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~ Start und Kettenwachatum dureh Weshselwirkung des Primir-
komplexes ait dem Synthesegas oder mit bereits gebildetem
und wieder adsorbiertem Produkt. Das Wachetum besteht dann

in einer Polymerisation oder Kondensation,

- Kettenabbruch, z. B, dureh Rydrierung oder durch Reaktion
der wachsenden Kette mit Byntheseprodukten und anschliedende
Desorption von der Eatalysatoroberfliiche.

1.2.2 Reaktionsmechaniasmua

In der Literatur werden flr den Kettenstart und die Wachstums-
schritte, die i@ Interesase elner bevorzugten Bildung kurz-
kettiger Olesfine frilhzeitig unterbrochen werden miissen, neben
einer Vielzahl ' weiterer Reaktionsachematsa i® wesentlichen
zvel Reaktionsmechanismen diskutiert:

Die Resktionafolge des "Anderson-Emmett"-Mechanimmus beginnt
oit einem encliechen Primiirkomplex der Struktur

E  ©F
\c/
k

aus dem durch Hydrierung und Wasserabspaltung Methan entstehen
kann oder der mit einem zweiten Oberfliichenkomplex unter Kniip-
fung einer (~C-Bindung uzd Abspaltung von Wasser einen Ca-Kon-
plex bilden kannt

B ) CH H ’/’OB ﬂ\ 93 + 8 330 OH
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Kach Spaltung einer Metall-Kohlengtoff~Bindung durch Hydrie-
rung besteht wiederum die MBglichkeit, durch Kondensation und

Hydrierung die Kohlenatoffkette gchrittweime um ein C-Atom zu

verlidngern.
H3C oH H OH H3C OH H3C OH
Y \ e, N/
C c —— C—C —% CFE~C
-H,0 -M
I [ 2 [ I
M M M M M

Die Abloeung der wihrend der Wachstumsechritte am Metall
fixierten Kohlenastoffkette, die mtetsa noch eim Hydroxylgruppe
am Anfang-C-Atom trdgt, erfolgt unter Bildung von Aldehyden,
Alkoholen, Siuren, Estern, Olefinen oder gesittigten Kohlen-

waamerstoffen entsprechend folgendem Reaktiongachema:

R
N
CH2 /OH
™~ 0 Sa
H c y, auren
R-CH.— CH OH'—-—L— I—————- R-CH C/--—Jp Ester
2 2 -M -M 2 T
M H Alkohole
l H OH
N/
R“CH--CH2 C":
M

Nach dem "Pichler"-Mechanismus erfolgt der Kettenatart durch
Bildung eines aldehydischen Oberflichenkomplexeg, der durch
Hydrierung und Uassérabapnltuns iiber einen Methylenkomplex zu
einer am Ubergangsmetall gebundenen Methylgruppe weiterreagiert,
H\ IO
C H CH,—O C,I--I2 CH3

. l | +H I +H
M (COlx T’&%M (COX-4 M (CONx “_?.._, M [CO}x-r——>M (COIx

/% N ”

HCHO H COH
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aus der wiederum entweder durch Hydrierung Methan cder unter
Einachiebung eines carbonylartig gebundenen Kohlenoxid-Liganden
in die Metall-Kohlenstoffbindung ein neuer aldehydischer Kom-

plex entsteht

H
HyC~c? MO,y ec— 0
M (COlx M (COx—+ M (COMx~ M (COlx

deasen Kohlenstoffkette durch den standigen Hechselgvon Hydrie-
runga-, Dehydratiaierunga—'und Kohlenmonoxid~Ingertionsschritten

verlédngert werden kann.

Die Bildung der Endprodukte 1ldit sich wie folgt darstellen:

H
'l 0
R—CH,~C~H R-CH,-C 0= R CHy= L
| f H
M(CQlx-q M{COJx-4 M (COIx
J -
M (COlx-+
R—CH=CH,

Vor den baiden Mechaniemen hiilt dae Anderson-Emmett-Besktions-
schema der experimentellen Priifung eher stand, ohne dal Jjedoch
das Reaktioneschema nach Pichler - in Anlehnung an bekannts
Reakt.-neprinzipien der Ubergangsmetallchemis und ausgehend von
den d:= Reaktion auml&senden Metallhydrid-Spezies - im Widlers
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spruch zu den experimentellen Befunden steht. So liefl sich der
Primdrkemplex M = C:gg , dessen Bildung nach quantermecha- .
nischen Berechnungen energetisch begiinsgtigt sein sollte, in-
zwischen synthetisieren und charakterisieren. Diem gelang sc-
wohl durch Infrarot-Analyee als auch durch die Desorption von
Byuthepegasgemischen, die an Eisen-Fillungskatalysatoren ad=-
sorbiert waren. Unabhidngig von der angebotenen Synthesegas-~
rusammense tzung desorbierten CC und HE etets im stochiometriachen
Verhidltnis des Primidrkomplexes, ndmlich 1 1 1. Ein weiterer
Nachweis erfolgte durch Sorptionskalometrie von CD:Ha-Ga!iaehcn
an Eisenkatalysatoren. Dabei entspricht die fiir die Bildung

des Primarkomplexes berechnete Bildungsenthalpie exakt der
experimentell gefundenen, die Summe der Einzelgases liber-
steigendsn Sorptionswirme, SchliefRlich lieh sich durch Kassen-’
spektroskopie Formaldehyd als Primiirprodukt des Komplexes
oachweisen. Zusidtzlich konnte gemeigt werden, dal das unter
Annahme diesea Mechanismue vorausberechnete Produktspektrum
sehr gut mit der im Experiment an Eisenkatalyscatoren gefundenen
Produktverteilung, einschlielilich der lasomerenverteilung,

ibereinstimmt.

