Ergebnisse und Diskussion
Syntheseverhalten des Mangan-Eisen-Katalysators
bei unterschiedlichen Synthesedriicken

Ergabnisse der Messungen am gradientenlosen
Festbettreaktor

Bei drei unterschiedlichen Synthesegesamtdriicken wurde
untersucht, wie sich die Aktivitat des Mangan-Eisen-
Katalysators mit zunehmender Synthesezeit &ndert, wenn
kohlenoxidreiche Synthesegase (CO/Hy=1.2) =zur Umsetzung
gebracht werden (Abb. 16). Fir die ersten Stunden der
Synthesen kénnen keine Angaben iiber die Aktivitit des
Katalysators gemacht werden, da der Synthesedruck langsam
und in mehrerern Stufen auf den entgliltigen Wert erhdht
wurde. Die Synthasedaten werden auf die nach etwa
24 Stunden Synthesedauer gemessenen Aktivitdten der Mangan-

Eisen-Katalysatoren bezogen.

Wéhrend bei einem Synthesedruck von etwa 1,8 MPa zu Beginn
der Synthese éine Zunahme der Synthesegas-Umsetzungs-
geschwindigkeit vvon 10 bis 30 % beobachtet werden konnte,
fiel die Aktivitat der bei 5 und 9 MPa Synthesegesamtdruck
eingesetzten Mbngan—Eisen—Katalysatoren deutlich ab. Dis
Aktivitat verrihgerta sich bei 5 MPa um etwa 35 % und bei
9 MPa um etwa :45 % des bei der ersten Messung erhaltenen
Wertes.

Die beobachteten Unterschiede lassen sich vermutlich durch
strukturelle un& chemische Andertngen des Mangan-Eisen-
Katalysators erkléren. die bei der Beaufschlagung . mit
Synthesegas in Gang kommen. Wie weitser unten gezeigt wird;
inhibieren die éSyntheSeprodukte HWasser und Kohlendioxid

diey,Kthenwasse;stoffbildunga Die bei zunshmendem Gesaﬁt—

druck Lansteigen@en Hasser-~ und Kohlendioxidpartialdrﬁcke
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Abb. 16. Synthesestabilitdt des MnFe-Katalysators im .
Festbettreaktor bei unterschiedlichen Synthesegesamtdrik—

ken, Laufzeit mach Elnstellung der angegebenen Drucke,
T = 523 K(Synthesebedlngungen siehe Anhang II, _
1,8 MPa: Messutngen Nr. 1 - 7, 5 MPa: Messungen Nr. 21 - 25,

9 MPa: Mess.un?en Nr. 33 - 39).
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fihren vermutlich zur Bildung von Oxiden, die fiur die

Fischer-Tropsch-Synthese nicht oder nur wenig aktiv sind.

Nach etwa 8 bis 12 Tagen hattan sich die Kontakte soweit
stabilisiert, |daB auch iber mehrere Wochen keis waiterer
kktivitétsverlﬁst = durch z.B. Kohlenstoffabscheidungen
beobachtet wer#en konnte,

Die bei unterschiedlichen Gesamtsynthessdriicken  und
: konstanter Frﬂschgaszusammensetzung gemessenen Reaktions-—
geschwindigkeiﬁen sind in Abb. 17 dargestellt. Durch
Variation deﬁ Gasstrémung wurde die Verweilzeit der
Rsaktioﬁsmischdng im Synthesereaktor bei diesen Messungen
konstant gehaﬁten. Im Druckbereich von 2 bis 5 MPa nimmt
die Synthesegds—Umset2ungsgeschw1ndlgkelt mit zunehmendem -
Druck deutllqh zu. Oberhalb 5 MPa ist dise gemessene
Reaktionsgeschﬂ&ndigkeit nahezu unabh&ngig  vom
eingestellten [Synthesedruck. In diesem Bereich fallt die
Umsetzungsgesch%indigkeig des Kohlenmonoxids Zu-
Kohlendicxid mpt zunehmendem Synthesedruck ab, wahrend die

