dass lediglich mit dem Zusatz von Zeolithen

mit einer nennenswerten Riickreaktion bei der Dehydratisierung von Ethanol zu rechnen ist.

Versuche mit 1-Butanol zeigten, dass sich dieses, im Gegensatz zu Polyolen und héher substituierten
Alkoholen wie tert-Butanol, in Wasser unter nah- und tiberkritischen Bedingungen ohne Zusatz bis zu
einer Temperatur von 400 °C nur zu einem sehr geringen Teil umsetzten lisst (< 10 %).

Bei hoheren Temperaturen (>500 °C) wurde analog zum Ethanol die Vergasung zu Kohlenmonoxid,
Kohlendioxid, Wasserstoff und Methan nachgewiesen.

Durch den Einsatz von Phosphorsdure als Katalysator konnte der Umsatz auf bis zu 31 % gesteigert
werden. Gleichzeitig traten jedoch Probleme durch Korrosion und mangelnde Salzloslichkeit auf, sodass
auf weitere Versuche mit diesem Additiv verzichtet wurde.

Als eftektiver Katalysator fiir die Dehydratisierung erwies sich Zinksulfat. Bereits mit 400 ppm (g g')
Zinksulfat konnte der Umsatz deutlich gesteigert werden (bis 73 %). Durch eine hohere
Katalysatorkonzentration konnte die Umsetzung noch einmal leicht erhéht werden (bis 80 %).

Fir alle untersuchten Temperaturen im Bereich zwischen 850-390°C wurden Verweilzeitvariationen
durchgefiihrt.

Als Hauptprodukte der Dehydratisierung von 1-Butanol wurde trans-2-Buten (Selektivitit 42 %), cis-2-
Buten (Selektivitit 35 %) und 1-Buten (Selektivitit 15 %) quantifiziert. Des Weiteren wurde 2-Butanol in
der Fliissigphase quantifiziert (Selektivitit 8 %). Die Selektivitdt zu den Produkten erwies sich dabei als
weitgehend unabhingig von der Verweilzeit im Reaktor und der Reaktionstemperatur.

Anhand der Verteilung der Produkte in den durchgefiihrten Versuchen wurde der mogliche
Reaktionsmechanismus diskutiert. Es wird ein E1-Mechanismus der Dehydratisierung von 1-Butanol
unter diesen Bedingungen ausgegangen.

Durch die Untersuchung der Reaktion von 2-Butanol in Wasser unter nah- und tiberkritischen
Bedingungen konnte zudem gezeigt werden, dass eine Riickreaktion der gebildeten Olefine und des 2-

Butanols zum 1-Butanol ausgeschlossen werden kann.

Zusammenfassend konnten in der vorliegenden Arbeit Versuchsbedingungen gefunden werden, die eine
direkte Umsetzung einer wissrigen 1-Butanollosung ermoglichen. Mit Zinksulfat als Additiv in
homogener Phase wurde ein effektiver Katalysator flir die Reaktion gefunden. Durch kinetische
Untersuchungen konnte zudem ein Reaktionsmechanismus fiir die Dehydratisierung von 1-Butanol in
Wasser postuliert werden. Die Dehydratisierung von Ethanol zu Ethylen unter diesen Bedingungen
erwies sich erwartungsgemill schwieriger. Hier fiithrten homogen katalysiert nur Sduren zu
nennenswerten Umsidtzen zu Ethylen, begleitet jedoch von Korrosionsproblemen. Verschieden
heterogene Katalysatoren wurden getestet und gerade mit Zeolithen auch gute Umsitze erzielt. Die
Langzeitstabilitit der Katalysatoren erwies sich jedoch als nicht ausreichend fiir eine industrielle

Anwendung.
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Zur Bewertung des groBtechnischen Nutzens im Hinblick auf die Nutzung der Verfahren bei der
Umsetzung von nachhaltig gewonnenem Butanol wiren in weiteren Schritten die Untersuchung einer
realen Fermenterlosung notig. Diese kann unter anderem noch einige Salze beinhalten, die das Verhalten
bei der Reaktion beeinflussen kénnen und deren Loslichkeit unter Reaktionsbedingungen zu untersuchen
ist. Des Weiteren wire eine energetische Betrachtung des hier vorgestellten Hochdruckprozesses
gegeniiber einer Reaktion in der Gasphase mit vorheriger Wasserabtrennung zur objektiven Beurteilung
des Verfahrens interessant. Zudem ldsst sich sagen, dass eine Verwendung von sowohl Ethanol als auch
Butanol aus nachwachsenden Rohstoffen als Grundstoff in der chemischen Industrie vermutlich nur
wirtschaftlich ist, wenn eine breite Verwendung der Alkohole als Kraftstoffadditiv Anwendung finden