1.2.3 Moglichkeiten der hnktionslonkung

Zur Ldsung des Hauptproblems der modifiziertem Fischer-Tropsch-
Bynthese, der Steigerung der Selektivitidt in Richtung auf die
bevorzugte Erzeugung kurzkettiger Olefine, miimsen in erster
Linie neuartige, selektiv wirkende Katalysatoren entwickelt
werden, deren Synthesewirksamkeit durch die richtige Wahl der
Betriebsvariablen Temperatur, Druck, Synthesegaszusasmensetzung

und Verweilzeit am Katalysator optimiert werden muBl.

Wie mus thermodynamischen Uberlegungen hervorgeht, begiinstigen
hohe Tezperaturen (ca. 300 °c) nicht nur die Geschwindigkeit
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aller Heupt- und Nebenraktioner, sondern auch die bevorzugte
8ildung kurzkettiger Olefine, Die nutzbare Temperatur wird be-
grenzt ﬁurch die Bildung vorn Methan als wenipger wertvollen Koh-
lenweseerstoff von Kohlenstoff iiber die Boudouard-Reaktion sowie
von Kohlendioxid, das asuch jiber die Einstellung des Wassergleich-

rewichtes (Konvertierung) anfiillt,

Mit zunehmendem Druck nimmt die Reaktionsreschwindigkeit und

damit die Raum-Zeit-Ausbeute etwa linear zu. Wegen der Erhihung
der mittleren Molekiillmasse der entstehenden Reaktionsprodukte
und der Bildunge von Carbonvlen kann der Druck nicht beliebig

erhoht werden,

- Von entscheidender Bndeutung ist die richtige Einstellung des

Partialdruckverhiltnisses von CO und HE' Zur bevorzugten Bil-

dung von Olefinen miigsen CO-reiche Gase eingesetzt werden, was
jedoch die Geofahr der Abscheidung von elementarem Kohlenstoff
{Boudouard) und des Entstehens von Kohlendioxid {Boudouard,
Konvertierung) zur Folge hat. Zur Begrenzung der Nebenreaktionen
bei zugleich hoher Ausbeute an kurzkettigen Olefinen muid daher
das CO:HE—Verhdltnis fir unterschiedliche Katalysatoren und Team-

peraturen jeweils exakt eingestellt werden.

Eine Erhchung der Raumpeschwindigkeit (Volumer Gas pro Volumen

Katalysator und pro Zeiteinheit) bzw. eine Verkiirzung der Ver-
wailzeit des Synthesegases am Katalysator vermindert das Aus-
mall der mit geringer Geechwindigkeit ablaufenden Reaktionen an
der Katalysatoroberfliche, wie 2. B. die Hydrierung von Olefinen
und das Ketienwachstum. Daher bewirkt diese MaBaahme eine
Bteigerung des Anteils an Olefinen und kurzkettigen ¥erbindungen.
Als technische Moglichkeit zur ErhShung der Raumgeschwindigkeit
dient die Kreislauffiihrung des Synthesegases und/oder die
Unterteilung der Reaktoren in mehrere Stufen, wobei das Reak-

tionswasser aus der Synthese durch Kondensation ausgeschieden
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wird. Durch die mehrmalige schnelle Fihrung der Reaktanden
iilber den Katalysator ldBt sich nicht nur die sekundiire
Kohlenmonoxid-Konvertierung unterdriicken, sonder neben siner
glelchmiligen Wiarseabfuhr und damit besseren Ausnutzung des
Katalysators die suf das Friachgae bezogene Auebeute an ver-
wertbaren Kohlenwssserstoffen verbessern. Die Hthe der Raum-
geachwindigkeit wird dadurch besgrenzt, dal der Umsatz =it
ihrer Zunahme abfillt.

Mit Hilfe der Malnabmen zur optimelen Reaktionsfiihrung wird

es wohl mbglich sein, dme Produktspektrum so zu verschieben,
dal der Uberwiegende Teill der Produkte in den kurzkettigen
C~Zahl-Bereich fillt. XZthylen und Propylen als Hauptprodukte
der Bynthese zu srzeugen, wie eg heute dems Bedarf der petro-
chemischen Industrie entepricht, dirfte jedoch mit Mitteln der
technischen Reaktionsfiihrung allein nicht zu erreichen sein.

So weisen die Produktverteilungsspektren aller technischen Va-
rianten der FT-Synthese bei dean Ca-Kohlenwaaaeratotfen ein mehr
cder weniger astark ausgeprigtes Minimum auf. Das Zentralpro-
blem und damit der Schwerpunkt der zukiinftigen Entwicklungs-
arbeiten wird darin bestehen, einen neuartigen, fiir die Bil-
dung niedermolekularer Olefine selektiv wirkender Katalysator
2u entwickeln. Dabei kenn wen sich zwar die Erfahrungen hin-
sichtlich der Selektivitit fiir die Bildung fliiasiger ﬁnd
fester Koblenwvasserstoffe zunutze machen, doch mull die Suche

im 8inne der neuen Zielsstzung in eine andere Richtung ge~
lenkt werden. Syntheseaktive Metallphasen, dis die Bildung
langkettiger Kohlenwasserstoffe begiinatigen, miissen durch sol-
che ereseizt werden, die Kettenvachstumsschritte unterdriicken
und die Descorption kurzkettiger Fragmente ermcglichsn. Der Btand
der Technik und des Wisamens der in der Praxia verwendeten Ks-
talysatoren wird in den Abhandlungen der einzelnen Verfahrens-
weisen der FT-Synthese vermittelt, so €4 hier nur grundlegende
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Uberlegungen, in die die bisher gewonnenen Erkenntnisse zur
Erceugung gasformigar Olefine einflielen, angestellt werden

scllen.