Umsetzungsgaschﬂzndlgke1t des Wasserstoffs noch ansteigt,

In Abb. il8 ist die Zusammensetzung der
Syntheseprodukté (Kohlenstoffvertellung in ‘den‘ synthe—

tlslerten Kohlenwasserstoffen) in Abhanglgkelt 'QVOﬂ,' 

Synthesedruck | bei glalchblelbender Verwellzelt -des;
Synfﬁegegaées m Reaktor dargestellt ‘Betrachtet wxrd der"
Druckbéfei?h. #n dem bal Druckanstleg eine Zunahme ‘der
Aktivitét_f.beopachtet werden konnte. Bei Druckerhohung'

nehmed< die ﬁnteilé ' gesattlgter gasformlger' Kohlen— 8

wasserstoffe E ‘und ,kg dgnsxep;er { Alkohole
syntnetis erteny Prédﬁk%miSdhung- zu. Dlei“

] ’ Kohlenwasserstoffe

en Oleflne ’flt bel~§§r
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‘Abb. 17. Verlauf der Reaktionsgeschwindigkeit in Abhingig-
keit vom Synthesedruck bei Synthesefithrung im Festbettreak-
tor, T = 523 K7 (CO/HZ)Frischgas
gen siehe Anhang II; Messungen Nr. 13, 14, 16 und 44).
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Abb. 18. Selektivitdt des MnFe-Katalysators in Abhingig-
keit vom Synthb;edruck bei Synthesefithrung im Festbett-
reaktor, T = 523 K, (CO/H 1,1 (Synthesebe-

» Z)Frischgas
dingungen sieklie Anhang*II, Messungen Nr. 13 - 16).




Die Kohlenstoffverteilung in Produkten mit 1 bis &
Zohlenstoffatomen 148t sich durch eine Anderscn-Verteilung
darstellen (Abb. 19). Die Untersuchung der Kohlenstoffver-
teilung wurde auf Kohlenwasserstoffe mit waniger als
6 Kohlenstoffatomen begrenzt, da sich wahrend des Synthese-
betriebes mit dem Berty-Reaktor im Antriebsteil der
Turbine ‘héhere Kohlenwasserstoffe abschieden. Die fir die
Anderson-Gleichung (siehe Kapitsel 2.4.2) mwmittels linearer
Regression berechneten Hachstumswahrscheinlichkeiten

liegen im Bereich

0,59 <0 20,62

Im untersuchten C-Zahlbereich ist kein PRinflufi des
Synthesegesamtdruckes auf die Kohlenstoffverteilung fest-
stellbar.

65.1.2 Ergebnisse der Messungen am Fldissigphasereaktor

Hie bei der Svnthesefihrung im Festbettreaktor konnte auch
am suspendierten Katalysator in den ersten Tagen nach
Synthesebeginn eine deutliche Desaktivierung im
Mitteldruckbereich keobachtet werden (siehe Abb. 20}.
Bezogen auf den ersten MeBwert nach Einstelluag einss
Synthesedruckesi von 3,7 MPa betragt der Aktivitatsverlust
etwa 45 %. Da% CO/Hp~-Verhdltnis ist bei diesen Messungen
im Vergleicb zu den Festbettsynthesen etwas
hoéher (CO/H2=l,b) gewdhlt worden., Deckwer und Mitarbeiter
konnten zeigeb <215, daf bei der. Durchfihrung . ~der
Flﬁssigphasesynﬁhese an einem Mangan—ﬁisen-Katalysator das
Verbraucheverhaltnis der Reaktion dem Angebotsvarhiltnis

im »Frischg%s entspricht, wenn ein Gas mit einem CO/H2~Ver~

haltnis von 1,5| zur Umsetzung gebracht wird.
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(Synthesebedingungen siehe Anhang I1I, Messungen
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1,1




1.Messung
L0+ H;

-
\
~
-~
*

<
<o

[




Bei konstant gehaltener Synthesagaé~Verweilzait nimmt die
synthesegas-~-Umsstzungsgeschwindigksit ris zu ginem
Synthesedruck vaon etwa 3,5 MPa stark zu (Abb. 21J.
Cherhalb dieses Wertes wird wie im Festbettresktor mit
zunehmendem Synthesegesamtdruck eine anndhernd konstante
Synthesegas-Umsatzungsgeschwindigkeit und ein Absinken der
Kohlenmondxid-Umsetzungsgeschwindigkeit  zu  Kohlendioxid

beobachtet.