wiirde, die eine verstirkte Optimierung des Fermentationsprozesses beinhaltet

Die erzielten Ergebnisse der Ethanol- und Butanol-Dehydratisierung lieen Riickschliisse auf die
moglichen Reaktionsmechanismen zu. Zur Verifizierung dieser und zum besseren Verstindnis des
Einflusses der Wasserstruktur unter diesen Bedingungen wiren in-situ-Untersuchungen der Reaktion

mittels einer Sichtzelle und beispielsweise Ramanspektroskopie anzudenken.
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7. Anhang

7.1. Abkirzungsverzeichnis

Lateinisches Alphabet Einheit
An Absorbanz bei der Wellenldnge n
b Weglinge in der Gasmesszelle cm
BuOH Butanol
c Konzentration mo] L-!
CSTR Riihrkessel (kontinuierlich betrieben)

(continuous stirred-tank reactor)
EtOH Ethanol
FT-IR Fourier-Transformation-Infrarotspektrometer
HPLC Hochleistung-Fliissigchromatographie

(high performance liquid chromatography)
kan Steigung der Kalibriergeraden
kno Koeffizient
MFC Mass Flow Controller
M; Molare Masse der Komponente i mol
n Stoffstrom mol s-!
NIST National Institute of Standards and Technology
p Druck bar, bzw. MPa
Pe Kritischer Druck bar
S Selektivitit %
t Verweilzeit s
T Temperatur °C
T. Kritische Temperatur °C
\% Volumen mL
%4 Volumenstrom mL s!
X, U Umsatz %
Y, A Ausbeute %
griechisches Alphabet Einheit
Pe kritische Dichte kg/m?
g rel. Dielektrizitdtskonstante
n dynamische Viskositét pPas
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7.4 . Versuchsergebnisse

7.4.1.Dehydratisierung Ethanol

10 % (g g') EtOH, 800 bar, 20 s Verweilzeit

T /°C U/ %
350 2,31
350 3,39
370 9,08
380 8,07
400 8,93

10 % (g g') EtOH, 300 bar, 5 min Verweilzeit

T /°C U (Ethanol) / % c (Ethylen) / % (L L)
449 2,6 8,28

500 3,62 16,78

525 10,81 13,49

548 30,58 7,22

574 67,21 0,29

600 89,58 0,05

10 % (g g') EtOH, 300 bar, 525 °C

t / min U (Ethanol) / % c (Ethylen) / % (L L)
0 0

2,06 10,69 11,97

3,63 9,2 11,06

4,98 10,81 13,49

8,78 12,73 10,23

25,84 19,87 4,98
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10 % (g g') EtOH, 300 bar, 5 min Verweilzeit

U (Ethanol) / % c (Ethylen) / % (L L)
525 °C
Ohne Zusatz 10,81 13,50
10 % (g g') Essigsdure 53,82 45,48
550 °C
Ohne Zusatz 30,58 7,22
10 % (g g') Essigsdure 85,78 22,70

1% (g ¢') EtOH (CSTR, PFR), 10 % (g g-') EtOH (Batch)

Reaktor  Zusatz c/ppm(gg?l) T/°C P/bar t/s U/ %
CSTR - 1000 390 350 180 1,96
CSTR K2CO3 1000 390 350 180 4,17
CSTR Kaliumoxalat 1000 390 350 180 4,6
CSTR KHCO3 1000 390 350 180 9,7
CSTR H3PO4 1000 390 350 180 19,5
CSTR AlTrf 1000 390 350 120 334
PFR ZnS0O4 1000 350 300 30min 5
Batch H2S04 1000 350 300 30min 20
Batch Al2S04 1000 350 300 30 min 25

10 % (g g') EtOH, 250 bar, 350 °C, 30 min Verweilzeit, Batchreaktor

Katalysator U/ %
H-ZSM-5 Si/Al-25 33,97
H-ZSM-5 Si/Al-90 53,93
Na-ZSM-5 Si/Al-100 6,90
Zr0O, dot. Ce(SQ,), Variant 1 18,54
Zr0O; dot. Ce(S0Oq); Variant 2 31,84
Zr0O; dot. Ce(S0Oq4), Variant 3 36,77
Zr0O, dot. Ce(S0O,), Variant 4 26,58
ZrO; dot. K,CO3 33,97
Zr0, TiO; 21,79
Zr0,,TiO; dot. NiSO4 38,49
Zr(H2P04)s 38,83
PCSO3H 47,12
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Steinkohle 20,37
Kokosnusskohle 19,5
Kugelkohle 10,5
Ohne Katalysator 5

