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Bas Forschungs- und Entwick]ungs-Vorhaben-ET.1035 A wurde unter
der Leitung von Dr. C.D. Frohning in der Zeit vom 15. Mai 1974
bis zum 31, Dezembgr 1979 bei der Ruhrchamie AG in Oberhausen ’
durchgefihrt. Es wurde vom Bundesministerium flUr Forschnung und
Technologie ge?ﬁrdert und von der Kernforschungsaniage Jiilich
GmbH, Projektleitung Energieforschung, betreut. Fir die stets
gute Zusammenarbeit und das rege Interesse an den von uns durche-
gefiihrten Forséhungs- und Entwicklungs-Arbeiten bedanken wir uns
‘bei

Herrn HMinisterialrat Dr. A. Zieglier .

vom Bundesministerium fiir Forschung und Technologie und bei den
Herren '

PDr. H. J. Stocker,
Dr. R. Holighaus und
. Bertram

von der Kernforschungsanlage Jdiilich, Projektleitung Energiefor-
schung.

Ber variiedende Abschiubbericht, der die wichtigsten Versuchiser-
gebnisse umfaBt, ist zu verstehen als ein Leitfaden filir den Ab-
lauf des Projektes, fiir die dabei volizogenen (Oberlegungen und
die realtisierten SchluBfolgerungen. Beziiglich nicht uFitser aus-
gefiihrter Einzelheiten sei auf dfe im Rahmen des Projektes éfé,
stelite Studie "Stand und Entwicklungsmiglichkeiten der Fischer-
Tropsch-Synthase zur Erzeugung von Chemiegrundstoffen und Chemie-
rohstoffen” und auf insgesamt 9 Zwischenberichte verwiesen.

Fiir die Zusammenarbeit bei der Prﬁfung_von Katalysatoren in
Fliissigphase-Reektionen bedanken wir uns bei der Firmenteitung
der Schering AG; Bergkamen, und bsi Herrn Dr. H.d. Hubert.




Unser besonderer Dank gilt
Herrn Prof. Dr. M. Baerns

vom Institut fiir Technische Chemie der Ruhruniversitit Bochum fir
die experimentelle Unterstiitzung unserer Arbeiten, fiir begleiten-
de Untersuchungen und fir zahlreiche anregende Diskussionen.

Beratend stand uns zu Beginn unserer Arbeiten Herr Prof. Dr.
H., Kdlbel vom Institut fiir Technische Chemie der Technischen

Universitet Berlin zur Seite. Anrecende Erdrterungen und forder-
Tiche Diskussionen fihrten wir mit

Herrn Prof. Dr. W. Vielstich,
Herrn Dr. D. Kitzelmann '

vom Institut fiur Physikelische Chemie dur Universitat Bonn, und
Herrn Prof. Pr. M. Ralek

vom Institut fir Technische Chemie der Technischen Universitat
Berlin.
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Einleitung und Aufgabenstellung - Stand der Technikl)

Die Arbeiten Franz Fischers und seiner Mitarbeiter am
Kaiser-¥ilhelm-Institut fir Kohlenforschung in Milheim
fuhrten im Jahre 1925 zur direkten Synthese erddlahnlicher
Kohlenwasserstoff-Gemische aus Synthesegas an Eisen-
Katelysatoren. Das von den Erfindern zundchst "Erdol-
syntﬁese“ und spater ausdriicklich "Benzinsynthese" ge-~
nannte Verfahren hatte damals die bevorzugte Erzeugung von
Kraftstoffen (Benzin und Dieseldl) aus Kohle zum Ziel. Im
Zuge der raschen technischen Heiterentwicklung der
Synthese wurden neben den in Deutschland bis 1945 er-
rvichteten FT-Anlagen - geplante Kapazitdt 74c.000 jato
Primdrprodukte -~ im Ausland (Frankreich, Japan,
Mandschurei) von der Ruhrchemie AG lizenzierte FT-Anlagen
errichtet, die in der Arbeitsweise den deutschen Anlagen
entsprachen und die eine GesathProduktionskapazitét von
340.000 jato Primdrprodukte aufyiesen.-

Nach der weitgehenden Zerstorung der deutschen Fischer-
Tropsch-Anlagen wihrend des Krieges und der wechselvollen
dahre nach Kriegsende erreichte die Erzeugung von
FT-Produkten in der Bundesrepublik nur noch meximal 61.500
jato. Der in den fiinfziger Jahren einsetzende allgemeine
Strukturwandel von der Kohle zum Erddl fiihrte dazu, daB
innerhalb weniger Jehre der urspringlich dominierende
Anteil der Kuhle am Rohstoffverbrauch fir die Chemie
zugunsten des Erdols auf unter lo % zurickging. Als 1962
Rohbenzin aus Erdol zum gleichen Wirmepreis wie Steinkohle
angebeten wurde und die staatliche Unterstiitzung fir
FT-Benzin fortfiel, muBte aus wirtschaftlichen Oberlegun-
gen auch die letzte FT-Anlage in der Bundesrepublik (bei
den Chemischen Werken Bergkamen) stillgelegt werden.

Zur Zeit produziert die einzige Fischer-Tropsch-Anlage der
Helt in Siidafrika (Sasolburg). Sie wurde 1951 fir eine
Produkticn von 233.00c jato Primdrprodukte geplant, 1955
in Betrieb genommen, erreichte zwei Jahre spdter die ge-



piante Leistung und steigerte sie im Jahre 1966 auf
24p.c00 jato. DaR das traditionsreiche FT-Verfahren in
diesem Lande wirtschattlich angewandt werden kann, hat
zvei Griinde. Einmal verfigt die Republik Siidafrika iiber
grofe Mengen auBergewthnlich kostengiinstig zu férdernder
Kohle, und zum zweiten mbchte der politische AuBenseiter
Stdafrika weitgehend unabhdnmgig ven teuren Erdéi-Imperten
sein. Die Reaktionsbedingungen und die Préduktspektren der
beiden zur Zeit unter Verwendung von Fe-Katalysatoren nach -
dem Gasphase-Festbett-Verfahren (ARGE, d.h., Arbeitsge-
meinschaft Ruhrchemie-Luirdi) und nach dem Filugstaub-Ver-
fahren (Kellogg bzw. Synthel) groBtechnisch betriebenen

Verfahren sind in Tab. 1 zusammengestellt.

Tabelie 1:

Reaktionsbedingungen und Produktspektren grof-

technischer betriebener FT-Verfahren

Kellogg bzw.

Gesamtausbeute (g/Nm3)

Prozed ARGE
Synthol
Temperatur oc . 22¢ - 240 320 - 340
Druck bar 26 22
Ho/CO-Yerhdltnis 1,7 : 1 5:1
Produktspektrum Gew. =% Gew. -% Gew.-% Gew.-%
Gesamt Olefine | Gesamt Olefine
¢ 7,8 - 13,1 -
Co 3,2 23 i¢,2 43
C3 6,1 64 16,2 79
Ce 4,9 51 13,2 76
Cg-Ci3 24,8 50 33,4 - To
' CIZ‘C?G 14,7 4o 5.1 6o
C 36,2 15 - -
A kohole, Ketcne 2,3 - 7,8 -
Sduren - - 1,0 -
ca. 1ldo

ca. 165




Da sich das FT-Verfahren in Siidafrika technisch und
wirtschaftlich bewdhrt hat, wurde eine zweite
Flugstaub-Anlage mit einer Kapazitdt von ca. 2,1 Mio jato
Primdrprodukten projektiert, die, nach Inbetriebrahme
Anfang der achtziger Jahre, 45 - 60 Prozent des im Lande
Zu erwvarteinden Treibstoffverbrauchs decken wird.

Nach der weltweiten Erdolkrise im Herbst 1973, die die
starke Abhangigkeit der Industrie von Erddlimporten sowohl
fiir die Energieerzeugung als auch fir die Herstellung
petrochemischer Rohstoffe aufgezeigt hat, riickte die Kohle
als fossile Kohlenstaffquelle fiir die Chemie wieder in den
Vordergrund. Dabei sind aus heutiger Sicht die Vorausset-
zungen fiir die wirtschaftliche Herstellung flissiger
Energietrdger oder Motarkraftstoffe aus Kohle nach uem
jeweils erreichten Stand der Technik noch nicht gegeben.
Nur eine Modifizierung in der Weise, daB anstelle eines
breiten Produktspektrums (siehe Tab. 1) kurzkettige
Kohlenwasserstoffe mit einem Anteil von mindestens 5¢ bis
55 % an CZ' bis Cs-Olefinen gebilidet werden, wiirde einen
kostendeckenden Betrieb ermdglichen. Eine Beschrankung auf
Ethylen als einzigem Syntheseprodukt ist -obgleich aus
naheliegenden Griinden wiinschenswert - nicht unbedingt
erforderlich. Es wiirde ausreichen, wenn die Co- bis
Ci-0lefine im Verhdltnis des jeweiligen Bedar fs
hergestellt werden kdnnten, wobei die Moglicnkeit zur
bevorzugten wahiweisen Herstellung von Ethylen oder
Propylen besonders attraktiv wire.

Die Suche nach erfolgversprechenden Wegen zur Verbesserung
der aus wirtschaftlichen Griinden erforderlichen hohen
Selektivitdt der Umsetzung zu Olefinen ist nach heutiger
Auffassung auf die Weiterentwicklung der Katalysatoren und
guf ihre optimale Abstimmung auf das Syntheseverfahren
auszurichter. Dies belegen die folgenden Oberlegungen zur
Thermodynamik und zu den reaktionskinetischen Grundlagen
der FT-Reaktion, die auch im Hinblick auf eine Katalysa-
torentwicklung diskutiert werden.



Thermodynamische Grundlagen?)

