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Leichte Olefine (Ethen, Propen und Buten) sind wichtige
Grundbausteine der petrochemischen Industrie. Die j�hrliche
Produktion betr�gt dabei mehr als 120 Millionen Tonnen.[1]

Die leichten Olefine werden haupts�chlich durch Cracken
von Naphtha und Ethan hergestellt, allerdings lieferten stei-
gende Erdçlpreise in Kombination mit der Schiefergas-Re-
volution w�hrend des letzten Jahrzehnts starke Anreize fîr
einen allm�hlichen �bergang von Erdçl zu Erdgas und Kohle
als Rohmaterialien fîr die petrochemische Industrie. Zwei
industrielle Verfahren fîr die Umwandlung von Methan (der
Hauptkomponente von Erdgas) und Kohle in C2+-Kohlen-
wasserstoffe hatten in dieser Zeit ein bemerkenswertes
Wachstum zu verzeichnen: Der Fischer-Tropsch(FT)-Prozess
fîr die Herstellung von haupts�chlich flîssigen Kohlenwas-
serstoffen sowie der Methanol-zu-Olefin(MTO)-Prozess fîr
die Herstellung leichter Olefine, insbesondere Propen und
Ethen.[2]

Beide Prozesse sind mittelbar und verlaufen îber Syn-
thesegas als eine gemeinsame Zwischenstufe, die aus CO und
H2 besteht. Die industrielle Bedeutung des Synthesegases
ergibt sich daraus, dass Synthesegas ein thermodynamisch
bevorzugtes Produkt aus abgestimmten Mischungen von
Kohlenwasserstoffen und Oxidationsmitteln wie O2, CO2 und
H2O bei Temperaturen oberhalb von 800 88C ist. In einem
n�chsten Schritt wandelt der FT-Prozess das Synthesegas in
hçhere Kohlenwasserstoffe um. Demgegenîber erfordert der
MTO-Prozess einen weiteren Schritt: die Umwandlung von
Synthesegas in Methanol vor der Erzeugung hçherer Koh-
lenwasserstoffe.

Synthesegas-basierte Prozesse kçnnten kînftig noch in-
teressanter werden, wenn man davon ausgeht, dass erneuer-
bare Kohlenstoffquellen (Biomasse, CO2) allm�hlich die
fossilen Brennstoffe ersetzen werden. Dementsprechend
w�chst die Zahl der Versuche zur Optimierung Synthesegas-
basierter Prozesse fîr die Produktion leichter Olefine enorm,
mit einem Schwerpunkt auf FT-Prozessen zur Produktion von
leichten Olefinen – dem so genannten Fischer-Tropsch-zu-

Olefin-Prozess (FTO) – sowie auf kombinierten FT- und
Crackprozessen.[1] Jîngst wurde ein Mischoxidkatalysator in
Kombination mit einem MTO-Katalysator fîr die Umwand-
lung von Synthesegas mithilfe einer Oxygenat-Zwischenstufe
in einem einzigen Reaktor entwickelt (Abbildung 1).[3, 4]

Beide Methoden unterscheiden sich mechanistisch stark
voneinander. So nutzt der FT-Prozess tr�gerfixierte Eisen-
oder Cobaltkatalysatoren. Die Bildung der Produkte erfolgt
îber einen Oberfl�chencarbid-Mechanismus, bei dem
haupts�chlich lineare Olefine und Paraffine entstehen. Die
Kettenl�ngenverteilung ist abh�ngig von der relativen Ge-
schwindigkeit der Insertion von CH2-Gruppen und von der-
jenigen der Kettenabbruchreaktion (Schulz-Anderson-Flory-
Verteilung). Der Katalysator sowie die Reaktionsbedingun-
gen kçnnen so variiert werden, dass einerseits Produkte im
Bereich zwischen Methan und leichten Olefinen und ande-
rerseits Produkte wie schwere Wachse bevorzugt gebildet
werden. Es konnte gezeigt werden, dass eine Zugabe von
Natrium und Schwefel zum Eisenkatalysator die Bildung von
C2–C4-Olefinen fçrdert, w�hrend die Methanbildung unter-
drîckt wird, was zu einer stabilen Leistung mit einer Selek-
tivit�t von 50 % fîr C2–C4-Olefine bei einem CO-Umsatz von
> 70% fîhrt.[5]