s

Uberraschenderveise werden mit dem Flissigphassreaktor
gréBere Umsetzungs- und-Bildungsgeschwindigkeiten als mit
Sam gradientenios betriebenen Fastbettreaktor
arzielt (Tab. L1). Da bei den eingestellten niedrigen

anthesetemperaturan keine Hemmung des Stofftransportes
auftritt (siehe Kapitel 6.3.1), ist anzunehwmen, daf der
Grund fur diese Aktivitatsanderung in der unter-
schiedlichen Hehandlung der varwendeten Katalysatoren zu
suchen ist. Vermutlich wird durch dJdas Pressen des
Katalysators 2u mechanisch stabilen ?Pellets die Flache
verringert, an der im syntheseaktiven Zustand die

katalytische Reaktion ablauft.

Die im Festbettreaktor und im gerGhrten Suspensionsreaktor
erhaltenen Produktmischungen weisen éhﬁliché Zusammen—
setzungen auf. Die aus Tab. 11 lhervorgehaenden kleinen
Selektivitatsurniterschiede gastatten in Anbetracht der
nicht +v6llig {(bsreinstimmenden Synthesebedingungen keine
weitergehends Interpretation. Am Flissigphasereaktor wird
wie am Festbettreaktor bei DruckerhShung eine Abnahme der
Produktanteile der kurzkettigen Olefine becbachtet, wenn
die Verweilzeit des Reaktionsgasss im Reaktor konstant
gehalten wird (Abb. 22). bie Selektivitat, mit der
wasserldsliche Alkohole und gasférmige Paraffine
entstehen, nimmt durch die Anhebung des Synthesedruckes

2.
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Tab. 11. Vergleich der im Festbettreaktor und im Suspensions-

re aktor erzielten Syntheseresultate.

Reaktor Festbett Suspensionsphase
Messung Nr. 32 53
Temperatur K] 542 543
Gesamtdruck [MPa] 5,1 5,0
Raumgeschwindig- {h—1] 1160 930

keit

Partialdriicke im

1
Reaktor [MPal
72 17,7 11,4
o 24,8 263
Umsédtze E g }
"2 23 43
c° 15 25
Gesamte Laufzeit ;

! - 9

des Katalysators [Tagei 22 25

Reaktionsgeschwiﬁdigkeiten - 10° [mol ‘kg—KatT1 5'1]

H2 : 138,1 164,3

cO 104,6 163,3
C02 23,0 51,7 o
CO zu Kohlenwascerstoffen 81,6 11,6 .
c-Selektivitit [C-%]gesamt |

CH, ‘ 9,3 7,3
C2--C4 Olefine 11,1 12
C2~C4 Paraffine 14,2 9@6
g, -Fraktion i 1 42,9 38,9




Die am Fliissigphasereaktor erhaltene Verteilung des
Kohlenstoffes in den C-Zahlfraktionen C, bis CglaBt sich
durch eine Anderson-Verteilung dirstellen (Abb. 23). Die
Wachstumswahrscheinlichkeit haagt im untersuchten C-Zahl-
bereich nur unwesentlich vom Synthesedruck ab und liegt im

Bereich

0,65 Sa

Kohlenwasserstoffs mit mehr als 8 Kohlenstoffatomen wurden
nicht Dbericisichtligt, <da sich diese wahrend des Synthese-
betriebes in =srheblichem Umfange in der Suspensionsphase

akkumulierten.