10 % (g g') EtOH, Zusatz: H-MFI 27, 350 bar, 120 s Verweilzeit, CSTR

T /°C t/s U/ %
200 43 5,81
200 120 5,71
200 180 5,65
200 240 5,45
200 300 5,34
250 115 10,51
250 170 9,12
250 235 9,44
250 300 8,51
250 360 7,81
300 48 29,23
300 115 15,6
300 210 11,15
300 275 9,71
300 355 8,35
300 415 7,04
350 55 42,65
350 120 31,08
350 180 23,36
350 240 18,62
350 300 17,59
350 360 15,98
390 45 46,07
390 120 37,14
390 180 30,77
390 240 27,36
390 300 28,01
390 360 24,86
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10 % (g g') EtOH, Zusatz: H-MFT 27, 390 °C, 120 s Verweilzeit, CSTR

p / bar t/s U/ %
350 45 46,07
350 120 37,14
350 180 30,77
350 240 27,36
350 300 28,01
350 360 24,86
300 45 47,34
300 120 35,99
300 180 32,29
300 240 28,69
300 315 26,95
300 360 2491
250 45 53,87
250 130 40,07
250 185 37,19
250 240 34,02
250 300 32,61
250 360 31,92
10 % (g g') EtOH, Zusatz: H-MFI 27, 250 bar, 390 °C, CSTR

t/s U/ %

50 42,35

120 37,74

180 34,89

240 32,09

300 31,20

360 29,04

420 28,40

480 27,33

540 27,28

660 24,96

780 22,89

900 21,90

1020 20,33
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7.4.2.Hydratisierung von Ethylen

Ethylen in Wasser, 30 min Verweilzeit

Zusatz / Bedingungen A (Ethanol) / %
ohne Zusatz 300 °C / 100 bar 0,65%

ohne Zusatz 350 °C / 170 bar 0,20%

Zeolith 300 °C/ 100 bar 17,31%
Essigsdure 300 °C / 100 bar 0,11%

Zeolith 200 °C / 100 bar 3,78%

Amberlite 135 °C/ 90 bar 0,00%
Aluminiumtriflat 200 °C / 110 bar 0,71%

7.4.3.Dehydratisierung von 1l-Butanol

5% (g g') 1-BuOH, 350 bar, 5 min Verweilzeit, CSTR

T /°C U/ % ¢ (Buten) / % (L L)
600 97,0 33,97
575 89,9 43,11
549 66,7 50,49
526 39,3 56,28
500 17,3 59,49
450 9,1 39,53

5% (g g') 1-BuOH, 1000 ppm (g g') HsPOx, 850 bar, 350 °C, CSTR
t /s U (1-BuOH) A (2-BuOH) A (1-Buten) A (cis-2-Buten) A (trans-2-Buten)

/ % / % / % / % / %
139,3 31,70 5,45 0,6 1,1 1,3
107,4 23,52 4,03 3,4 7,1 7,5
86,3 18,41 3,15 2,3 4,6 5,0
63,2 12,93 2,16 1,9 3,7 4,0