Als aktive Metalle in Katalysatoren fiir die FT-Synthese haben
8ich bisher Eisen, Kobalt, Nicksl oder Ruthenium - Metalle der
8. Gruppe des Periodensynstems der Elemente - bewihrt. Sie ver-
figen iiber nur teilweise gefiillte d-Orbitale und laseen aich
unter Synthesebedingungen mit Wasserstoff oder Kohlenmonoxiad

in eine niedere, meiast metallimsche oder carbidische Oxidations-~
stufe iiberfiihren. In diesem elektroniaschen Zustand aind die
katalytisch aktiven Metallphasen in der Lage, mit dem Synthese-
gas in Wechselwirkung zu treten und die Komponenten des

Synthenegases zZu adsorbieren bzw. zu chemisorbieren.

Wie Unterauchungen an Kobalt- und Eisenkatalysatoren zeigen,
adsorbierten die Xatalysatoren Kohlenmonoxid und Wasserstoff
etwa 1@ Volumen-Verhiiltnias 3 : 1. Darauf beruht in der Eeak-
tionsgeschwindigkeitegleichung (6) die umgekehrte Proportiona~
litdt zwischen der Reaktionageschwindigkeit und dem CO-Patiaml-

druck.

a (¢co) PRl

DKt (6)
dt Pco

Der fiir den Gesamtvorgang geschwindigkeitsgbestimmende Schritt -
Stofftransgportvorginge beeinfluseen aufgrund der zit ca. 20 bias
25 kecal hohen Aktivierungeenergie der Synthese wahrscheinlich
nicht die Makrokinetik - beruht offenbar darauf, dafl der
schlechter adsorbierte Wasserstoff mit dem an der Oberfliche
haftenden Kohlenmonoxid reagieren mus,.

Ls ist deshaldb von besonderem Interesse herauszufinden, welche
Ketalle eine starke, durch die Sorptionseigenachaften gekenn-
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zeichnete Affinitit zu den Komponenten des Synthesegases zeigen
und damit alas katalytische Grundmetalle pridestiniert erscheinen.
Wie aues gquantenmechanischen Rechnungen (Ansdtze der Extended-
Hlickel-Theorie, versinfachende Annahme von Oberflichenatomen) -
die durch Scorptionsmessungen bestitigt wurden - hervorgeht,
dndert sich die maximaie Bindungsenergie von CO und H2 an den
Ubergangsmetallen der ereten Reihe des Periodenaystems wie in
Abb. 5 dargestellt.

Abb, 5: Maximale Bindungsenergien von Wasserstoff und Kohlen-
monoxid an den {bergangsmetallen der eraten Reihe
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Kan erkennt, dal bei den fiir die Fischer-Tropsch-Synthese ak-
tiven Elementen Nickel, Kobalt und Eisen in dieser Reibenfolge
sowohl die Bindungsenergie gum HE als auch zum CO zunimmt. Is
ist bekannt, dafl der Olefingehalt der an diesen Katalysatoren
bei{ der Syntheme gebildeten Kohleawmmseratoffs in gleicher
Reihenfolge anateigt.

¥ird eine maximale Bindungsenergie von Wasserstoff und Kohlen-
monoxid an den katalytisch aktiven Ubergangametallen sum
Kriterium fiir die Effektivitkt des Katalysators im Sinne der
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Zieleetzung erhoben, so sollte das Mangan dem Eisen in aseiner
Aktivitiét noch iiberlegen sein.

Die Sonderetellung des Titane und dee Yanadins in bezug auf
die extrem starke Chemisorption des CO (Gefahr der Blockierung
der Katalysatoroberfliche) wird durch eine nur geringfiigige
Aktivierung des molekularen Wasserstoffs an diesen Metallen
teilveise wieder kompensisrt. Vanadin und Titan ersoheinen
eher in EKombination mit Elementen wie Eisen oder Mangan, die
den Wasserstolf aktivieren, als Fromotoren geeignet.

Eine Ncoglichkeit, des Produktapektrum in die gewiinschte
Richtung zu verschieben, besteht darin, éurch Zusats energe-~
tisoh wirkender Promotoren das Grundmetall elektronisch so

gu veriindern, dal selns Selektivitit weiter verbesssert wird.
In diesen Sinne werden Alkalisalse seit Jahreehnten mit Erfolg
bel verschiedenen Synthesen eingeastzt, Gehalte von 0,2 bis
1% 12003, bszogen auf Lisen, bewirken eine VergriSerung der
CO=Chemisorptionswirme um 100 ¥ und zugleich eine Erhshung der
cheaxjisecrbierten CO-Menge. Gleichzeitig gehen das chemiscrbierte
Volumen und die S8orptionswirme des Wasserstoffs zuriick. Die
sich daraus ergebenden Wirkungen werden kure zusanmenge fafit:

a) die Reaktionsgeschwindigkeit der CO-verbrauchenden
Reaktionen wie Bynthese, Konvertierung und
Boudouard-Reakticn, ateigt,