Bei der kiassischen FT-Synthese an Kata]ysatcfen auf Basis
von Kob?lt oder Eisen entstehen in erster Linie gesattigté
und ungesditigte aliphatische Kohienwasserstoffe von
Methan Eis 2y hochschmelzenden Paraffinen. Die Grundreak-
tion digser Synthese, wie sie in erster Linie an
cha?tkéta]ysateren abtduft, ist in Gleichung (1)
wiedergegeben:

€O + 2 Hy =====(CH,-) + H,0 &Hy = - 39,4 kcal (1)
(2270¢, n-Hexan)

Die Wassergaskonvertierung {(2) stellt eine Sekundarreaktion
zwischen dem nach Gleichung (1) gebildeten Reaktionswasser
und dem im Synthesegas vorhandenen Kphlenmonoxid dar,

CO + Ha0 ==== €0, + H, AHp == 9,5 kcal  (2)
‘ (2270¢)

so daB aus der Kombination der beiden Gleichungen die
Bruttoumsatzbeziehung (3) fir die in dieser Form bevorzugt
an re-Katalysatoren ablaufende Synthese resultiert:

2 €O + Hy &= (-CHp-) + CO,  AHp = - 48,9 kcal  (3)
(2270¢, p-Hexan)

Bei schrelier und volistindiger Einstellung des ther-
modynamischen Gleichgewichts zwischen Kohlenmonoxid und
Hasserstoff am Katalysator sollten als stark begiinstigte
Reaktionsprodukte Methan und Wasser (Gleichung (5}) neben
Kohlendioxid sowie elementarem Kohlenstoff als Folge der .

" Boudouard-Reaktion (Gleichung (4)) gebildet werden:

2C0 === ¢(+ (€0, . AHp = - 32 kecal (4)
(2270c) - '
€0 + 3 Hy == CHy + H,0  AMg = - 51,3 keal  (5)

(2270¢)
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Abb. 1 veranschaulicht die Konkurrenz dieser Haupt- und
Nebenreaktionen anhand der Abhdngigkeit des thermodyna-
mischen Potentials A G von der Temperatur. So sind im
cesamten Temperaturbereich der Synthese (ca. 200 - 4ooo()
die Bildung von Methan und der Zerfall vén Kohlenmonox id
thermodynamisch eindeutig gegeniiber der gewiinschten
Hauptreaktion bevorzugt.

Abb. 1: Freie Enthalpie A G der Synthesereaktion (1) (je
g-Atom C bei. Hexan-8ildung) und der konkurrieren-
den Nebenreaktionen (2), (4) und (5) 2)

— 2¢ |-
g - o - Reaktiorex
g (1)
0
(3 ic |-
3
g ol (2)
3
ol (4)
=
A - 10 |
(5)

)
N
o
< - 20 |

_30'_

3 L i
o 200 Loo 6co 8oo

Temperatur °c

Nie Berechnungen der thermodynamischen Simultangleichge-
gewichte zeigen, sollten sowohl bei Variazion der Reak-
tionstemperatur, des Druckes als auch der SyntheSegas-
zusammensetzung im Gleichgewicht praktisch keine Paraffine
(auBer Methan) und keine Qlefine auftreten.'
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Da sich bei der Kohlenwasserstoffsynthese nach Fischer-
Tropsch das thermodynamische Gleichgewicht jedoch nur
Tangsam einstelit, erdffnet sich_die_Mﬁglichkeit, mit
Hilfe einer kinetischen Reaktionssteuerung das Produkt-
spektrum in Richtung auf eine bevorzugte Bildung von
gesﬁttigted cder ungesdttigten Kohlenwasserstoffen im
Gas~, Benzin-, Dieselkraftstoff- oder Hachsbereich zu
verschieben., Katalysatoren sind hierzu das Mittel der
Hahl.

Die wohl eleganteste Miglichkeit zur Selektivitdtssteue-
rung wére sicherlich eine Beeinflussung des Primdrschrit-
tes und der nachiolgenden Wachstumsschritte an der
Katalysatoroberfidche. Die hierfir erforderliche Voraus-
setzung, ndmiich die Kenntnis des Reaktionsmechanismus,
ist jedoch nicht gegeben, oder, einschrankend, es ist
bislang keiner der diskutierten Mechanismen fir die
Beutung aller Befunde ausreichend gesichert.

Fir die Primdrschritte der Chemisorption von Hasserstoff
und Kohienmonoxid an der OberTldche FT-syntheseaktiver
Katalysatoren sind folgende Feststellungen von Bedeutung:
Hasserstoff wird dissoziativ chemisorbiert, und zwar vor-
viegend an den metallischen oder metaliciden Zentren der
Katalycatoroberfidche, Fiir die Chemisorption des Konlen-
monox ids ist das Bild weniger iibersichtlich, was sowohi
die Art des Vorganges als auch den Zustand des Kohlen=-
"monoxid-Molekiiis am Katalysator betrifft. Zwischen den
Chemisorptionswdrmen fir Kohlenmonoxid und der Synthese-
aktivitdt scheint eine Korrelations zu besteheh;'und die
Chemiscorptionswiarme fiur Synthesegas ist stets hther als
die Summe der Chemisorptionswirmen der Einzelkomponenten
Hasserstoff oder Kohlenmonoxid, was einen Hinwsis auf die
Bildung eines Primdrkomplexes darstellt. Kohlenmonoxid ist
wahrscheinlich iiber das C-Atom in gestreckier, linearer
Form an das Obergangsmetall gebunden, jedoch kann eine
Dissoziaticn in Kohlenstoff und einen Metall-Sauerstoff-
Oberfidchenkompley ebensc wie ein mehrfach koofdiniérter




-12 -

Metall-Carbonyl-Komplex nicht ausgeschlossen werden. Im
vesentlichen werden drei Mechanismen fir Primdr- und
Folgeschritte der FT-Syrthese diskutiert:

- der "Carbid" Mechanismus nach Fischer/
Tropsch/Ponec 3)

~ der "Karlsruher® Mechanismus nach
Pichler/Schulz/Zein E1 Deen 4)

- der “Berliner" Mechanismus nach Anderson/
Storch/Kdibel 5)

Im folgenden werden die drei Mechanismen schemetisch dar-
gestellt und kurz erlautert:

Der Carbid-Mechanismus beinhaltet den intermedidren Zer-
fall des chemisorbierten Kohlenmonoxids zu reaktivem
Kohienstoff -~ wie bereits 1926 von Fischer und Tropsch
-vorgeschlagen - und die Hydrierung des als Carbid ange-
nommenen Kohlenstoff-Zwischenproduktes zu Methylen, er-
gdnzt durch eine CO-Insertion in des carbenéhnliche
Zvischenprodukt., Diese Umsetzung fihrt nach dem hier an-
gegebenen Schema zu-einem Vierzentren-Komplex mit wachs-
tumsféhigem Obergangszustand (Abb. 2). Damit besteht eine
Analogie zu dem von Pichler, Schulz und Zein E1 Deen vor-
geschlagenen Weg (Abb.‘3), nach dem ein Methylen- oder
Methyl-Rest mit einem am Katalysator als Carbonyl gebun-
denen CO-Mclekill reagiert, wobei zwischenzeitlich eine
Metall-Seuerstoff-Bindung im Wachstumsschritt auftritt.
Als letztes Hodell sei das von Anderson, Storch und Kol-
bel erwdhnt, das von einem enolischen Primérkomplex aus-
geht, aus dem durch Kondensations- und Hydrierschritte
die Produkte entstehen (Abb. &).



- 13 -

Szrt
o o
i i .
i +Hy i l l +H;~H,0 +Hy
-3 M-R-M M-t1—H M-8 ra—14
Warhstum
/ T
CHp HC—C c=
I~ "o I ETER
B M—M M-
Produkts
T H,C—CHy
[ ] _ H~C — CH
‘a +H 3 3
hoC c/ - M~ 2
2 N
- CHg
x {
K ?:34.3 CHy cH,
! i
= 3 H
c=0 11,0 CHy o CcH,
] —_— l —_—e |
M- +Hp P-81  +HoHCO  ai-a
#Hy ' —Ra3
H3C — GHO HzC = CHy G3Hg
C3hg

Abb, 2: Cerbid —Mechanismus {nach Fischer/Tro

psch/Ponec)




- 1L -

Sizne
H O
\7/
= e
—_————
+Ho,;~H- 0 B g
micon, Mico), 4 ¢ 2 M(co), mico),
sch3tum
CHs /o CHx /H
N
CHg c S
| > | ‘ M—H |
M(CO),, MICO),,.q mICcO), 4
Frodukts
R H
N Ve
S0 N
H : H
M

R-CH, H
\ ~ o
(o]
| H
M

H

Abb. 3: ‘Kearlsruher' Mechanismus {nach Pichler / Schulz / Zein Ei Deen)




- 15 -

C H GH H GH H OH CH3 Or
i N/ N/ N 7 <L S
e e s T
§ i A E i
i M ] MM M
Viachstum
CHs CH H ©H CHg OH CHg OB
N 7 N/ ~ N P
C e =5 c-C ——— CH,~-C -
Hzo. +Hy 2
I | i i
t M MM M
Produkte
R "H H OH
N / N /7
: C==¢(C + C
s N |
/ H H ‘M
R—CH, OH
\ /o
CHZ -C +H2 R—-CHz—-CHz—CHZOH

. & .
R—CHy—~CH,—C

/

Abb. 4: ‘Berlinar {echanismus {nach Anderson / Storch / Kdibat)




- 16 -

Je nach Betrachtungsweise lassen sich experimentelle Be-
funde dem einem oder anderen Weg zuordren, ohne daB eine
definitive Entscheidung zugunsteﬁ einer der Annahmen mGg-
lTich ist. Ansdtze fir die gezielte Entwicklung selektiver
Katalysatoren sind aus diesen Betrachtungen nicht abzu-
leiten.

Fiir die angestrebte Steigerung der Selektivitat durch

Modifizierung der FT-Synthese sind prinzipiell zwei Wege
vorstellbar:

- die Ermittlung opfimaler Reaktions-
bedingungen,

- die Entwicklung von Katalysatoren mit
ausgepragter Selektivitét.