5% (g g') 1-BuOH, 400 ppm (g g') ZnSO,4, CSTR

T/°C t/s U (1-BuOH) A (2-BuOH) A (1-Buten) A (cis-2-Buten) A (trans-2-

/ % !/ % / % / % Buten) / %
350 172,9 296 3,88 3,94 7,69 9,23
349,5 116,2 20,9 2,70 2,97 6,42 7,68
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3495 86,1 16,2 2,16 2,36 4,41 4,99
350,5 582 110 1,44 1,43 2,51 3,01
3495 29,1 6,2 0,70 0,38 0,61 0,71
360,5 174,6 405 5,36 5,94 11,75 13,89
362,0 110,8 305 4,03 3,73 9,27 10,96
361,5 88,8 248 3,29 2,98 5,39 6,12
360,5 574 161 2,15 2,31 5,23 6,18
360,5 290 75 1,00 0,92 1,52 1,72
370,5 171,7 496 5,74 7,08 15,33 18,00
3700 113,8 1389 4,73 7,54 16,33 19,17
370,5 80,8 329 3,89 4,35 12,11 14,20
3700 56,8 231 2,70 3,22 6,89 8,15
370,5 28,8 12,0 1,31 1,83 3,26 3,65
379,5 181,1 58,7 6,22 7,56 18,67 22,32
379,5 119,6 4856 5,44 7,76 15,65 18,71
379,5 82,1 415 4,34 3,56 12,87 15,14
379,5 59,1 350 3,56 2,27 7,01 7,89
379,5 289 181 1,75 2,29 4,93 5,75
390,5 177,6 64,5 6,34 9,09 20,35 24,41
390,5 114,3 56,4 4,95 9,45 18,64 22,18
390,0 86,2 544 5,60 6,84 17,79 21,22
3900 57,3 458 4,93 4,65 14,01 16,69
389,5 27,7 264 2,76 3,36 7,86 9,19
390,0 394,4 73,5 5,73 11,36 26,61 31,11
387,0 282,8 69,5 5,58 11,11 26,03 30,43
389,0 229,9 66,4 4,68 10,57 24,76 28,95
380,0 364,8 71,16 6,33 10,34 24,22 28,31
379,0 257,6 64,78 5,32 9,95 23,29 27,23
380,0 209,6 61,01 4,94 9,62 22,52 26,33

5% (g g) 1-BuOH, 700 ppm (g g-') ZnSO4, CSTR
T/°C t/s U (1-BuOH) A (2-BuOH) A (1-Buten) A (cis-2-Buten) A (trans-2-

/ % !/ % / % / % Buten) / %
350 174,6 31,9 4,50 3,43 10,29 12,41
351 116,3 25,0 3,60 2,59 7,91 9,45
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350,0 86,9 16,3 2,30 2,37 5,70 6,87
351,0 619 144 2,03 1,29 2,50 2,82
350,0 290 59 0,72 0,44 0,70 0,79
362,0 170,6 55,1 8,77 5,86 17,37 20,13
361,0 110,0 434 6,36 4,89 13,10 14,83
360,0 86,1 291 3,83 2,96 7,36 8,43
360,0 56,1 223 2,99 2,98 6,27 7,13
361 26,7 111 1,43 1,26 2,22 2,41
370 177,3 61,3 9,03 7,55 23,37 26,80
371 114,0 50,5 6,37 6,14 17,42 21,06
370,0 88,7 419 6,00 4,21 13,23 15,71
371 589 31,8 4,95 2,85 12,05 14,54
370,0 29,2 146 2,75 1,55 3,97 4,68
380,5 172,3 65,2 6,92 12,40 23,26 28,48
380 118,3 64,7 8,37 5,17 18,61 21,57
380,0 87,9 45,1 5,27 4,93 14,28 17,54
380,0 58,0 4456 5,56 3,74 13,95 16,59
380,0 285 307 3,88 6,00 11,27 13,28
390,5 168,9 69,2 7,01 11,56 23,15 27,81
390,0 116,2 69,6 8,14 8,35 22,52 27,22
389,5 86,8 549 5,86 10,11 19,17 23,01
390,0 54,2 587 6,46 6,60 18,65 22,31
389,5 28,2 3389 4,13 7,53 13,38 16,61

5% (g g') 1-BuOH, 1000 ppm (g g') ZnSO4, CSTR
T/°C t/s U (1-BuOH) A (2-BuOH) A (1-Buten) A (cis-2-Buten) A (trans-2-

!/ % !/ % / % / % Buten) / %
350 178,3 37,2 5,72 4,13 7,32 8,44
350 129,8 33,1 4,75 4,52 7,74 9,39
350,0 98,3 280 3,92 4,63 7,76 9,37
3500 709 211 2,92 3,87 6,25 7,55
3500 324 111 1,25 1,03 1,50 1,75
360,0 180,3 52,7 7,73 9,94 18,71 22,07
360,0 124,2 431 6,41 7,17 14,72 17,31
360,0 90,5 34,2 5,08 5,31 11,77 13,94
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360,0
360
370
370
370,0
370
370,0
380,0
380
380,0
380,0
380,0
390
390,0
390,0
390,0
390,0

62,0
29,8
183,1
132,7
90,2
57,3
29,2
215,0
116,9
106,9
64,2
32,2
156,1
100,3
73,9
49,6
25,1

26,7
12,2
72,6
65,1
58,3
43,2
29,8
71,4
64,9
60,6
42,3
23,2
78,5
76,9
71,6
64,2

48,7

3,90
1,45
9,52
8,98
7,85
5,17
3,51
8,23
7,13
7,36
5,06
2,89
10,17
9,77
10,13
9,83