b) Kettenstart und Ketteawachstus werden beschleu-
nigt,

¢) die Methanbildung wird suriickgedringt,

d) der Clefingehalt der Reaktionsprodukte wird er-
h¥ht.
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Die aus Punkt b) resultierende Yolgerung einer sich in Rich-
tung auf hBhornolukulirc Verbindungen verachiebenden Frodukt-
verteilung sollte sich durch bestimmte, atrukturell wirksame
Promotoren, die adie gebildeten langkettigen Kohlenwasssrstoffe
spalten, wieder aufheben und im Sinne der Zislsstzung poaitiv
beeinfluasen lassen. Durch Zusatz von Kieselgur zu Eisenkstaly-
satoren kann beispielsweise das Produktapektrus in Richtung
niedermolekularer Kohlenwasserstcffe verschober werden. Be-
sonders vorteilhaft scllten sich spaltaktive Tragermaterialien
- Aluminiumoxide, Alumosilikate ocder Molekularaiebe - auf die
Produktzusanmensetzung ausvirken, tumal solche Triéger zusdtz-
lich noch die Auabildung von Qitterstsrungen begiinatigen, das
katalytisch aktive Metall auf eine groBe Oberfliche verteilen
und an der Rekristallisation hindera.

Neben der Katalysator-Grundzusammengetzung der im allgemeinen
in oxidiagher ¥orm vorliegenden Metalle und neben dem EinfluB
energetismech und etrukturell wirkender Promctoren imt die
Schaffung syntheaktiver Phasen des Ubergengsmetalls von
aussachlaggebender Bedeutung fiir die Nutzung der Belektivitét
und flir die Lebensdauer des Katalysators. Fiir jedes Kstalysator-
aystem miisssn die optimalen Reduktions- und Induktions- bzw.
Foraierungsbedingungen ermittelt werden. Je nach Heratellunga-
art und Zusammensetzung des Katalysators gind die Systeme wahl-
weige mit Wagperstoff, Kohlenmonoxid, Synthesegam oder auch mit
Amsoniak (Nitridierung) 2u sktiviersn. Im Zuge der Formierungs-
phase kommt es, zum Beispiel beim Eiesen, zur Ausbildung der
aktiven Phese in Form von Magnetit, metalliachem Eisen, Car-
biden, Nitriden und ggf. Carbo-Nitriden. In dissem Zusammen-
hang sracheint es auesichtsreich, andere Metalle in die Unter-
suchungen mit eintubeziehen und auf aktive Einlagerungsstruk-
turen auch mit Metalloiden (Bchwefel, Selen, Tellur, Phoaphor,
Armen, Antimon, Wismut) su tberpriifen.




Von entacheidendem Einflul auf die Selektivitidt sollte mit
Sicherheit neben der chemischen Zusammeneetzung der Kataly-
satoroberfliche auch deren Grtfe und Beachaffenheit sein.
Durch Variation der Konzentration der aktiven Zentren auf
der Oberfldache sowie der Porenstruktur (Porengrsfie und Po-
renradienverteilung) bileten sich Miglichkeiten zur Steuerung
der Selektivitidt, deren systematische Auspriifung im Hinblick
auf das gesteckte Projektziel der bevorzugtea Erzeugung kurg-

kettiger Clefine notwendig erscheint,
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2s_ Bekannte Verfahren und Katalysatoren

2+7 Entwigklung der Verfahren

Bei der Entwicklung der FT-Synthese von Labormaﬁatas bis zur
groBtechnlachen Reife waren die Beherrschung der Reaktiona-
wirme und, damit in engem Zusammenhang stehend, dis Unter-
driickung von Nebenresktionen die vorherrschenden Gesichts~
punkte flir die Verfahrensauswahl. Neben den allgemeinen, die
¥irtschaftlichkeit eines Verfahrens bestimmenden Kriterien
wurden daher die Betriebsaicherheit und der etsrungafreie
Ableuf fir das jeweils betrachtete FT-Syntheseverfahren mehr
ale flir andere chemiech-technische Prozesse pum entacheidenden

Faktor einer Bewsrtung.

Die Mehrzahl der von der chemischen Verfahrenstechnik ange-
botenen Durchfiihrungsformen fiir die exotherme Umsetzung gas-
formiger Reaktanden an einem festen Katalysator diirfte im
Verlauf der neshezu 50jihrigen Entwicklungageschichte der
FT-Synthese auf ihre Eignung untersucht worden asin, wobei nur
in wenigen Fidller das halbtechnimche Versuchsstadium iiberhaupt
erreicht worden ist. Lediglich zwei Verfahren sind im grofi-
technischen Betrieb bisher ohne Einachriankung erfolgreicn ge-
wegen: das Jasphase-Verfahren mit feet angeordnetem Kataly-
sator und das Flugstaub-Verfahren mit von Reaktionsgas umge-
vilztem, étauberuison Katalysator, Die Synthese in fliissiger
Phase, bel der eine Katalysatorsuspension von Synthesegas
durchstromt wird, hat ihre groltechnische Bewihrung noch nicht
errelcht, jedoch kann aufgrund der urfassenden Untersuchungen
und der Versuchsergebniaae-bia zum halbtechniaschen Betriebd
unterstellt werden, defl eine Einbeziehung dea Flliseigphase-Ver-
fahrens in den Vergleich veon Gasphame- und Flugstaubverfahren
sinnvoll und zullissig ist. Bei der ausfihrlichen Beschreibung
der drei genannten Verfahren wurde ein Anzahl reakticnas- oder
verfahrenstechnischer Varianten, deren Entwicklung aus unter-
sohiedlichen Griinden nicht erfolgreich verlaufen ist, mit er-
faBt.