FinfluB der Reaktionsprodukte We.. .or
und Kohlendioxid auf die Aktivitat das

Mangar~E;sen—Katalysators

i ] .
Untersuchungen ﬁier den EinfluB von Wasser auf die Kinetik

der Fischer—-Trop ch—Synthese an Eisen-Katalysatoren sind
von Brotz und Rottlg <48>, von Tram <49> 'sbwie.'VQni
Anderson, Karn. uhd gchultz <45> durchgefihrt worden. Diese
Autoren ueobachthtan eine Verlangsamung der synthesegas-
Umsetzungs geschwlrdxgkalt, wenn dem Frischgas Wasser
belgemlsrht w1rd '

Trotzdemiiléﬁt ﬂlch bei . der Synthasefuhrung an- Elsen—
Kataly.étpfgn durch die Bexmxschung van Wasser gzum‘
Frischg € gin wirfsch ftlxcher Vortell er21elen, wennv

. sehr
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Abb. 23. Prodxiktvertéilung nach Anderson bei Synthese-
fithrung .im Flissigphasereaktor, T = 543 K,
(CO/HZ)F,risch ras = 1,5 (Synthesebedingungen siehe An-
hang II, Messungen Nr. 45, 46 und 53).
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ziehung der im Reaktor ablaufenden Konvertieruﬁg; dem
Verbrauchsverhéaltnis des Katalysators entspricht. Bei
GBberschreitung :einer bestimmten Wasserkonzentration.féllt
die Aktivitat der untersuchten Eisen—-Katalysatoren
erheblich ab. Kdlbel zeiqte, daB diese Schwelle bei der Um-—
setzung von Mischungen aus Kohlenmonoxid, Wasserdampf und

Stickstoff an Eisen-Katalysatoren bei einem

ZO-Verhéltnis von 2,15 liegt. Wird diesser Wert
untehkschritten, entstehen aus den syntheseaktiven Phasen

inaktike Oxide <96>.

( Um 2zu

Katalygatorsystem Mangan-Eisen und auf Eisen-Katalysatoren

untersuchen., ob die Wirkung von Wasser auf das
ahm3*Th ist, wurden in einem integral _batriebenen
Festbettreaktor Messungen mit Kohlenmonoxid und HWasser als

Reaktionspartner durchgefihrt (Tab. 12).

Bei einem Kohlenmonoxid/Wasser-Verhdltnis von 2,8 wurde

1 ein Kohlenmonoxid-

bei einer Raumgeschwindigkeit von 51 h
umsatz von 64 % und eine vollstindige Umsetzung des ein-

gesetzten Wassets erzielt (Tab. 12);

Nach der Verringerung des Kohlenmonoxid/Wasser-Verhdlt-

nisses auf 2,; sank die Aktivitdt dJdes Mangan-Eisen-

Katalysators kﬁr die Bildung von Kohlenwasserstoffen

innerhalb von ;60 Stunden auf Null ab. Die Umsetzung das‘
HWassers zu Na%serstoff lief dabei ungestdrt weiter, und 

das Produktgasbemisch enthielt iber 10 Vol.-% Wasserstoff.

Erst nach ' @iner weiteren Abnahme des Kohlen-
monoxid/Wasser-verhaltnisses wurde das eingespeiste Wasser

nicht mehr vollkténdig umgesetzt.,

Bei Reduzierung der Wasseranteils im Frischgas érlangté;f

der Kontakt auch nach mehreren Synthesetagen nicht seine

uraggﬁngligne Synthesea&ﬁ?yitét zurick.,
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Pab. 12. Bedingungén und Ergebnisse der Umsetzung von Kohlen-
monoxid mit Wasser, Synthesefiihrung im integral betriebenen
Festbettreaktor. ‘

(CO7#,0) 2,8 2,1

Frischgas

Messung'Nr. 55 56

Temperatur k]
Gesamtdruck ~ [mpa] 1,5
Raumgeschwindigkeit [h™ 1] 52

Zusammensetzung
Frischgas [vol.-~%]
Cco

HZO

Zusammensetzung

Endgas [vol.-%]
Hy

coO

HZO

CO2

Gesamte Laufzeit

des Katalysators [Tage,

CO-Umsatz i[%}
Kohlenwasserstoffﬁusheute
[kg/mg Synthesegas]




Diese Resultate machen deutlich, dal Mangan—-Eisen-
Katalysatoren in Bezug auf die Wirkung von Kasserdampf ein
dhnliches Verhalten aufweisen wie Eisezn-Katalysatoren.
Wasser wirkt zwar als Inhibitor, es fihrt aker nur dann zu
einem drastischen Aktivitdtsverlust, wenn bei einer sehr
geringen Wasserstoffkonzentration ein CN/H20-Varhéltnis

von etwa 2,1 unterschritten wird.