Die umfangreiche Literatur iber die FT-Synthese enthilt
eine Anzahl von Hinweisen, auf welche Weise bis zu einem
gewissen AusmaB durch reaktionstechnische MaBnahmen das
Produktspektrum eingegrenzt oder sein Schwerpunkt verla-
gert werden kann. Die bevorzugte Erzeugung von Ethylen
und Propylen kann jedoch durch reaktionstechnische MaB-
nahmen allein nicht erreicht werden, so daB die Hauptauf -
gabe in der Entwicklung eines selektiven, leistungsfahi-
gen Katalysators besteht, der - unter Einbeziehung der
bekannten MOglichkeiten zur Rezktionslenkung - die Ein-
grenzung des Produktspektrums und die Unterdriickung uner-
winschter Nebenreaktionen ermdglicht.
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Moglichkeiten zur Reaktionsstelierung

Kata?ysafnren

Als Katagysatoren fiir die FT-Synthesebhaben sich bisher
Eisezn, Kébalt, Nickel oder Ruthenium ~ Hetallie der

8. Gruppé des Periodensystems der Elemente -~ bewdhrt. Sie
verfiigen iiber nur teilweise gefiiiite d-0Orbitale und las-
sen sich unter Synthesebedingungen mit Hasserstoff oder
Kohlenmonoxid in eine niedere, meist metallische oder
carbidische Oxidationsstufe iiberfiihren. In diesem elegk-
tronischen Zustand sind die katalytisch aktiven Hetall-
phasen in der Lage, mit dem Synthesegas in Hechselwir-
kung zu treten und die Komponenten des .Synthesegases zu

adsorbieren bzw. 2u chamisorbieren.

Abb. 5 zeigt dern typischen Verlauf der AdsdrptibnSiso-
baren, die das adserbierte Gasvolumen von Kohlenmonoxid
und Kesserstoff als Funktion der Temperatur darstellt:

Abb, 5: Adsorptionsisobare (schematisch), adsorbier=-

tes Gasvolumen als Funktion der Temperaturf)

Adsorbiertes Gasvolumen
(co, "a)

Temparatur




In Abb. 5 beschreibt der linke Ast der Kurve den Bereich

" der physfkalischen Adsorption mit negativem Temperatur-
koeffizienten. Ab einer bestimmten Temperatur wechselt der
Temperaturkoeffizient sein Vorzeichen und die Chemiesorp-
tion setzt ein. Dieser Temperaturbereicn, in dem es zu
einer Oberlagerung von physikelsicher Adsorption und Che-
misorption kommt, féllt mit dem Beginn der Fischer-
Tropsch-Reaktion am Katalysator zusammen.

'Wie Untersuchungen an Kobalt- und Eisenkatalysatoren
zeigen, adsorbiert der Katelystor bevorzugt Kohlenmonoxid,
und zwar etwa das dreifache Volumen des Wasserstoffs. Da-
rauf beruht in der .Reaktionsgeschwindigkeitsglieichung (6)
die umgekehrte Proportionalitat zwischen der Reaktionsge-
schvwindigkeit und dem CO-Partialdruck.

m
dco P H,
-— = - ———— 6
” k = (6)
co

Der fir den Gesamtvorgang geschwindigkeitsbestimmende
Schritt besteht wahrscheinlich derin, daB der schwacher

adsorbierte Wasserstoff mit an der Oberflache haftendem
CO0 weiterreagiert.

Es ist deshalb von besonderem Interesse zu ermitteln.,
velche Metalle ausgeprigte Sorptionseigenschaften fir die
Komporenten des Synthesegases aufweisen und gdamit als Ka-
talyseatoren oder Katalysatorbestandteile in frage kommen.
Wie aus quantenmechanischen Rechnungen (Ansatze der Ex-
tended-Hiickel -Theorie, vereinfachende Annzhme von Ober -
fldchenatomen) - die durch Sorptionsmessungen bestatigt
wurden - hervorgeht, verindert sich die maximale Bindungs=
erergie von CO und Hy an den Obergangsmetallen der ersten

Reihe des Periodensystems cder Elemente wie in Abb, 3 dar-
gestellt:
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- Abb. 6 Maxima!e Bindungsenergien von Wasserstoff und

Kohlenmonoxid an den Bbergangsmetallen der ersten

Reihe des Periodensystems der Elemente7. 8)
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Man erkennt, daB bei den fir die Fischer-Tropsch=-Synthese
aktiven Eiementen Nickel, Kobalt und Eisen in dieser
Reihenfolge sowohl die Bindungsenergie zum Hy als auck
zum CO zunimmt. Es ist bekannt, daB der Olefingehalt der
an diesen Katalysatoren bei der Synthese gebildeten
Kohlenwasserstoffen in gleicher Reihenfolge ansteigt.

Folgt man der Annazhme, daB eine hohe Bindungsenergie von

Wasserstof7? und Kohlenmenoxid an dem katalytisch aktiven

Metall eine HaBzahl fir die Leistungsidhigkeit als Kata-

1ysator im Sinne der Zielsetzung darstellt, so sollte das
Mangan dem Eisen liberlegen sein.




Die Sonderstellung des Titans und des Vanadins in bezug
auf die starke Chemisortion des CO (Gefahr der Blockie-
rung der Katalysatoroberflache) wird durch eine nur ge-
ringfiigige Aktivierung des molekuleren Wasserstoffs an

diesen Metallen teilweise wieder kompensiert. Vanadin

und Titan erscheinen eher in Kombination mit Elementen
wie Eisen oder Mangan, die Wasserstoff zu aktivieren ver-
mogen, als Promotoren geeignet.

Untersuchungen iiber den Einflud derReumgeschwindigkeit
des Synthesegases und Messuncen der Umsetzung zuge-
speister C-Tracer-0lefine zeigten, daB® bei der FT-
Synthese an Kobalt- und Eisenkatalysatoren primar prak-
tisch ausschlieRlich d-0lefine entstehen, die aufgrund
ihrer Reaktivitdt durch Hydrierungs-, Aufbau-, Speltungs-
oder Isomerisierungsreaktionen in Sekundarprodukte iber-
fihrt werden. Die schnellste Olefinreaktion ist dabei die
Hydrierung, wobei die Hydriergeschwindigkeit im allge-
meinen mit dem Molekulergewicht der Olefine ansteigt.
Eine Sonderstellung unter den gebildeten Produkten nimmt
das Ethylen ein, des sich durch seine Reaktiohsfreudig—
keit auszeichnet und das reaktivste Olefin darstellt. Um
die obengenannte Hebenreaktion zu unterdricken, sollten
modifizierte FT-Katalsatoren daher keine hydrieraktiven
Komponenten, wie z.B. Kobalt oder Nickel, enthalten. Er-
folgversprechend scheint daher die Entwicklung von Kata-

lysator-Systemen auf Basis von tisen, Mengan, Chrom, Vene-
din oder Titan.

Eire weitere Moglichkeit, das Produktspektrum in die ge-
winschte Richtung zu verschieben, besteht derin, durch Zu-
satz energetisch wirkender Promotoren das Grundmetall
elektronisch so zu verandern, daB seine Selektivitat
weiter verbessert wird. In diesem Sinne werden Alkali-
salze seit Jahrzehnten mit Erfolg bei verschiedenen Syn-
thesen eingesetzt. Gehelte ven 0,2 bic 1 % K,€03, bezogen
auf Eisen, bevirken eine Vergroferung der CO-Chemisorp-
tionswdrme um loo % und zugleich eine Erhohung der ad-



sorbierten CO-Henge. Parallel dazu gehen das chemisorbier-
te Volumen und die Serptioéswérme des Hasserstoffs zu-
riick. Die sich daraus ergebenden Wirkungen werden kurz
zusammengefalt:

a) die Reaktionsgeschwindigkeit der CO-ver-
. brauchenden Reaktionen - wie Synthese,
Konvertierung und Boudouerd-Reakticn -
steigt,

b} Kettenstart und Kettenwachstum werden be-
schleunigt,

c) die Methanbildung wird zuriickgedrdngt,

d) der Olefingehalt der‘Reéktiqnsprodukte
wird erhiht.

Die aus Punkte b} resuitierende Verschiebung der Produkt-
verteilung in Richtung auf hihermolekulare VYerbindungen
kenn moglicherweise durch Promotoren, die primar ent-
standene lancgkettigen Kohlenwasserstoffe spalten, kom-
pensiert werden. Es ist bekannt, daf beispielsweise durch
Zusatz vor Kieselgur zu Eisenkatalysatoren das Produkt-
spektrum in Richtung niedermolekulerer Kohlenwasserstoffe
verschoben werden kann. Im selben Sinne so]]ten gich
spaltaktive Trdgermaterialien - Aluminiumoxide, Alumosi-
likate oder Molekularsiebe - vorteilhaft auf die Produki-
Zusammensetzung auswirken, zumal seiche Tréger zusdtz-
1ich noch die Ausbildung ven Gitterstorungen der aktiven
Komponenten begiinstigen, das katalytisch aktive Metalil
auf eine groBe Oberfidche verteilen und die Tendenz zur
Rekristallisation verminders. |




- 22 -

Neben der Katalysator-Grundzusammensetzung aus im all-
meinen in oxidischer Form vorliegenden Metallea und neben
dem EinTluB energetisch und strukturell wirkender Promo-
toren ist die Schaffung syntheseaktiver Phasen des Uber-
gangsmetalls von ausschlaggebener Bedeutung fiir die Nut-
zum der Selektivitdt und fir die Lebensdauer des Kately-
sétors. Fir jedes Katalysatorsvstem miissen die optimalen
Reduktions~ und Formierungsbedingungen gesondert ermit-
telt werden. Je nach Herstellungart uhd Jusammensetzung
des Katalysators sind die Systeme mit Hasserstoff, Kohlen-
monoxid oder Synthésegas Zu aktivieren. So kommt es im
Zuge dieser Formierungsphase z.B. beim Eisen zur Ausbil-
dung der aktiven Phasen von Magnetit, metallischem Eisen
und Eisencarbiden.