Uber den gesamien Verlauf der Entwicklung der techaischen
FT-Synthess upd besonders vor und wihrend des Erieges war das
Gasphaseverfahren in der einen odsr der anderen Modifikation
Gegonstand von Versuchen oder des technischen Betriebs, und es
war aufgrund der dabel gesammelten Erfahrunger zumindest bie
zuzm Ende der fiinfziger Jahre wohl das am breiteaten unter-
suchte Verfahransprinzip. Bei der etwa gleichzeitigen Inbe- .
triebtnahme des Gasphame- und des Flugstaubverfahrene in
Siidafrika wurde dieser Vorzug besonders augenfillig, denn erst
nach mehrjéihrigen fortlaufenden Verbesaerungen, die von
intensiven Forschungsarbeiten begleitet waren, erreichte das
Flugastaubverfahren eine vergleichbar hohe Betriebssicherhelt
vie das Gasphaseverfahren.

Der Vergleich der genannten drei Verfahren auf der Basis des
jeweils neuesten Entwicklungsstandes achlieft eine Anzahl von
Modifikationen ein, die nmch der seinsrzeit vorgegebensn Auf-
gabenstellung nicht relevant waren, da sowohl wiihrend dea
Krieges als auch bei allen danach bearbeiteten Projekten die
Erzeugung von kurzkettigen Alkenen oder Alkanen nicht der Ziel-
setzung entsprach, Die nach dem einen oder anderen Verfahren
bereite frilher im Sinne der heutigen Aufgabe erreichten
interessanten Ergebniasse sind daher nicht ohne Einschrinkung
als verfahrensbezogene Vorteile zu werten, sondern sie bedlirfen
der Bestitigung und der Erweiterung durch vergleichende Verauche
unter Berlickeichtigung der heute als optimal anzusehenden
Bedingungen. Die vorliegenden detaillierten Beachreibungen

der Verfahren und die zum Teil bereits skizzierten Miglich-
keiten bisten eine breite Basis fiir die wiederaufgenommenen
Forschunge- und Entwicklungsarbeiten,
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2.2 Yerfahrensschema und Arbeitsweisge

2.2+ Gasphaseverfahren

Mit der Inbetriebsahme der Gasphase-Festbett~-Syntheseanlage

in 8asolburg im Jahre 1955 wurce die vorerst letzte Stufe der .
technischer Anwendung dieges Syntheseprinzips erreicht

{e. Abb. 6). In diesem von der ARbeitsGEmeinschaft Buhrchemie-
Lurgi entwickelten ARGE-Verfahrer waren die Erfahrungen aus
¢iner Anrahl von unterschiedlich muagelegten und betriebenen
Verfahren zusammengefalit worden, von denen die wichtigsten mit
-ginigen zugehliirigen technischen Daten in Tab. 5 aufgefiihrt

eind.

In flinf Reaktoren mit je 40 m3 E{sen~-Fillungskatalysator werden
bei 25 bar und 220 bis 250 °C je Stunde ca. 140 000 Nam° Synthese-
gae zu etwa 80 000 jato Primérprodukten umgesetzt, die als
Chemiegrundetoffe oder als Treibstoffkomponenten verwendet
werden. Dem zugefijhrten Friaschgas (HE : CO ca. 1,7; V/Vh eca. 700)
iet das 2,5fache Volumen an Kreislaufgas iiberlagert, wodurch
Turbulenz desa reagierenden Gasgemisches zur Gewhkhrleiatung einer
guten Wirmeabflihrung eus dem Katalysatorbett (Einzelrochre mit

45 mm }. VW.) an den Druckwassermantel des Reaktors erzielt wird.
Bei einetufiger Fehrweimse, die bei S5esol sus dem Yerbund mit der
Flugstaubaynthese resultiert, wird ein (CO + Hz)-Unaatz up 70 %
eingestellt, wobei daes Restgas Lber eine CHu-Spaltung den Ein-
sategas fir die Flugstaubsynthese zugemischt wird, Die mit einer
Katalysatorfiillung erreichte Betriebeszeit betridgt 9 bis 12

Honate,

Auslegung und Betriebsbedingungen der Gasphasesynthese bei BSasol
varen und sind auf die Ergeugung von Dieselkraftstoff-Komponen-
ten und von hochschmelzenden Paraffinen musgerichtet, flir die ein
der Kaparitiit entsprechender Bedarf stets vorhanden war,
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Die das Gasphaseverfahren durch Variatieon der Reaktionapara-
meter auch bei Verwendung des Btandard-Katalysators aus-
zeichnende Flexibilitit ist daher nie irn Anspruch genommen
worden. Die Anlage arbeitet von Anbeginn stSrungsfrei und hat

keine techniaschen Probleme sufgeworfen.

c.2+2 Flugstaubverfahren

Dae urapriinglich von der M, W. Kellogg Co. entwickelte und
lizengierte Flugetaubverfahren (heute Synthol-Verfahren ge-
nannt, Schema 8. Abb. 6) welst Xhnlichkeit mit dem ebenfalls
in den UBA entwickelten Wirbelbett (Hydrocol-) Verfshren auf.
Wihrend letzteres io USA in elner groBtechnischen Demonstrs
tionsanlage (Nominalkapazitit 360 000 jato) aus technischen
und wirtschaftlichen Qriinden 1957 wisder aufgegeben wurde,
konnte das Flugstaubverfshren in Sasolburg nach allerdings
mehr)ahrigen Schwierigkeiten und griBeren Anderungern erfolg-

reich betrieben werdean.