Die Wirkung von Keohlendioxid auf die Aktivitdt des Mangan-
Eisen-Katalysators wurde im gradientenlosen Festbett-
reaxtor untersucht, Die in Tab. 13 dargestellten
Ergebnisse dieser Messungen zeigen, daf Kohlendioxid die
Kohlenwasserstoff-Bildungsreaktion inhibiert. Durch die
Zugabe von Kohlendioxid zum Frischigas (Messung 18) wurde
eine Verringerung der Synthesegas-Umsetzungsgeschwindig-
keit und insbesondere der Kohlenwasserstoff-Bildungs-
geschwindigkeit hervorgerufen. Bei erneuter Beaufschlagung
mit kohlendioxidfreiem Synthesegas {(Messung 19) gewann der
Kontakt innerhalb von 5 Tagen zumindest teilweise seine

urspringliche Aktivitat zurilck.

Eine Vergleich des nach

X

KReaktorausgang =

hberechneten Quotienten dar Endgaskonzentrationen von
Wasserstoff, Kohlendioxid, Kohlenmonoxid und Wasser mit

der Gleichgewichtskonstante der Konvertierungsreaktion
Q

(38)
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Tab. 13 . Inhibierung der Syntheseaktivitdt des
MnFe-Katalysators durch Kohlendioxid-.

COZ—Anteil des

Frischgases [vol.-8%]

Messung Nr.

Temperatur (x]

Gesamtdruck [upa]
Raumgeschwindig- -1
keit LN

Zusammensetzung
Endgas

Hy

Gesamt Laufzeit
des Katalysators [Tage] 34

Reaktionsgeschwindigkeiten 105[mol kg-Kat

"
T

H2 53,4
CO : 49,7
co, : 12

CO zu Xohlenwasseistoffen 37.7




zeigt (siehe ‘Tab. 14), daB dis Kohlendioxid-Konzentration
im Produktgas bei weiterer Annadherung an den Gleich-
gewichtszustand ' deutlich iber den untersuchten
Konzentrationsbeteich ansteigen kann. Die Aktivitadt des
Mangan-Eisen—Katélysators dirfte dann noch weiter als bei
Messung 18 absinken., Im Gleichgewicht werden bai Berick-
sichtigung der wichtigsten Simultanreaktionen der Fischer-
Tropsch-S8ynthess bel einer Synthesetemperatur von 543 K im
Produktgas 32 Vpl.-% Kohlendioxid und 44 Voi.—% Wasser
erhalten (C’O/H2 im Prischgas= 1)<65>,

Tab. 14. Anndherung der Konvertierungsreaktion an das ther-
modynamische Gleichgewicht; (Synthesebedingungen siehe

Tab. 13) |

Q
85

XCO -xH ReT

Reaktor- X X
ausgang co THRC

Messung 1 K

17 (CO+H2
im Frischgas)

18 (CO+H2+C02
im Frischgas)




Kinetik der Fischer-Tropsch-Synthese bei Anwendung

des Mangan-EBisen-Katalysators
6.3.1 Untersuchungen zum Einflul des Stofftransportes

Eine Aussage Uber die Mikrokinetik der Fischer-Tropsch-
Synthesga 1&8¢ sich anhand experimentell aermittslter
Reaktionsgeschwindigkeitsdaten nur dann ableiten, wenn der
Stofftransport aus der Gasphase an die aktiven Zentren im
Katalysator sa schnell erfolgt, daB es dort nicht durch

dis chemische Umwandlung zu einer Verarmung an Reaktanden

kommt. In diesem Zusammenhang gewinnt die Wahl geeignater
Bedingungen bei der Durchfihrung der Messungen an
Badeutung. Entscheidend wird das Verhdltnis zwischen den

Geschwindigkeiten des 8Stofftransportes und der chemischen

Reaktion durch die Synthesetemperatur gepragt. Gantz
konnte nachweisen, daR die Umsetzung von Kohlenmonoxid und
Wasserstoff an =einem gesinterten Mangan-Eisen-Katalysator
bei einer Temperatur von 528 K und einem Druck von

ca. 0,5 MPa (C®+H2 )} reaktionskontrolliert ablauft <46>5.