éei der Suche npach neuen, selektiv wirkenden Metall-
phasen, beispielsweise Einlagerungsstrukturen mit Me-
talloiden, kann man sich die bereits vorhandenen Erfah-
rungen hinsichtlich ihrer Selektivitat fir die Bildung
flissiger und fester Kohlenwasserstofe zunutze machen.
Hetallphasen, die die Bildung langkettiger Kohlenwasser-
stoffe begiinstigen, miBten demnach durch solche ersetzt
werden, die Kettenwachstumsschritte unterdricken und die
Desorption kurzkettiger Fragmente ermoglichen.

Von Einflud auf die S2lektivitat der Reaktion sollte mit
Sicherheit auch die Grofe der inneren Ketalysatorober-
fldche, die Konzentration der aktiven Zentren auf ihr SO -
wie Porenstruktur und Poreagridfenverteilung sein.

Hie bereits ausgefiilhrt wurde, kommt der Entwicklung eines
selektiv wirkenden Katalysators zur Synthese gasformiger
Olefine die Heuptbedeutung zu. Zusatzlich missen die
Reektionsbedingungen so euf den Katalysator abgestimnmt
werden, dafl dessen Wirksaskeit nicht beeintrachtiqgt,
soncern weiter verstarkt wird. Besondere Aufmerksamkeit
muB der Tatsache geschenkt werden, dab die gebildeten
Olefine im allgemeinen ﬁ%imarprcdukte der Synthese der -
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stellen und nur im untergeordneten NMaBe - wenn auch ther-
modynamisch mtgltich - durch Spaltung bereits gebildeteter
Paraffine entstehen. Der im Tolgenden diskutierte Einflud
der verschiedenen Betriebsvarizbiea auf den duBerst kom-
p1exen%Reakticnsab!auf wird als weitere Mdglichkeit zur
kinetiéchen Reaktionslenkung betrachtet.
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Reaktionsbedingungen

Hit stzigender Temperatur wechsen die Geschwindigkeit und
die Reum-Zeit-Ausbeute aller beteiligten Haupt- und Ne-

benreaktionen stark an, und gleichzeitig wird, wie ther-
modyneamischen Gleichgewichtsberechuncen zu entnehmen ist,

‘die Bildung kurzkettiger Produkte begiinstigt. Durch das

entstehen von Methan als weniger wertvollier Kohlenwasser
stoff und der ebenfalis begiinstigten Bildung von elemen-
tarem Kohlenstoff iiber die Boudouard-Reaktion (4) ist der
Temperatur nach oben allerdings eine Grenze gesetzt. Reak-
tionstemperaturen von 300 bis 4c00C spollten zwar die Qle-
finbiidung unterstiitzen, bewirken gleichzeitig jedoch, deB
- zumindest an Eisenkatalysatoren -~ das primdr gebildete
Reaktionswasser praktisch gquantitativ mit dem CO des
Synthesegases unter Bildung von Kohlendioxid abreagiert.
Dieser Mehrverbrauch an Kohlenmonox id muB zur Erzielung
moéglichst hoher Ausbeuten (theoretisch maximal 208,5 g
Kohlenwasserstcffe pro Km3 eingesetzten Synthesegases)
durch ein entsprechendes Angebot an Kohlenmonoxid im
Eintrittsgas Beriicksichtigung finden.

Reaktionsgeschwindigkeit und Umsatz steigen an Eisenka-
talysatoren mit zunehmendem Druck nahezu linear an, wobei
sich das mittlere Molekulargewicht der Produkte erhoht
und der Olefinanteil yeringfiigic absinkt. Der Druckerho-
hung ist jedoch durch die Carbonylbildung der Katalysa-
tormetzlle eine Grenze gesetzt. An Eisenkatalystoren
sollte ein Druck zwischen lo und 20 bar - je ne~h Synthe-
segaszusammensetzung - optimal sein.

Eine exakte Einstellung des Partialdruckverhizltnisses

von CO und Hs im Synthesegas ist fir die Reaktionslenkung
der modifizierten FT-Reaktion von wesentlicher Redeutung.
So muB aus thermedynamischen Griinden zur Erzielung hoher
Otlefinselektivitdten mit CO-reichen Gasen gearbeitet wer-

den, waes jedoch die Gefahr einer bevorzugten Bildung von
Kohlenstoff und Kohlendioxid zur Folge hat. De mit stei-
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gendem Hasserstoff- und faliendem Kohilenmonoxid-Partial-
druck die Umsatzgeschwindigkeit der Synthese steigt und
gleichzeitig hdufig der Gehalt an ungesdttigten Verbin-
dungen abnﬁmmt, muB der neuen Zielsetzung entsprechend
fiir jedenvkatalysator die gilinstigste Synthesegaszusammen~
setzung eﬁmitteit werden.

Eine Erhtohunc der Raumgeschwindigkeit bzw. eine Verkiir-
zung der Yerweilzeit vermindert das Ausmal der mit gee
ringerer Geschwindigkeit an der Kataiysatorcberfidche
ablaufenden Reaktionen. Zu diesen dgehbren z.B. die Hy-
drierung der als Primdrprodukte gebiideten Olefine sowie
Kettenuvachstums~ und Spaltreaktionen. Daher soclite diese
MaBnehme eine Steigerung der Olefinausbeute und eine Er-
hdhung des Anteils kurzkettiger Verbindungen bewirken.

Als technische KHiglichkeiten zur Steigerung der éauﬁge-
cschuindigkeit dienen die Unterteilung der Synthese 1in
mehrere Zonen oder die Kreislauffihrung des Synthesegases,
wobei dem Frischgas bestimmte Anteile des von Reaktiens~
produkten ganz oder teilweise befreiten Reaktionsgases
zugemischt werden. Durch die mehrmaligeuschnelle Fihrung
der Reaktanden ilber den Katalysatof und die damit ver-
bundene Verkirzung der mittleren Verweilzeit 1&Bt sich
auch noch die sekunddre CO0-Konvertierung unterdriicken

und neben einer gleichmdBigen WirmeabTuhr und damit bes-
seren Ausnutzung des Katalysators die auf das Friséhgas
bezegene Ausbeute an wertvelieren Kohlenwasserstoifen ver-
bessern.

In Abb. 7 wird noch einmal der EinfiuR der diskutierten
Prozefvariablen auf die Produktzusammensetzung in Anleh-
nung en Asingsr zusammengestellt und durch einige weitere
Reaktionsparameter, die von EiﬁfiuB'éu? den Rea%tiansabe
Teuf sein sollten, ergédnzt.
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EinfluB der ProzeBvariablen auf die Produkt-

zusammensetzung9)
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Alligemeine Arbeitsweise und Ablauf des Projektes

Die Auspriifung der Katalysateoren erfolgte im vier Stufen,
vwobei in den beiden ersten Stufern eine VYorauswahl und Aus-
sonderung wenig geeigneter Systeme erfolgie. Die grund-
sdtzlich geeigneten Kataiysatoren wurden danach in. gro-
Beren Reaktoren unter verschiedenen Gesichtspunkten ge-
testet. |

1. Stufe: DTA-Kessungen und drucklosg Laborversuche
2. Stufe: Kurz;eitversuche {n Kiéiustreaktoren

3. Stufe: Versuche in Kleinreaktoren

4. Stufe: Langzeitversuche in Technikumsrzaktoren

Anhand von DTA-NMéssungen (Differential-Thermo-Analyse)
konnte eine erste Vorauswahl unter den Katalysatoren ge-
troffen werden. Katalysetoren, die sich erst oberhalb
5500C reduzieren lieBen, wurden als technisch ungeeignet
veryorfen. Katalysatorsysteme, die bei der Beaufschia-
gung mit CO/Hp-HMischungen keine merkiichen thermischen
Effekte zeigten, erwiesen sich auch unter Synthesebedin-
gungen in Labor- und Kieinstreaktoren haufig als inaktiv.
Ungekehrt ist es jedoch méglich, daB positive thermische
Effekte sowohl auf Synthesegas-Umsatz als auch auf stark
exotherme Chemiscrptionswirmen in vergleichbarer Gré-
Benordnung zuriickzufiihren sind. Ein Teil der als synthese-
aktiv eingestuften Katalysatoren zeigte in den nachfol=-
genden Kurzzeitversuchen geringe FT-Aktivitat.

Die unterschiedlich zusammengesetzten und nach verschie-
denen Hersteliverfahren entwickelten Katslysateren wurden
danach im allgemeinen zur vergleichenden Beurteiluag ihrer
Leistungsféhigkeit einem Standard-Tesﬁ unterzogen. Die
Durchithrung dieses Testes erfolgte im Kleinstreakter, fiir
dessen Temperierung ein elektrisch beheizten Aluminium-
Blockofen verwendet wurde. o '




Tabelle 2: Reaktorbeschreibung und Standard-Testbe-
dingungen

Reaktor

Volumen (gesamt) (cm3)
Lénge (cm)
Innen @ (mm)
AuBen ¢ (mm)

Synthesegas~Einsatz
Pegelung
Messung

Abgas
Regelung
Messung

Stenderd-Testbedingurgen
Fehrweise
Katalysatorvolumen ({cm3)

Gasbel astung (v/vh)
Hz/CO-Verhdltnis
Druck (bar)

System 207/208
Kleinstreaktor

78,5
loo
lo
15

Druckreduzierventil
Rotameter

Nedelventil per Hand
Gasuhr

gerader Durchgeang
30
500

1
1o

Die Steuerung der Einsatzgasmenge (Rotameter) erfolgt
tiber das Abgasventil. Dies hat zur Folge, daB nur das Ab-
gas mengemdBig iiber eine Gasuhr genau erfaBt wird und die
Frischgasmenge bzw. die Gasbelastung Schwankungen unter-

vorfen ist.
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Die Leistungen der Katalysatoren

- Anspringtemperatur der Umsetzung (ca. lc ¢ Umsatz)
hichste Selektivitdt an gasformigen Olefinen
Temperatur (Reaktor) im Bereich maximaler
Olefin-Selektivitdt

wurden fir die verschiedenen Katalysatorsysteme (siehe
Kapitel 5.1) tabellarisch erfaBt. Bie Bilanzierung er-
foigté auf Basis des Einheits-Rechenschemas nach O.Roelen
(siehe Anlage 1)lo),

Als Olefin-Selektivitdt S wird dabei der prozentqaf&

Anteil gasfirmiger Olefine (Ausbeute ACE — ¢i) an der

bei dem entsprechenden Synthesegasumsatz U maximal erreich-
baren Kohlenvwasserstoffausbeute bezeichnet:

A * ‘oo
(c2 - cq)

S =

208,5 - U (CO + HZ)

Bei dieser Art der Auspriifung lag das Schwergewicht der
Untersuchung auf der Ermittlung des fiir den einzelen
Katalysator maximal erreichbaren Syntheseérgebnisses,
ohne daB Aussagen iliber das Standzeitverhalten der Kata-
lysatoren enthalten sind.