Beim industriellen MTO-Prozess wird der kristalline mi-
kroporçse Silicoaluminiumphosphat-Katalysator H-SAPO-
34 eingesetzt. Hierbei wird eine hohe Ausbeute von 91 % C2–
C4-Olefin bei vollst�ndiger Umwandlung des Methanols er-
halten.[6] Die hohe Selektivit�t fîr die C2–C4-Olefine ist auf
die Struktur von H-SAPO-34 (Abbildung 2) in Verbindung
mit einer moderaten S�urest�rke zurîckfîhrbar. Die Poren-
struktur dieses Katalysators besteht aus großen Hohlr�umen
mit einem Durchmesser von 7.3 è × 12 è; diese Hohlr�ume
sind îber kleine Fenster mit einem Durchmesser von 3.8 è ×

Abbildung 1. Allgemeines Schema fír den FTO-Prozess (oben) und
MTO-Prozess (unten).
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3.8 è miteinander verknîpft. Eine partielle Substitution der
Phosphoratome im Katalysatorgerîst gegen Siliciumatome
liefert Brønsted-acide Zentren, die Reaktionen wie Carbo-
kation-basierte Methylierungen, Oligomerisierungen, Aro-
matisierungen, Spaltprozesse sowie Desalkylierungen unter
Bildung einer Mischung aus verzweigten und linearen Olefi-
nen, Paraffinen und aromatischen Kohlenwasserstoffen ka-
talysieren.[7] Die Fenster des H-SAPO-34-Katalysators er-
mçglichen lediglich die Freisetzung von linearen Kohlen-
wasserstoffen. Dies bedeutet, dass der katalytische Prozess
formselektiv ist und sich andere Produktbereiche mithilfe von
Zeolithkatalysatoren oder zeolith�hnlichen Katalysatoren
mit grçßeren Poren erhalten lassen kçnnten.[7]

Vor kurzem beschrieben Cheng et al.[4] ein Verfahren, bei
dem die Methanolproduktion aus Synthesegas mit einer
Weiterreaktion des gebildeten Methanols zu Olefinen kom-
biniert wird. Ein bin�res Zr-Zn-Oxid wird dabei als Kataly-
sator fîr die Methanolsynthese verwendet und mit H-SAPO-
34 als dem bevorzugten Katalysator fîr den MTO-Prozess
kombiniert. Die Reaktion wird unter den herkçmmlichen
Reaktionsbedingungen des MTO-Prozesses durchgefîhrt:

400 88C, 10 bar und H2/CO = 2:1. Diese Katalysatorkombina-
tion resultiert in einer vielversprechenden Selektivit�t von
74% fîr C2–C4-Olefine bei 11% CO-Umsatz. In einem
Langzeitexperiment mit leicht unterschiedlichen Reaktions-
bedingungen konnten nach einer Reaktionsdauer von 100 h
ein CO-Umsatz von 9.2% sowie eine Selektivit�t von 68%
fîr C2–C4-Olefine erzielt werden.[4]