6.2.1.1 TFilmdiffusion

Der Einflus,: den din - Diffusionsgeschwindigkeit der
Reaktanden Nﬁsserstoff und Kohlenmonoxid durch die
adharente lamﬁnare Schicht des Katalysators auf den. Ablauf
der Fischer—Tiopsch—Synthase ausibt, wurde nach der in
Kapitel 4.1,1 beschriebenen Methade durch Variétion der
Rihrerdrehzahl der Turbine im Berty-Reaktor uad damit der
Strémqngsgesch%indigkeit des Gases 'in der Katglysatdre

schuttung' unkersucht. Wenn die  Reaktion durchﬁ”Film~

diffusion kopntrolliert wird. soil;e sichv'dabéijidie
gemessene PBrufbto-Reaktionsgeschwindigkeit andern. Die-in

'iytéh/~Etgebdissa»zeigen, dag

Tabelle 15  zupammenges :
e Réhrerdrehzaﬁi' ~W6&?E?ﬁ: auf: - die  Umsetzungs-.




Tab. 1%. Einflul

resultate bei Svrthesefiihrung im gradientenlosen

Kreislauf—eaktor,

der Rithrerdrehzahl auf dis Synthese-

Rilhrerdrehzahl [UPM]

1210

2160

N

Hessung Nr.

Temperatur (K] 545 544 544
Gesamtdruck {mpa] 9,3 9,0 9,0
Raumgeschwindig—r -1
G

Keit ™ '] 500 870 860
Zusammensetzung
Endgas [vo1.-%]
H, 37,0 36,8 36,8
CO 45. 44,9 44,9
Umsitze [¢]
H2 28 29 29
Cco 17 18 18
Gesamte Laufzeit
des Katalysators [Tage] 21 19 21
Umsetzungsgeschwindigkeiten - 10° [mol kg—Kat._1 _1]
H, 86,7 89,4 88,0
cO . 135,7 136,0 134,1
C-Selektivitdt [C-%] gesamt
CH, 9,6 9,1 9,2

14,7 12,4 13,

C2—C4 Olefine
C2—C4 Paraffine




geschwindigkeiten noch auf die Bildungsgeschwindigkeit des
Methans auswirkt. Sowohl im Mitteldruckberaeich bis 9 MPa
dls auch bei den von Gantz untersuchten niedrigen Synthese-
driicken tritt keine Limitierung der Reaktions-

gesuhwindigkeit_durch Filmdiffusion auf.

6.3.1.2 Porendigfusion

Eine Moglichkeit, um den Binfluf des Stofftransportes auf
die chemische Reaktionsgeschwindigkeit im Inneren einss
porésen Katalysators Zu charakterisieren, ist die
Berechnung der Kennzahl von Weisz und Prater <83>. Im
Falle der Fischer-Tropsch-Reaktion sind hierzu eine Reihe
von vareinfachenden Annahmen zu treffen. Fir die Umsetzung
des im Vergleich zum Wasserstoff langsam diffundierenden

Kohlenmonoxids wird ein Geschwindigkeitsansatz der Form

= T e mol 1
Tco = K PHZ [kg-xat. sS4 (39)

angewendet <46>, Unter der Voraussetzung, cdaB die
Umsetzung im Inneren des Katalysators isotherm verlauft,

lautet damit die Kennzahl von Weisz und Prater:

2
[rCO}gemessen'L ) [_]
Ders " Cn

b =
2

x

Wenn die Gaschwindigkeit der betrachteten Umsetzung durch
die Geschwindigkeit der chemischen Reaktion kontrolliert

wird, gilt:

¢ <1




Die Berechnung dieser Kennziffer fitr einen Kohlenmonoxid-
?artiald;uck von, 1 MPa und einer Reaktionstemperatur ven
523 K ist im Anhang IV angegeben. L  Ist die
charaktaristischei Langs und p (kg m-3) ist die scheinbare
Dichte ‘der K#talysatorpreﬁlinqa. Als KonzZentration
Copmol m -3, wird dis Loslichkeit des Reaktanden Kohlen-
monoxid ‘elngasetht, wobei angenommen wird, daf die Poren
des Katalysators' wvollstandig mit flissigen Kohlenwassaf—
stoffen gefillt !sind und die Reaktanden direkt aus der
FPlissigphise heraus reagieren. Der Diffusionskoeffiziant
D(m2 s’1} des Koblenmonuxlds in einem reinen Kohlenwasser—
stoff l1ast sich nach der Gleichung von "Witke und
Chang (97) abschatzen. Anderson fand bei Untersuchungen an
einem Elsen-Schmelzkatalyaator. da8 der effektive
Diffusionskoeftxzpen\ bei einem mittleren Radius der Poren
von 1119 nm et@a 5 -50 % des Diffusionskoeffizienten in
cder freien Flﬁﬁsigkeit betragt, Fir dJden Mangan-Eisen-
Katalysator, desisen mittlerer Porenradius etwa 1310-nm
betragt (siehe Abb. 24), wird der anhand der Niike—Chéng—
Gleichung berechnete Wert fiir D daher mit einem Faktor von
0,25 multipliziedt: '
2

=

l
+9

Deff = 8,5 010

1

Das Ergebnis deriBerechnung
!
_2%

i
zeigt, daB unter
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‘Abb. 24V. Porenradienverteilung im Kataly.satbr‘—

griinkorn {Hg-Porosimetrie).




1000 gréBer ist als der hier zugrunde gelegte Diffusions-
koeffizient. In diesem Fall dirfte im Druckbereich bis
9 MPa auch nicht ins Gewicht fallen, daB die Diffusidns—
geschwindigkeit bei Gasphasendiffusion mit =zunehmendem
Druck abnimmt (D;=k/Pj). Da der Transport der Reaktanden
jedoch wvermutlich durcn eine fliissige Phase erfolgt, kann
davon ausgegangen werden, daB der Diffusionskoeffizient

des Kohlenmonoxids nur wenig vom Druck abhangt <97>.

Auch auf der @Grundlage sxperimentsller Ergebnisse konnte
der Nachweis geflihrt werden, daB am untersuchten Reaktions-
system keine Begrenzung der Geschwindigkeit der chemischen
Reaktion durch Transpoertvorgange auftritt, Folgende

Katalysatoren wurden fir diese Untersuchungen angewendet:

a) gepreBte Katalysatorwirfel mit einer mittleren

Kantenléange von 2,5'10-3 m

geprefte Katalysatorwirfel mit einer mittleren

Kantenlange von 5-10"3 m

Pie Anwendung vyon Katalysatoren mit kleinerer Kantenlange
war im Berty~Kreislaufreaktor nicht méglich, da das
Zwischenkornvolumen schnell mit festen Syntheseprodukten
ausgefiillt und |{die Kreislaufstrdmung im Reaktor blockiert
wurde. Die Ergebnisse der Messungen (siehe Tab. 16)
zeigen, daB bei einem Synthesedruck von 1,5 MPa weder die
Synthesegas—-Umsetzungsgeschwindigkei® noch die Methan-
Bildungsgeschwingdigkeit von der (rbB8e der verwendeten
Katalysatorprefiliage abhéangt. Zusamman mit den® oben
beschriebenen Zrgebnissen der theoretischen Analyse kann
daher das Auftreten einer Hemmung der Geschwindigkeit der

chemischen Reakiion durch Porendiffusion zumindest bei den

hier betrachteten Synthesebedingungen ausgeschlossen

werden.
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Tab. 16. EinfluB der charakteristischen Abmessung

des MnFe-Katalysators auf die Reaktionsgeschwindigkeiten.

Charakteristische Abmessung 2,5-10-3 510

des Katalysators [m]

Messung Nr.

Temperatur [x]
Gesamtdruck [MPa]
Raumgeschwindig-

keit (h™ 1]

Zusammensetzung

Endgas [Vol.-%]
Hy

CcO

Umsdtze [%]
22
Cco

Gesamte Laufzeit

des Katalysators [Tage] 35

Umsetzungsgeschwimdigkeiten-105[mol kg-Kat.

Hy 36,2
CO 41,4

C~-Selektivitdt [C7%]gesamt

CH4
CZ-C4 Olefine

C2—C4 paraffine