Bei den mit Gaskreislaufpumpen ausgestatteten Kleinreak-
toren wurde die sich auf die Bilanzierung auswirkende Un-
genauigkeit der Einsatzgasmengenerfassung durch die Kom=
bination Diisentransmitter-Druckgasuhr im Synthesegasein~
gang weitgehend ausgeschaltet. Aufgrund der groBeren Gas-
durchsdtze (150 -« 300 ml Katalysator-Yolumen) und der da-
mit verbundenen grdBeren Bilanzierungsgenauigkeit war es -
~dann miglich, in systematischen Versuchien den Eiaflua von
Zusenmensetzung, Herstelilweise, Attivierung und Reaktions-
paramnctern auf das §yntheseverhaiten waiter einzugrenzen.




Wenn auch die Aussagekraft iiber deas leistungsverhal ten
eines Katalysators aufgrund der kurzen Laufzeiten unter
meist konstant gehaltenen Reaktiohsbedingungen in kleinen
Reaktoren nicht zu hoch eingeschatzt werden darf, so ist
doch mit einigen Einschrankungen eine Aussage iliber das in
GroBreaktoren zu erwartende Leistungsverhalten moglich.
Die Versuche in Kleinreaktoren bieten zudem den arolen
Vorteil, ohne Gefdahrdung cines Larngzeitversuches ange-
ndhert die Betriebsbedingungen der GroBreaktoren zu Simu-
lieren und zuglieich den Einflul der sich schnell é&ndern-
den Reaktionsbedingungen zu ermitteln.

Die aus den drei ersten Stufen als er folgversprechend
eingeordneten Katalysatoren wurden abschliaBend in Lang-
‘Zeitversuchen unter technisch weitgehend relevanten Be-
dingungen in GroBreaktoren getestet.

Die Inbetriebnahme dieser Versuchsreaktoren mit einem
Katalysatorvolumen von 2 1 erfolgte zu Beginn des Jahres
1976. Wie aus dem beigefiigten Prinzipschema der FT-Syn-
these (Anlage 2) in den Technikumsreaktoren hervorgeht,
bietet sich die Moglichkeit, die Synthese neben der Fahr-
weise im geraden Durchgang auch unter den Bedingungen der
Kreislauffahrveise mit teilweiser oder vollstédndiger Ab-
scheidung der Reaktionsprodukte (HeiBabscheider, Kaltab-
scheider, Tiefkihiwdcche) zu betreiben. Im Sinne der Ziel -
setzung 1dBt sich, wie die Erfahrung gezeigt hat, durch
die Anwendung eines Gaskreislaufes erreichen, daB

a) die Strémungsgeschwindigkeit in der Katalysa~-
torschittung erhoht wird und damit die Ab-
fiihrung der Reaktionswirme verbessert vwird,

b) die Verweilzeit bei zugleich erhdhter Gasbe-
lastung und demit erhdhter Raumzeitausbeute
gesenkt wird,
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c) die Synthesegaskonzentration'am Katalysator
erniedrigt und damit die Reaktion gemildert
und tber eine ldngere Katalysatorstrecke aus-
gedenhnt wird,

d) ein groBer Teil der freigesetzten Reaktions-
wirme direkt iber das Kreislaufgas abgefihrt
wird, '

Diese MaBnahmen solien dazu beitragen, die stark excother-
me Umsetzung in Reakticonsrohren, deren Durchmesser (44 mm)
weitgehehd denen der im technischerm MaRstab-betriebenen
Arge-Hochlast-Synthese (46 mm) entspricht, besser zu be-
herrschen und als Folge einer_Fahrweise mit hohem Kreis- ”
Tauf-Frischgas-¥erhdltnis das Produktspektrum weiter
eingrenzen zu Kénnen.

Die Steuverung der Zweiliter-Reaktoren, d.h. die Tempera-
turfiihrurg von Vorwdrmer und Reaktor, Einstellung der
KiihlTuftmenge, Druckregelung, Dosierung des Synthesegases
incl. Zuspeisung von €O, Hy oder Inertgasen sowie Ein~
stellung der Gaskreislaufmengen, erfolgt, wie bei tech-
nischen Anlagen iiblich, im wesentlichen von der MeBwarte
aus. Die Einstellung der Gasmengen geschieht durch pneu-~
matische Steuverung von Regelventiien, die Temperatur-
steverung fir Reaktor, Vorwirmer und Begleitheizung auto-
matisch (Aniage 3). Die Temperaturen und Driicke im Reak~
tor sowie die Gasmengen und deren analytische Zusammen-
setzung wverden fortlaufend registriert, und das Reak-
tionsgas wird zu genaueren Bilanzierung und'ﬂusbeutebe-
rechung Uber Druckgasuhren mengenmiZfig erf¥aft. Bei Un-
terschreitung der eingestellten Gaskreislaufmengen (Ce-
fahr des Durchgehens der stark exothermen Reaktionen) in-
folge des Ausfalls der Gaskreislaufpumps oder des Aufbaus
von DifTerenzdricken iiber der Katalysatorschiittung er-
folgt eine optische und akustische Alarmierung sowohil )
in der MeBwerte als auch vor Ort. Hegen der'eeféhfén'fﬁA"
Umgang mit Synthesegas waren besondere VorsichtsmaBrahmen




unerlaBlich. So werden sicherheitstechnische Oberwac hung
und Einstellung der Notebschaltung fiir Reaktoren, Gas-
vorwdrmer, Begleitheizung und Entschwefelungsrohr von
einem gesonderten Mefraum aus durchgefiihrt. Vor Ort wird

nur das Anfahren der Gaskreislaufpumpen und die luspei-
sung von Hechdruck-Stickstoff vorgenommen. Zur Oberprii-
fung der in der MeBwarte registrierten Katalysatcrtempe-
ratur wird von Zeit zu Zeit ein in einem Thermoschutz~-
rohr befindliches Thermoelement manuell durch die Kata-
lysatorschicht gefiihrt.

Bei der Konzipierung des Technikumsreaktoren ging man

- in Anlehnung an Angaben aus der Patentliteratur - davon
aus, falls erforderlich auch in einem wesentlich hoheren
Temperaturbereich arbeiten zu miissen als bei der klas-
sischen Fischer-Tropsch-Synthese. Da Temperaturen um
5000C in einem konventicnellen, flissigkeitsgekiihlten
(Wasser, Diphyl, Marlotherm) Rezktor nicht zu verwirk-
lichen sind, bot sich als Alternative die Kombination
einer konduktiven Reaktorheizung mit einem sie umgeben-
den Kihlluftmentel an. Die Wirkungsweise der konduktiven
Heizung besteht darin, daB die Yarme im Reaktionsrohr bzw.
seinem Ohmschen Hiderstand durch den StromfluB direkt
erzeugt wird. Fir diese Heizungsart sprechen der hohe
Wirkungsgrad, das simple Prinzip und die Einsparung von
zusdtzlichen Kosten fir Aggregate zur Harmeer zeugung und
fur die Warmeaibertragung. Anfdnglich aufgetretene Unre-
gelméfigkeiten in der Temperaturfihrung konnten durch
Isolierung aller mit dem stromdurchflossenen Reaktions-
rohr in leitender Verbindung stehenden Aggregate (Kuhl=-
mantel, Regktoraufhdngung, TemperaturmeBfihler) einge-
grenzt werden. Das zunéchst'unbefriedigende Temperatur-
profil im Reaktor mit Temperatursenken (Reaktorkopf, Auf-
héngung, Gasaustriti) und Temperaturspitzen, die eine
einvandfreie Reaktionsfiihrung erschwerten, fiihrte zu
einer Reihe techmischer Anderungen und Verbesserungen bis

hin zu einer teiiweisen Neukonstruktion der Reak%torauf-
héngung. Nach HWechseln des Kiihimantels (vorher Eisen,
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jetzt keranmisches Hateria]), bessere Abdichtunc und Iso-
Tierung, Ausfillien des Raumes zwischen Reaktaeriand und
Tonhalbschalen mit Aly03-Kugeln ergab sich ein ausreichend
gleichméBiges Temperaturprofil lber die gesamte Reaktor-
ldnge bei Spitzentemperatur. Als Folge wurde eine verbes-
serte Wdrmeabfiihrung auch bei hohem Umsatz uad d;mit eine
erhthte Betriebssicherheit der Synthesefiihrung erzielt,
die jedoch noch nicht das gewlinschte Niveau erreichte.

In den konduktiv beheizten Zweiliter-Reaktoren war eine
stérungsfreie und mehruwdchige Synthese allerdings zu~
ndchst nur beij sehr hohen, die Olefin-Selektivitdt ver-
mindernden Gaskreisldufen miglich. So gelang es weder an
einem hochaktiven Féllungskatalysator im niederen Tempe-
raturbereich nech -an einem entsprechend ober fldchenarmen

Sinterkataiysator gleicher Zusammensetzung bei Tempera=-
turen um 3000C den Synthesezustand im unteren Umsatzbe-
reich zu stabilisieren und iiber einen léngeren Zeitraum
aufrechtzuasrhalten. Mit dem Zielt der weitgehenden Un-
terdriickung von Folgereaktionen der als Primdrprodukte
der Synthese gebildeten kurzkettigen Olefine und der Be-
grenzung der freigesetzten Hdrmemenge durch einen niedri-
gen Synthesegas-lUmsatz wurden dabe? die folagenden Fahr-
weisen ausgeprift:

- gerader Durchgang mit minimaler Frischgas-Be-
lastung (CO#Hz) - V/¥h ~ looc - 200)

-~ gerader Durchgang mit maximaler Gasbelastung
(CO+Ho) - V/¥h ~200c - 40c0) '

- Kreislauf mit hoher Frischgas-V/V¥h von 2c¢00
und niederem Kreislauvfverhiitnis ven ca. 5.