5,99

5,78
1,53
8,97
8,06
6,36
5,78
5,26
13,15
6,83
7,72
6,45
4,88
15,23
10,72
8,42
9,10

7,64

7.4.4.Dehydratisierung von 2-Butanol

5% (g g') 2-BuOH, 400 ppm (g g') ZnSO4, CSTR

10,44
2,52

15,93
23,50
18,76
12,32
8,56

21,28
23,54
24,27
18,56
8,17

24,60
18,84
22,94
20,46

16,90

11,88
2,84

18,60
28,56
22,34
14,35
9,55

26,41
28,28
29,13
22,34
9,59

30,72
23,49
28,54
25,47

20,59

T/°C t/s U (2-BuOH) A (1-Buten) A (cis-2-Buten) A (trans-2-Buten)
/ % / % / % / %
351 183,7 85,67 10,51 32,11 39,13
351 108,3 85,26 5,28 34,11 41,05
350,0 80,8 85,02 4,75 33,75 40,03
350,0 50,1 84,46 4,06 34,67 40,09
349,0 29,9 80,20 2,14 37,65 39,37
360,0 180,2 86,39 8,37 37,77 47,13
361,0 119,7 86,78 7,07 37,84 46,07
360,0 90,1 86,52 6,42 36,71 44,18
360,0 60,1 86,86 6,13 37,66 44,08
359 29,4 85,47 4,69 40,79 44,97
369 175,5 87,71 9,16 35,53 43,59
369 116,6 87,87 7,54 35,05 42,69
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370,0 86,8 8785 7,47 35,93 43,44
371 58,5 87,43 7,21 36,14 43,39
370,0 293 87,26 5,96 38,81 44,46
381,0 180,8 88,76 9,83 33,98 42,59
379 123,9 89 8,86 37,85 46,12
379,0 88,4 83,84 8,25 37,85 46,23
380,0 60,5 8835 7,67 36,72 44,55
379,0 29,5 88,29 7,09 36,86 44,71
390 175,7 89,87 12,90 34,92 43,75
389,0 119,5 90,14 9,27 35,19 44,36
389,0 889 89,86 10,52 35,11 42,93
390,0 62,3 89,01 8,92 36,48 46,26
390,0 30,0 89,39 8,74 36,94 45,39

5% (g g') 2-BuOH, ohne Zusatz, CSTR
T/°C t/s U (2-BuOH) A (1-Buten) A (cis-2-Buten) A (trans-2-Buten)

/ % / % / % / %
350 185,6 54,87 8,86 33,22 32,08
350 117,3 50,9 4,61 20,72 20,40
350,0 88,3 25,98 2,06 8,36 7,85
350,0 59,1 23,60 2,20 8,70 8,25
349,0 29,3 9,60 1,10 4,49 4,21
359,0 171,4 45,26 4,80 17,91 17,62
359,0 112,8 33,48 4,02 14,81 13,76
359,0 91,0 28,65 3,36 12,61 11,49
359,0 59,3 2366 2,09 8,03 7,37
359 30,0 18,06 1,19 4,44 4,37
370 183,2 55,26 6,98 24,41 24,07
370 121,7 44,89 5,75 19,73 18,50
370,0 87,8 32,70 4,76 16,46 15,29
370 60,1 24,59 2,29 12,56 11,55
3700 29,1 14,01 1,53 6,40 5,94
380,0 1829 55,51 2,28 23,69 23,13
382 116,5 44,34 4,23 20,81 19,27
380,0 86,0 3555 3,78 17,20 15,82

Anhang 91



380,0
379,0
391

390,0
390,0
390,0
390,0
350,0
351,0
350,0
350,0
350,0
390

389

389,0

58,7
29,5
173,6
118,5
90,6
59,4
29,0
180,1
119,7
90,9
60,0
29,1
414,7
293,1
234,8

28,42
14,94
52,96
44,50
36,52
25,99
15,67
33,41
24,70
18,76
12,97
9,27
73,57
67,918

59,50

2,12
1,59
8,32
5,57
4,60
4,20
2,50
4,59
2,75
2,21
2,26
0,50
4,81
3,97

2,33

14,46
7,62
29,76
26,76
22,21
13,93
8,31
15,59
9,97
8,18
8,17
1,86
35,45
32,33

28,23

13,31
7,05
29,22
25,36
20,84
13,02
7,87
15,35
9,23
7,59
7,61
1,76
38,11
34,30

30,03
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