Die Sascl-Anlage war flir eine Kapezitdt von 180 000 t Produk-
ten ausgelegt worden, die urspriinglich in nur zwei Reaktoren
erreichit werden sollte. Die erwihnten Schwlerigkeiten machten
einen dritten Reaktor erforderlich., Im Jahresdurchschnitt sind
2,2 BReaktoren in Betrisb, jede Betrisbasperiode betrigt etwa
56 Wochen. Anstelle der zuniichat vorgesehenen kontizuierlichen
Ergipzung der dessktivierten oder ausgetragenen Katalysatoran-
teile wird jeweils mit einer frischen Katalysatorfiillung be-
gonnen und bis zum Ende der Betriebspericde werden gie Ver-
luate (ca. 1,4 % pro Tag) nur teilweise durch aus dem Produkt-
strom abgeschiedenen Katelysator ergﬁnzt{

Der Synthesebetriedb bei 22 bar und bis zu 350 °C Reaktions-
temperatur erfordert ein wasserstoffreiches 3ynthesegas

(RZ 1 CO ca. 6 1 1) zur Unterdrlickung von Spalt- und Zersetzungs-
reaktionen. Das Synthesegaa setzt sich aus mehreren Teilstrbmen
zusasoen: dem in einer Lurgi-Druckvergasung erzeugten Gas wird
das Restgas des Festbettverfahrens und ein Teil des Kreislauf-
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gases der Flugstaubsynthese zugemiacht und durch eine Methan-
Reformierungsetufe das benttigte hohe HZ : CO-Verhdltnis ein-
gestsllit. In jedem Flugstaubreaktor von etwa 30 m Hbhe und 2 m
Innendurchmesser befinden sich 130 bia 140 t Eisenkatalysator
im Umlauf, die von 300 0CO mj/h Gae (Frischgas : Kreislsufgas

3 Synthesagas (bei 22 bar

wie 1 : 2) umgewilzt werden. Pro m
um 300 °C) entspricht dies einer Beladung mit 190 kg Kataly--

sator. In den Reaktionsraum sind zwei Kihlsysteme mit Olum-

lauf eingebaut, wodurch die Reaktionstemperatur auf 350 °¢ be-
grenzt wird. Katalysator und gesf&rmige Syntheseprodukte werden

nach Durchleufenrn des Reaktionsraumes iiber Abscheider und Zyklone
getrennt, und der Ketalysator wird in den Kreislauf zuriickge-

fiihrt. Um Ablagerungen im Reaktor zu vermeiden und eine einwand-
freie Riickfilhrung des Katalysators zu gewihrleisten, diirfen keine
hochsiedenden, unter Resktionsbedingungen flﬁésigen Kohlenwasser=
stoffe gebildet werden, die die Fliefifghigkeit des staubformigen
Katalvsators beeintriichtigen. Diesger Forderung wird vor adlem durech
Heaktionstempermtur und Synthesegaszusammeneetzung Rechnung ge-
tragen, wobei der hohe Wasserstoffanteil zusﬁtilich die Katalysator=
Lebenadauer erhcht. Nach 80 %igem (CO + H_)-Umesatz und Produktadb-
scheidung erhilt man ein methan- und wasa:rstoffreichas Restgas,

das teilweise durch Tieftemperaturzerlegung zur Wasserstoffge-

winnung fir dise NH_ -Synthese aufgearbeitet wird.

3

2.2.3 Fliissigphaseverfahren

Bei der FT-Synthese nach dem Fliissigphaseverfahren wird eine
stationire Suspension von feinverteiltem Katalysator in einmer
syntheseeignen Fliissigkeit von Synthesegas durchatrémt, wobei
die Reaktionswirme durch in die Suspension eintauchende Siede-
rohre eines Druckwassersysteme abgefiihrt wird (s. Abb. 6).

Die Entwicklung des Verfahrens begann 1938 und wurde mit Unter-
brechung bis 1953 - bie zu einer halbtechnischen Demonstrationa-
anlage der Firma RheinpreuBen / Koppers - fortgefiibrt. Wegen

der ungiinstiger werdenden wirtschaftlichen Voraussetzungen kam

se seiperzeit nicht zum Bau der Produktionsanlage.
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Die Demonstrationeanlage wurde bevorzugt mit kohlenoxidreichem
Synthesegas (z. B. Wamsergas oder auch Koksofengas) mit einem

BE t CO-Verhiltnis von z. B. 0,7 1 1 betrieben. Einerseits waren
solche Game preisgiinstig verfiighar, andererseits fithrten aie 2u
Reaktionsprodukten mit hohen Alken-Anteilen, was aus verschiede-
nen QGriinden erwiingcht war., Das Synthbesegas wurde unter einem
Druck von 12 bar in den 10 nj
iiber eine Gaasverteilung am Reaktorboden eingespeist (2 700 Nm}/h;

Suspension enthaltenden Reaktor

Effektivgeschwindigkeit unter Reaktionabedingungen 9,5 cm/s) und
reagierte an dem in einem Kohlenwasmserstoff-Gemisch suspendierten
Eisenkatalysator. Die Reaktionswiirme wurde im Druckwasser ent-
haltenden Kiihlrohrregister unter Dampfgewinnung abgefiihrt. Die
Eigenschaften der durchstrimten Suspension und die gute Wirme-
abfiihrung gewahrleisteten einen mehr niedrigen Temperaturgradien-