In alien Fdllen kam es zu lokalen Oberhitzuncen und da-
mit zur schnellen Desakiivierung der Kataiysateren.
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Eine Verbesserung der Reaktionsfﬁhrung mit Betriebszeiten
bis zu mehreren Hochan konnte in GrofBrecktoren mit Marlo-
therm-Heizkreislauf erreicht werden. Darin lief sich die
Synthece im Umsatzbereich um 50 % weitgenend isctherm und
ohne Desaktivierung des Katalysators durchfihren (T =
28%0C, p = lo bar; Frischgasbelastung V/Vh = 180 - 570).
Die weiteren Arbeiten im deraden Durchgang wurden deher
bevorzugt in den fliissigkeitsgekihlten GroBreaktoren E und
B (Rohrdurchmesser 32,8 mm) - sowie im weniger geeigneten,
konduktiv beheizten und luftgekiihlten System 3004 - fort-
gesetzt. In Verbindung mit einer aus warmetechnischen
Grinden angezeigten Verdiinnung der Katalysatorschiittung
durch Inertmaterial konnte in den verschiedenen Techni-
kumsreaktoren ein erfolgreicher Synthesebetrieb mit ver-
gleichbaren Cy-Cg-0lefin-Ausbeuten wie in den Kleinst< und
Kleinrezktoren erzielt werden.

Voraussetzung fiir ein weitgehend isothermes Temperatur-
profil im Reaktor ist auch die HWirksamkeit der Gasvor-
wdrmer in einem breiten Bereich von Gasmenge und Tempera-
tur. Auch nach konstruktiven und schal tungstechnischen
Anderungen seitens der Hersteilerfirma bereitete die Tem-
peratursteuverung der Heizstébe, an denen es infolge von
Cbertemperaturen hdufig zur Zersetzung des metastabilen
Kohlenmonoxids gekommen ist, noch Schwierigkeiten. Die
Abscheidung von elementarem Kohlenstoff, die durch geringe
Mengen an Eisenpentacarbonyl im Syrnthesegas kataly-iert
vird, beeintrachtigt héufig den Warmeiibergany. Durch die
Instelletion einer Zusatzheizung auf dem mit Entschwefe-
lungskatalysator gefillten Rohrleitungsstick zwischen Gas-
vorweérmer und Reaktor, verbunden mit einer verbesserten
Gasreiniqung iber Aktiv-Kohle, ist die Gasvorwarmung aus-
reichend leistungsfahig geworden (Anlage 3).

In der Tab. 3 sind noch einmel die wichtigsten Kenngro-
Ben der verschiedenen Reaktoren gegenibergestelit.



Tabelie 3: Gegeniiberstellung der

FT-Reaktoren

Reaktor- Kleinst - Klein- Technikums=-
kennordfBen reaktoren reaktoren reaktoren
System System Systenm
207, 208 106, 107 C 3004 € 3103/
' 3201
Reaktor
Volumen {(m1) 78,5 452 i97¢ 3080
Lénge {(cm) lo0 150 200 200
Innen § (mm) lc 20 35,5 44,3
AuBen § (mm) i5 25 44,5 48,3
Temper ierung Al -Block mit dolgefilltes Doppelrohr fiir
E-Heizung Doppelrohr Luftkiihlung mit
mit E-Hei- direkter E-Hei-
Zung zung
Vorwirmzone (Lénge, g 55 - -
cm) ’
Katalysator
" Volumen (ml) 30 150 1500 2000
Ldnge (cm) 48 63 165 137
Kihlifidche in _
cmZ/end Katalysator 4,97 2,62 1,26 0,97
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Bei einer abschlieBenden Bewertung des auf eine grofie An-
zahl unterschiedlicher Katalysatoren aengewandten Auspri-
fungsverfahren ist festzustellen, daB sich die Kombina-
tion von Kleinst-, Klein- und Technikumsreaktoren bewahrt
hat.

Neben der schwerpunktmafBig betriebenen Entwicklung eines
selektiven Katalysators hat es sich als notwendiy er-
wieser, der Reaktionsfihrung - jeweils in Abstimmung mit
den speziellen Eigenschaften des eingesetzten Katalysa-
tors - eine grioBere Bedeutung beizumessen als urspriung-
lich angenommen wurden. Dies waer insbesondere auf eine
fFolge des notuwendigen Verzichts auf einen (olefinbela-
denen) Gaskreislauf, da dessen Olefine bei der Kreislauf-
~ fahrweise am FT-Katalysator zu hoheren, unerwiinschten
Produkten umgesetzt wurden.

Die Fahrweise im geraden Durchgarg ohne diesen olefinbe-
ladenen Gaskreislauf begiinstigt im allgemeinen zwar dis
bevorzugte Bildung der als Primirprodukte der Synthese ge-
bildeten kurzkettigen, gasformigen Olefine (s. Kapitel
5.2). Zugleich muB aber, da die Moglichkeit der Abfiihrung
der Rezktionswarme iber den Gaskreislauf nicht mehr ge-
geben ist, dem Problem der Wérmeabfihrung und der damit
urséchlich zusammenhangenden Katalysator-Desaktivierung
vorrangige Bedeutung 2zugemessen werden. Zur besseren Ver-
folgung des Tempereturverlaufes in der Ketalysetorschiit-
tung wurden auch die beiden Kleinstreaktoren (System 207/
208) mit einer Innenthermoelementmessung ausderiistet und
die Gasmengenregelung automatisiert (Systeme lo7, 207), so
deB in den Kleinst- und Kleinreaktoren ein unproblema-
tischer Synthesebetrieb durchgefihrt werden konnte.

Bei der Auswertung der Versuche wurde das Rechenschema von
G. Roelen angewendet. Der Vorteil dieser Rechenmethode be-
"ruht auf der Einfachheit und der schnellen Durchfuhkrbar-
keit. Zur rechnerischen Ermittiung fast aller fir die




Betriebsiiberwachung notwandigen Kennzahlen wie Kontrak-f'
tion, Umsatz und Ausbeute, bedarf =s rur der Keantnis '
der Analysen des Eintritts- und Austrittsgases (Anlage 1).
In Disk%ssionen mit anderen Arbeitskreisen wurde auf die

besondere Bedeutung der Ermittiung des genauen Recstgas-
volumens fir die korrekte Bilanzierung hingewiesen, da
die Berachnung der Kontraktion aliein aus den Daten der
Gasanalyse insbesondere bei Kleinstreakoren mit deren Do-
sierungsschwankungen nicht immer ausraicht,ﬁso daB eine
Oberprifung durch d{rekte volumetrische Messung des Reak-
tionsgases zusdtzlich vorgenommen werden sollte.

Die analytische Oberwacnung erfolgt bei den Labor- und
Kleinreaktoren durch Gruppenanalyse ia Orsat-Gerédt und
zusdtzliche gaschromatographische Aufschliisselung der
Kohlenwassersteffe, wihrend bei den él-Technikumsreakto-
ren eine weitgehend automatisierte Gberwachung des Syn-
thesaverlaufes mit Hilfe eines Prozef-Gaschromategraphen,
der wahlweise die gensue Zusammensetzungsetzung des
Frisch-, Einsatlz~, Kreislauf- oder Abgases au:ischreibt.
erfoligt, so dzB Anderungen im Syntheseverlauf sofort er-
kennbar werden. Hinzu kommt noch, daB alie fir eine kor -

rette Bilanzierunq notwendigen Gasmengen iiber Druckgas-
uhren genau erfaBt werden. Durch diese Auslegung der HMef-
und Regeltechnik sind die Voraussetzungen fir eine schnel-
le Steuerung der Reaktoren, verbunden mit einer ex édkteren
Bilanzierung und Ausbeuteberschnung als bei den Kféinst-
und Kleinreaktorer, vorhanden.

Problematisch ist aiierdings die Auswertung von Versuchen,
bel denen kleine Mengen von Hz oder CO dem Synthesegas
zugespeist werden. Dies zeigt Tab. 4 anhand ven Modell-
rechrnungen, in denen derfinfluR unterschiediich zusammen=-
gesetzter Frischgasmischungen - z.B. badingt durch Do~
sterungsschwankungen - auf den Reaktionsabiauf darge- '
stellt ist. '
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Tabelle 4: Modellrechnungen zur Ermittiung des Ein-
flusses unterschiedlich zusammengesetzter
Einsatzgasmischungen auf den Reaktionsep~-
1auf '

Einsatzgas- Hp (%) 76,5' 77,5* 78,5'' 79,5' 8o,5"
Zusammensetzung CO0 (%) 22,5 21,5 20,5 19,5 18,5

(CO+Hp ) -Umsatz (%) 47,9 42,5 37,1 31,7 26,4

Gesamteusbeute A

(ohne Methan) (g/Nm3) 88,1 76,2 64,3 52,4 40,6
AcHg (g/Nm3) 8,1 8,9 9,8 lo,t 11,5
Acz-C3 (g/Nm3) 19,8 21,9 23,9 26,0 28,0
Ao, © (g/tm3)114,6 126,5 138,3 150,1 161,9

Cz-C4-Dlefin-
Setektivitat (

ak

) 19,9 24,7 31,0 39,3 51,0

‘' Werte aus dem Synthesebetrieb vom 7.11.1978

im Reaktor 108
' angenommene Werte (z.B. bedingt durch Do-
sierungsschwankungen)

Bei der Erfassung der anfallenden Reaktionsprcdukte 1ag
das Schwercewicht der Untersuchungen auf der Ermittlung
der geséttigten und ungesdttigten Anteile in der Gesphase
nach Abscheidung der fiiissigen Reaktionspreduxte (Hacser-
kiiblung). Auf eine Untersuchung moglicherweise enthaltener
saverstoffheltiger organischer Verbindungen in der Gas-
phase wurde ebenso verzichtet wie auf eine regelmaBige
Analytik der wdssrigen und der orcanischen Phase.