Das einfache Grundprinzip der Arbeit von Cheng et al.
besteht darin, die thermodynamische Limitierung der Me-
thanolbildung unter den bevorzugten Reaktionsbedingungen
des MTO-Prozesses durch Anwenden des Prinzips von
Le Chatelier zu îberwinden (siehe Abbildung S1 in den
Hintergrundinformationen von Lit. [4]). Allerdings ist dies
keine leichte Aufgabe. So besteht die erste Hîrde darin, einen
geeigneten Katalysator zu finden, der in der Lage ist, Syn-
thesegas bei 400 88C selektiv in Methanol umzuwandeln. Nach
Identifizierung des bin�ren Zr-Zn-Oxids als Katalysator, der
in der Lage ist, die Produktion von Methanol selektiv zu
vermitteln, demonstrierten Cheng et al. die Implementierung
des Prinzips von Le Chatelier, indem sie die katalytische
Umsetzung von CO mithilfe des Zr-Zn-Oxids mit der kata-
lytischen Umsetzung von CO mittels einer Mischung aus Zr-
Zn-Oxid und H-SAPO-34 verglichen. Dabei wurde eine
zehnfache Zunahme des CO-Umsatzes beobachtet, und Me-
thanol wurde auf dem Mischkatalysator vollst�ndig in Koh-
lenwasserstoffe umgesetzt. Eine grîndliche Durchmischung
beider Katalysatoren, bevorzugt mithilfe einer Kugelmîhle,
beeinflusste den CO-Umsatz erheblich.

Eine wesentliches Problem bei der Anwendung dieses
Mischprozesses ist die starke thermodynamische Neigung zur
Hydrierung der C2–C4-Olefine unter Bildung der jeweiligen
Paraffine bei 400 88C. Cheng et al. konnten zeigen, dass H-
SAPO-34 alleine in der Lage ist, C2–C4-Olefine bei einem
erhçhten H2-Druck zu den entsprechenden ges�ttigten Ver-
bindungen zu hydrieren; dieses Hydrierungsvermçgen sinkt
mit abnehmendem Si-Gehalt. Die Beobachtung einer voll-
st�ndigen Umsetzung des Methanols und einer nur teilweisen
Umsetzung von CO unter den Reaktionsbedingungen l�sst
vermuten, dass die Aktivit�t des MTO-Katalysators noch
weiter verringert werden kann, wodurch sich das Olefin/Par-
affin-Verh�ltnis bei hohem CO-Umsatz verbessern ließe.

Hier sei auch auf eine Arbeit hingewiesen, die auf einem
�hnlichen Ansatz basiert.[3] Jiao et al. kombinierten einen
partiell reduzierten ZnCrOx-Katalysator mit SAPO-34 und
berichteten îber eine Selektivit�t von 80 % fîr C2–C4-Olefine
bei einem CO-Umsatz von 17 % bei 400 88C, 25 bar und H2/
CO = 1.5. Das Olefin/Paraffin-Verh�ltnis betrug 6.3 gegen-
îber 2.2 bei Cheng et al. Es sind weitere Untersuchungen
erforderlich, um zu kl�ren, ob der Unterschied zwischen
diesen beiden Systemen vom Katalysator, den Reaktionsbe-
dingungen oder einer Kombination aus beiden herrîhrt.

Der Umsatz von CO in C2–C4-Olefine bei den kombi-
nierten Prozessen in einem Arbeitsgang ist derzeit zu niedrig,
um sich mit dem zweistufigen MTO-Prozess messen zu kçn-
nen. Indem Cheng et al. und Jiao et al. aber demonstrieren,
wie sich eine Reihe von Problemen bei dem kombinierten
System îberwinden l�sst, inspirieren sie Wissenschaftler,
noch bessere Kombinationen aus aktiven Zentren und Re-
aktionsbedingungen zu finden und dadurch die kinetische

Abbildung 2. Hohlraum-Fenster-Struktur von H-SAPO-34. Die Gitter-
atome Al, P und Si sind gelb dargestellt, die O-Atome blau. Der Hohl-
raum erscheint in blauer (innen) und grauer Farbe (außen). Es sind
Benzol- und Methanolmolekíle eingezeichnet, um damit die Grçße
des Hohlraums und der Fenster zu veranschaulichen. Wiedergabe mit
Genehmigung von K. P. Lillerud.
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Selektivit�t des kombinierten Prozesses im Hinblick auf eine
industrielle Anwendung zu verbessern.

Zitierweise: Angew. Chem. Int. Ed. 2016, 55, 7294–7295
Angew. Chem. 2016, 128, 7412–7414
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