-+
ten von =

1 °C iiver den gesamtsn Reaktor, was einer isotheraen
Betrisbsweise sehr nahe kommt. Das den Reaktor verlassende End-
gae wurde durch frektionierte Kihlung von den gebildeten Kchlen=-
wassergtoffen unterschiedlicher Kettenlinge und Siedelage und
vom Wasser befreit. Bei der Betriebsweise gur Erieugung vor-
wviegend langkettiger Kchlenwassergtoffe wurde ein Teilstrom der
Suspensaion kontinuierlich abgezogen, vom Katalysator, der zuriick-
gefiihrt wurde, befreit und der Weiterverarbeitung zugefiihrt. Bei
einer Betriebsweise zur Erzeugung vorwiegend kurzkettiger Kohlen-
wasserstoffe multe die dabei ausgetragene Suapensionsfliissig-

keit entsprechend erginet werden.

Die hohe DispersitZt des festen Ketalysatoras, der nach Formierung
und Reduktion eine Teilchengriife von 4 bia 2 u aufwies, gestattete
Konzentrationen bis zu etwa 100 kg Fe pro m3 Suspension und eine
8ynthesegasbelastung von 7hbis 9 m°/kg Fe + b bei 30 % (CO + H,)-
Unsatz, was einer Auabeute von 31 bis 39 kg Produkten C3+ pro

m3 Reaktionsraum und Stunde entsprach. In der Demonstrationsanlage
wurde eine Katalysmatorleistung von 400 kg Kohlenwasserstoffen C§+
pro kg Fe erzielt ( miehe Tab. 5).



Die Rettenlidnge der gebildeten Kohlenwaseercstoffe war aufler von
den Katalysatoreigenschaften ven der Resktionstemperatur (etwa
240 bis 280 °C) abhéingig und nahm mit steigender Temperatur ab.
Von der Bynthesegasversorgung her wer der Druck auf 12 bis

15 bar limitiert. Fir eine Erhchung des Betriebsdruckes auf die
fiir dae Gasphase- odsr Flugstaubverfahren blichen Werte von

22 bar oder htoher sowie flir eine Vergrdferung des Reaktors auf
eine Kepazithit von 20 000 jato an Primidrprodukten liegen Schit=-
zungen vor. Ale maximale Leistung werden etwa 1 550 jato Pro=-

3

dukte pro m” Reaktionsvolumen mngesehen.
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Tabelle & : Betriebsdaten und Ergebnisse der Fliissigphase-
Synthese bei einstufigem Betrieb mit einmaligem
Gasdurchgang an gefilltem Eisenkatalysator

a) Demonstrationsanlage - b) halbtechnieche Anlage

a b
Wirksamer Reaktionsraum (Volumen ,
Suspension einschl. dispergiertem Gas) (1) 10 000 6
Katalysator (kg Fe) 880 0,4
Synthesegas-Druck (atm) 12 11
Synthesegas {(Vol.-Verh. CO : HE) 1,5 1,5
Synthesegas-Menge (i /h) 2 700 3
Lineare Gasgeschwindigkeit des '
komprimierten Gpses bei Betriebs-
temperatur, bez. auf den freien
Reaktorgquerschoitt (em/8) 9.5 3.5
Angewandtes C0+H2 insgesamt (ijfh) 2 300 1,1
Pro m3 Reaktionsraum (Nma/h) 23%0 183
pro kg Fe (Nm3/h) 2,6 2,45
Mittlere Synthesetemperatur %¢ 268 266
CO=-Umsatz % 94 90
CO+H,-Unsatz _ % 89 88
Syntheseprodukte,
bez. auf eingesetztes CO+H2
Kohlenwasserstoffe C,, (g/NmB) 178 176
c, + ¢, (g/Ne) 12 11
¢, (g/Nm) 166 165
+
O-haltige Produkte
im Synthesewasser (s/an) z 2
Raum-2Zeit-Ausbeute
an Produkten C_ , incl., 3
O-Produkten in 24 h (kg/m” Reakt.-Raum) 930 740
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2.% Produktpalette und Flexibilitat

2.3%.1 Gasphaseverfahren

Fir das Gasphase-Festbettverfahren ist in allen Stadien der
Entwicklung die erwiinachte Produktzusammensetzung weitgehend
vorgegeben gewesen. Dies betraf sowohl die Betriebsweisen an
Kobalt- oder spdter Eisenkatalysatoren wihrend des Krieges als
auch die Sasol-Anlage, die die nach dem Flugstaubverfahren
weniger gut oder gar nicht herstellbaren DieselGl~ oder
Paraffinkohlenwasserstoffe erzeugen sollte. Wihrend der vor-
wiegend auf verfahrenstechnische Verbesserungen abzielenden
Entwicklungsarbeiten wurde daher nicht der insgesamt verfiigbare
Spielraum, sondern meiat nur der jeweils betrachtete Teilaspekt
abgegrenzt, Mit dem Abachlufl dee Sasol-Projektes wurden die
Forschungsarbeiten in Deutschland praktisch eingestellt und
beispielsweise die mit neuen (Sinter-) Katalysatoren erreich-
baren Verbesserungen nur grundsitzlich angedeutet. In Siidafrika
wurden Forschungsarbeiten am Gasphaseverfahren nur in begrenztem
Unmfang durchgefiihrt, da fiir die ersten Jahre die Probleme der
zunachset nicht einwandfrei arbeitenden Flugstaubanlage vorrangig

waremn.