5.

5.1

5.1.1

-39 -

Versuchsergebnisse

Einfluf des Katalysators

|

Zusammensetzung

Von entscheidendem EinfTluB auf die Leistungsfihigkeit der

Katalysatoren sind die Zusammensetzung und das Verhalinis

der als Grundmetalle der Synthese wirkenden Eiemente so-
wie der Gehalt an strukturellen und energetischen Promo-
toren. Zur verglieichenden Beurteilung der Leistungsvahig-
keit der neuentwickelten Katalystoren wurden diese, wie
in Kapitel 4 beschrieben, unter Standard-Testbedingungen
eausgepriift und die erhaltenen Verguchse?gebnisse in Ab=-
héngigkeit von der Katalysator-Zusammensetzung fir T7i, Cr,
¥o, W und Mn-haltige Systeme in der Anlage 3 tabellarisch
zusammengetaBt. Zur Ermittlung katalytisch wirksamer
Grundmetalie fir cine modifizierte FT-Synthese waren zu-
ndchst zwei Arbeitsrichtungen vorgeplant und verfolgt
worden:

Die breit angeleste Suche nach Elementen oder Kombina-
tionen von Elementen, die bisher nicht &ls syntheseaktiv
eingestuft worden waren, sowie die Verbesserung an sich
bekannter Katalysatoren auf Basis Fe in Richtung auf eine
Erhohung der Selektivitat zur Bildunc kurzkettiger Ole-
fine.

Aus der ersten Arbesitsrichtung war trotz intensiver Unter-
suchungen lediglich Hn als bedingt geecignet hervorgegan--
gen. Die Syntheseaktivitat in Richtung auf eine bevor-~
zugte Bildung gesformiger QOlefine ist an reinen Mn-Kata-
lysatoren allerdings auf Temperaturen oberhald von 3ccog
bei niedriger Synthesegasbalastung (V/Vh~2c0) begrenzt
und fihrt nur zu (CO0 + Hp)-ymsdtzen von ca. 25 §. Zur
Steigerung der Gasbelastbarkeit unrd zur ErhShung des Um-
satzes wurden alkalifreis und alkelihaltige Mangan-Kata-
lysatoren mit Obergangsmetalicxiden der 4. bis 6. Heben-
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gruppe oder mit Metallen der &. Nebengruppe (z.B. Fe, Co,
Ni) dotiert und unter VYersuchsbedingungen getestet. Die
Katealysatorsysteme Mn/Co und Mn/Ni ermoglichen zwar hohe
Synthesegasumsatze, jedoch bildeten sich infolge der

hohen Hydrierektivitat des Co oder des Ni bevorzugt ge-
sdttigte, gasformige Kohlenwasserstoffe, vor ellem Methan.

Bessere Ergebnisse beziglich Aktivitdt, Selektivitat und
Standzeit wurden an mit mindestens lo Teilen Fe / loo Tei-
e Mn dotierten Katalysatoren erzielt.

Die groBe Zahl der iibrigen untersuchten Kombinationen
hatte keine Ansétze fir die Entwicklung von in diesem
Sinne neuen XKatalysatoren erkennen lassen.

Die weiteren Entwizklungsarbeiten wurden darauvfhin auf
das Ziel abgestellt, Eisen als Hauptkomponente enthalten-
de Katalysatoren durch Zusatz von Aktivetoren, durch ge-
eignete Hersteliung und/ocder durch Vorbehandlung
Teistungsfahiger zu machen. DBabei gelang es mit Aktiva-
toren auf Basis Ti, ¥, Cr, Mo, W und Mn des Eisen so zu
modifizieren, daB eine weitgehende Eingrenzung des Pro-
duktspektrums zumindest kurzfristig erreicht werden
konnte. Unter dem Aspekt des Standzeitverhaltens und der
Ubertragbarkeit der Versuchsergebnisse aus Kleinst- in
Klein- und Technikumsrezktoren wurden am durch Vanadin
modifizierten Eisen-Katalysctor die besten Syntheseer-
gebnisse erzielt.

Als weitere Preomotoren haben sich Alkal imetall-VYerbin-
‘dungen positiv auf das Reaktionsverhalten ausgewirkt.

Obwohl Alkalimetallsalze seit Jahrzehnten in threr Wir-
kung &ls Promotoren auch fur die Ammoniaksynthese bekannt
sind, liegen genauere Kenntnisse iber die Art der Mechsel-
wirkung mit dem Katelysator erst seit einigen Jahren vor.
Danach ist die Adsorption der Ailkelijonen auf der metal-



iischzn Katalysator-Oberfidche mit einer Elektronen-Dona-
tor-Yirkung auf die in der Rachbarschaft befindiichen
Eisenatome verbunden, was zur Folge hat, daB die Chemi-
sorption des Eiektronen aus dem 3d-Band beanspruchenden

" Kohlenmonoxid begiinstigt wird. Dies fihrt zur Stabili=-
sierung der Fe-C und zur Schwichung der C-0- scwie der
Eisen-Yasserstoff-Bindung. In exerimentellen Untersuchun~ .
gen, die in mehreren Arbeitskreisen (u.a. Prof. Kdlbel,
Ruhrchemie AG) durchgefiihrt wurden, wurden diese QOber-
legungen beziiglich der Aikaiidotierung bestdtigt. So
nehmen mit steigendem Alkaligehalt im Katalysator die
chemisorbierte Kohlenmonoxid-Menge und die Chemisorp-
tionsuirmes um ca. 1o % zu und die fiir Hasserstoff ab.
Mit Hilfe des Photoelektronenmikroskopes konnte zusdtz-
lich noch gezsigt werden, daB die Eiektronenaustritis-
arbeit des Eisens an den Stellen gesenkt wird, an denen
Alkalispezies in adsorbierter Form vorliegen.

Die sich hieraus fir die Katalysateren eééebenden Konse-
quenzen werden nachstehend noch einmal kurz zusammeﬁge-
faBit:

a) Alle CO-verbrauchenden Reaktionen - wie Syn-
these, Konavertierung und Boudouard-Reaktion -
werden in ihrer Umsetzungsgeschwindigkeil be-
giinstigt, '

b) Kettenstart und Kettenweachstum werden be-
schleunigt,

¢) Hz-verbrauchende Reakticnen - wie Hydrierung
der O0lefine und Biidung vor Mzihen - werden
in ihrer Reaktionsgeschuwindigkeit unterdariickte.

In Abhéngigkeit von der Herstelluweise ergibt sich fir
Eisenfdliliengsketalysatoren hdufig ein Optimum bei ge-
ringer Alkalidotierung von weniger als 1 %, wihrend sich
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im Falle von Sinterkatalysatoren und siliciumdiozidhal-
tigen Systemen K,C03-Gehalte von cé. 4 % bewdhrt haben.

Ein weiterer elektronisch wirkender Promotor ist Kupfer,
das bei der Trocknung des zumeist als Oxidhydrat anfel-
lenden eisenhaltigen Katalysator-Griinkerns als Oxida-
tionsvermittlier fungiert und die spédter erfolgende Re-
duktion des Eisens(IIl)-oxids auf einem niedrigeren Tem-
peraturniveau ermdglicht. Haufig wird durch diesen Pro-
motor jedoch auch die Hydrieraktivitdt des Ketalysators
begiinstigt, was zu einem Riickgang der Olefin-Selektivi-
tét fihrt.

Als besonders vorteilhafte Promoteren haben sich Zn0 bzw.
HgO in Verbindung mit Alkalioxiden erwiesen. Dabei zeigte
sich Mg0 aufgrund seiner positiven Auswirkungen auf das
Standzeitverhalten der Katalysatoren dem ZnO als iliber-
tegen. Néheres hierzu s. in Kap. 5.1.3.

Der in der Literatur vorbeschriebene Effekt einer partiel-.
len Schwefel-Vergiftung, die zu einer Didmpfung der Hy-
drieraktivitdt fihren soll, konnte auf die von RCH ent-
wickelten modifizierten FT-Kataliysatoren iibertragen und

im Sinne der Zielsetzung genutzt werden.




511.2 Herstellung

Bei der Katalysatorherstelliung haben sich in erster Linie
die bekannten Techniken der Alkalicarbenat- und der
Ammonik-Fdliung (Fd1lungskatalysatoren) sowie die der
Homogenisierung von Oxidgemischen (Sinterkatalysatoren)
bewdhrt. Dies giit‘nicht ner fiir orientierende Versuche ~
in Labor- und Kieinstreaktoren, sondern auch fir Lang- -
zeitversuche in grdReraen Synthesesinheiten. Weder die
durch Trédnkung oder Sﬁfﬁhimprégnierung geformter Trdger-
materialien hergesteliten Katalysatoren noch die durch .
2z.B. tangsame Abscheidung feinteiliger Primdrkristailite
(Hydrolyse von Hernmstoff) auf der Trégercber‘}éche'herge-
steliten Kata!ysatoren erreichten vergleichbare Synthese-
aktivitdt und Seiekt1v1tat. ’

Dies kann nicht nur auf den zu geringen Anteil an die
Selektivitét begiinstigendem syntheseaktivem Material in
den so hergesteilten Kata}ysatcren zuriickgefihrt werden,
‘sondern liegt vermutlich auch an der Hechselwirkung der
aktiven Katalysatorspezies mit dem Trdgermaterial. So
énderte sich das als olefinselektiv erkanniz Reaktions-
verhalten des normalerweise als Volikatalysator mit ex-
terner Verdiinnung (nacﬁtrég!?cher Verdiinnung des Kétaly-
sators mit Aly05 oder SiC) eingesetzten Fe-Y¥-Mischoxid-
katalysators immer dann, wenn durch eine gednderte Her-
steliveise - z.B. als Randschichtkatalysater auf Alz03-
Pellets - oder durch eine in situ-Yerdiinneng (Verdinnung
mit A1203 bereits wahrend der Herste?iuﬁg des Katalysé-
tors) eine intensive Wechselbeziehung des Trdgers mit den
aktiven Katalysatorbestaendteilen ermdglicht wurde. In
allen diesen Fdilen wurde die Hydrieraktivitdt des Kata~
lysators stark begiinstigt. So liegt - wie aus Tab. 5
hervorgeht - im Temperaturbereich ven 310 - 3300(C das
Gewichisverhdlinis der Cp-Cg-0lefine 2u den Cp-Cg-Paraf-
finen beim extern verdiinnten System auf der Seite der Qle-
fine und beim in situ verdinntean Katalysater auf der Seitg
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der gesittigten Kohlenwasserstoffe. Erst bei Tempasraturen
vor 350 - 360 OC steigt der Anteil der ungesdttigten
Kohlenwasserstoffe und die paraffinischen Anteile rehmen
ab, ohne daB jedoch die bevorzugte Bildung gesdtticter
Kohlenwasserstoffe unterdriickt wesrden kann.