Bei nur geringer Variatatim der Reaktionsbedingungen wird die
Zusammensetzung der Primdrprodukte vor allem durch die Katalysa-
toreigenschaften bestimmt. Bei der Hochlast-Synthese an Eisen-
Féllungekatalysatar unter Bedingungen, wie sie bei Sasol iibliech
sind, wird ein relativ breit gestaffeltes Produktspektrum an
Kohlenwasserstoffen erhalten (s. Tab., 7, Spalte 4). Eine sgolehe
Zusammensetz2ung ist typisch fir den mit Cu, KEO und SiO2 akti-
vierten Standardkatalysator. An einem durch Sinterung einea
Oxidgemieches (Fesou, Cu0, 2ZnO, KQO) hergestellten Katalysator
werden dagegen unter anndihernd gleichen Reaktionsbedingungen
wesentlich niedrigere Anteile an hochmolekularen Paraffinen ge-
bildet, der Schwerpunkt des Produktspektrume verlagert sich in
den Benzinbereich und der Clefingehalt steigt (s. Tab. 7, Spalte

B).
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Eine weitere Verschiebung zugunsten kurzkettiger Produkte wird
durch Xnderungen in der Zusammensetzung und in der Verbehandlung
des Katalysators und durch Anvendung eines kohlenoxidreichen
Synthesegases (Hz t CO = 0,7 ¢ 1) erreicht: stwa 70 % der an
einem Katalysator mit verringerten Zusitzen an K20 und an 5102
gebildeten Kohlenwasserstoffe fallen in den Bereich bis 610 und
enthalten 70 bis 80 % Olefine (s. Tab. 7, Spalte C).

Den Einflud unterschiedlicher K20 und SiOz-Zuaﬁtzu gum Eimen-
Standardkatalysator guf die Ausbeuten an langkettigen Paraffinen
verdeutlicht Tab. 8, wihrend in Tab. 9 die Abhingigkeit der
Ausbeute an Methan und an langkettigen Paraffinen von wechseln-
den SiOE-Gehnlten bei konetantenm KEO-Gehllt des Katalysators
viedergegeben ist. Die erwidhnten und weitere Ergebnisse wurden
jeweils in Versuchen mit mehrmonatiger Katalysator-Betriebazeit
unter Bedingungen erhaltean, die denen der technische Hochlaet-
Synthese weitgehend enteprachen. Die nach neueren Kenntnissen
liber die Kinetik und die Thermodynamik der FT-Reaktion fiir eine
Begrenzung des Produktspektrums auf kurzkattig; Verbindungen
ginstigen Bedingungen {(e. Pkt. 1.2.3) aind dabei kaum beriick-
sichtigt worden, so dad die Flexibilitit des Gasphese-Feastbett-
verfahrens mit Sicherheit noch nicht im vollen Umfang ermittelt
worden ilst. Die Oxyl-Synthese zur Erzeugung vorwiegend Sauer-
atoff enthaltender Verbindungen (ca. 80 % Alkohole im Gemiech
mit Kohlenwaeserstoffen) und die Isceynthese zur Erzeugung ver-
Zweigter Kohlenéasaeratoffe mit hohen Anteilen an Olefinen als
Varianten des Gasphase-Festbettverfahrens deuten einige der Mog-

lichkeiten an.
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Tabelle 7; Zucamrmensetzung der Reaktiocnsprodukte
der Eisen-Hochlasteynthese
(Durchschnittszahlen aus gizen

6monatigen Dauerbetriebd)

A B c
{Gew.-%) Qlefin- (Gew.«%) Olefin~ {(Gev.~-%) Olefin-
geh, (%) geh, (%) geh. (%)
i 5
03/0,+ 0,6 ca. 50 23,0 68-70 23,0 80
Cs/C 25,6 62 | 353 72 42,8 72
180 - 290 °c 17,0 55 12,2 S5 15,0 50
290 - 320 ¢ 4,5 2,9 3,1
320 - 460 ¢ | 18,7 10,1 5,6
460 °c 19,1 6,0 1,9
wasserloaliche
Alkobole C,~C, 4.5 10,5 3.6
100,0 100,0 100,0

1) Eineelheiten iiber die Verauchsdurchfiihrung und die
Katalysatoren s. Studie Band IL Teil II: Gasphasesynthese,
'81 9? fn




Tabelle 8: Abhidngigkeit der Produktzusammensetzung 1)
vom Gehalt des Katalysators an xzo und 8102

K20/100 Yo 8102/100 Fe innere Oberfl. Ausbeyte ao KW
d. red. Eat. 2320 "C siedend -

in m2/g Te baz. auf c2+
0,5 = 2 2- 8 120 - 200 10 - 20
2 - 4 10 - 20 200 - 300 20 - 40
b -5 20 - 25 300 40 - 50
10 20 - 25 ' 350 50 = 60

1) Binzelheiten s. Studie Band IL Teil II: Gasphasesynthese,
8. 74 f.

Tabelle 9: Abhingigkeit der Produktzusammensetzung
eines & Gew.-% K50 egthaltendon Katalysators
vom Gehalt an 5102 1

810p-0ehalt Synthese- Gew.-% >320 % Gew.-% Methan
bec. auf Fe tenB. aiedende KW-Stoffe bez., auf C, und
c im Fluesigprodukt hobhere KW-5toffe

6 200 22 10
15 205 58 7.5
20,5 209 - 59 7
24,5 211 62 6,5

1) Einselheiten a. Studie Band II, Teil II: Gasphasesynthese,
s. 68 r.