-

abelle 5:

Gegeniiberstellung des Reaktionsverhaltens

des extern bzw. in situ mit Al
ten EisensVYandin-Katalysators

Q03 verdinn~
Sin 94

Reaktor la7; Versuchshedinqungen:

p = lo bar
H2/C0 ~ 1
V/Vh~r1000 h

-1

sin Y4713, extern mit

1talysator sin 347148, 1n situ mit 5 Teilen A0 verdunnt
5 Teilen Alp03 verdiinnt
mp. . (0c) dle dle 330 310 320 - 330 350 360
isatz (%) 57,8 62,5 76,2 82,7 87,8 88,4 87,8 89,1
v (%) 15,5 13,7 15,3 23,0 23,1 22,6 31,4 29,3
I-Ausheute
yhne CHy) v
(a/tm3) 100,4 110,56 132,4 130,5 137,4 140,2 123,6 129,2
5y TH 0.5 ' '
0+ : 29,5 26,2 30,5 5,9 10,6 Te,o 20,7 17,1
TSLEI ) 231 20,2 24,7 8,7 9,5 9,1 13,7 15,6
1sheuten |
g (g/Nm3) 16,1 15,4 20,9 34,2 36,0 35,9 49,6 46,9
1=Cq-0lefine ‘ ‘
 (g/umd) 35,6 34,1 48,5 17,2 19,3 18,4 37,8 3,7
1=G4~ges. K . . . .
(g/tm3) 21,3 21,7 8,4 69,8 58,8 60,3 56,9 48,6
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Die beiden wichtigsten Herstellverfahren werden im fol-
genden anhand typischer Einzelschritte kurz skizziert:

Herstellung durch Fallung

Die zu fallenden Metzlle werden vorzugsweise in Form
ihrer Nitrate (als Basismetalle Mangan 1in zweiwertiger
und Eisen in dreiwertiger Form) mit 40 - 60 g Metall pro
Liter Metallsalzldsung bei Temperaturen zwischen Raum-
temperatur und Siedehitze (Stendard-F&lltemperatur ca.
900C) mit dem Fallmittel momentan (15 - 120'‘') in Be-
riihrung gebracht. Debei legt man - gegebenenfalls in An-
wesenheit eines Trdgers - entweder die sauren Metall-
salzldsungen (Verfahren 1) oder das alkalische Fdllbad
(Verfahren 2) vor. Als Fillmittel - die entsprechende
Kennzeichnung wurde auch in den Tabellen der Anlage 3
ibernommen - wurden die folgenden LGsungen eingesetzt:

a) NapCO03 ]

b) KaC03 f einmol are L@sungen

c) NH3 ’

d) KOH - cé. 15 - 20 %ige Ldsungen
e) NaOH

J -,

Als wichtig hat sich bei dieser Art der diskontinuier-
lichen Herstellung vor allen die korrekte und reprodu-
zierbare Einhaltung einer grdBeren Zahl von Parametern -
Félltemperatur, pH-Wert, Fallzeit, Salzkonzentratioﬁen,
Haschung - erwiesen.

Zur Sicherstellung voller Reproduzierbarkeit der Katalysa-
torherstellung wurde eine kontinuierliche Féllapparatur

im LabormaBstab aufgebaut, die es ermdglicht, unter de-
finierten Bedingungen bei konstanter Temperatur und zu-
gleich kurzer Verweilzeit (ce. 1 Hinute) des frischge-
fédllten Katalysatormaterials im Fallbehdlter die Her-
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stetlung zu standardisieren. Die Dosierung des Félimittels
und der Metallsalz-Liosung erfolgt automatisch iiber einen
registrierenden pH-¥ert-Regier. Dadurch ist gewdhrleistet,
deB wihrend des gesamten Hersteliprozesses die Metall-
salz- und die H*.lgnenkenzentration (pH-Yert-Schwankun-
gen um * g,1) weitgehend konstant bieiben und damit iden-
tizcehe Fdllbedingungen herrschen, wodurch die Bildung
homodisperser Fililmaterialien begiinstigt wird.

P
Der Aufbau der Apparatur fir diskontinuierliche Fdilungen
und die sich an die Fdllung anschi1eBendnp Behandlungs-
schritte kénnen der Abb. 8 entnommen werden. i

Abb. 8: Schema der Apparatur fir diskontinuierliche
Féllungen mit Machverarbeitung )

Metalisalz- bzw. Falimittel-Lisunc (Volumen ca.

20 1)
Féllbehditer mit Falimittel~ bzw. Hetalisalz~
Lésung (Volumen ca. 30 1)
Trédger zugabe
Filterpresse
Maischbehdlter (Volumen ca. 30 1)
Filterpresse
formgebung und Trocknung
Aktivierung, Formierung und Syuthese
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Herstellung durch Homocenisierung von Cxidmischunoen

Bei den durch Homogenisierung von Oxdigemischen

z.B. Fe als Fep05
Mn als MrOj,
Ti als TiOg
V als Y305
Cr als Cry04
Mo als FoOs3
W als kW03

hergestellten Katalysatoren (Bezeichnung "Sin"-Katalysa~
toren) wird so vorgegangen, daR die feinverteilten Pulver
der entsprechenden Oxide - ca. 95 ¢ des Materials hat im
allgemeinen einen Durchmesser unterhelb von 32a - zu-
néchst mechanisch homugenisiert werden. Danach wird die
Mischung mit Hasser oder einer wessrigen alkalischen Lo-
sung versetzt, bis zur volligen Homcgenitdt und gleich-
mdBigen Durchfeuchtung ang teigt, ver fermt und getrock-
net.

Die genaue Untersuchung der fir die Herstellung von
Sinterkatalysateren wesentlichen EinfluBgeroBen ergabd
Hinweise darauf, daB Hischungs-, Trocknungs- und Kalzi-
nierungsvergénge zu Inhomogenitdaten in den Katalysatoren
beitragen kinnen. Zur Unterdrickung derartiger Konzentra-
tionsgradienten auch bereits in Vorprodukten wurde die
Herstellurg dahingehend medifiziert, daB die Ausgangse
mischung auf dem Drehteller pelletisiert (Pellets ¢1,6 mm,
geringe Hassermenge, kurze Diffusionswege) und das péTIe-
tisierte Material schonend getrocknet wurde (Umluft-
Trocknung bei 40 - looog),



Tab. 6 zeigt., deB bsi dieser Préparaiiens-?achnik ungd der -
sich daran anschlieBenden Trocknung und Calcination des
.elletisierten Rohmateriais bei 4509C keine merklichen -
Entmischungsvorgdnge ablaufen und eine wzitgehende Stan-
dardisierung des Hersteliverfahrens sichergestelit werden

konnte.

Tabelle 6: Analytische Zusammensetzung der Randschicht
i (Abrieb) und des Inneren des pelletisierten

Rohmaterials nach der schonenden Trocknung

(40 - 1009C) und nach der Calcination (4500°C)

Aktivatoren
Fe-¥Y-Katalysator- Fe I I1 ITI
Peliets % % % %
getrocknet (4o-loe0O()

"Randschicht ' 30,63 25,39 8,74 1,08
Innen 30.35 25,79 8,82 1,14
calciniert (4500¢)

Randschicht 31,76 26,19 8,71 1,11
Innen 31,33 26 .59 8.1¢ 1,14

Nach der Vorprifung der neuventwickelten Katalysatoren in
der BDTA sowie in Kieinst- und Kleinreaktoren muBten die
besonderen Anforderungen der Arbeitsweise in der Gasphase
in GroSreaktoren oder in der FTﬁssigphase beriicksichtigt

werden. Fiir Gasphase-Festbettreaktionen waren dies:

= Verformbarkeit der Verprodukte unter Erhait
der Struktur. Gute Eigenschafien besafen Ta-

bletten oder Strangprefiinge unterschiediicher
Abmessungen. Bruchkern oder Pellets (2 - 4 mm f)




- 50 -

beeintréchtigten viel fach die Anwendung hoher
Gasbelastungen.

- Formstebilitdt. Ausreichende mechanische Festig-
keit bei Befiillung des Reaktors und nach ther-
mischer oder reduzierender Vorbehandlung, um
Verlegungen und Beesintrachtigung des Stoff-
unc Harmeliberganges zu vermeiden (Wérmenester,
Kanalbildung). Schrumpfung und Sinterunt fihren
ebenfalls zu Storungen im Syntheseablauf.

Die mit der Durchfihrung der FT-Synthese in der Gasphase
an Festbettkatalysatoren (Gasphase-Festbett-Arbeitsweise)
zusammenhéngenden Probleme waren, von Ausnahmen abgesehen,
gut beherrschber. Im Vergleich dazu muBten fir Katalysa-
toren fir das Fllissigphase-Verfahren teilweise neue Kege
erarbeitet werden, so etwz fur die

- Aktivierung. Die neauen Ketalysatoren bendtigen
zum Teil Reduktionstemperaturen oberhalb von
3500C, wobei bereits die Suspensionsfliissig-
keit chemisch verandert wird. Wenn aus Grinden
der Selektivitat auf reduktionserleichternde
Zusdtze (z.B. Kupfer) verzichtet wurde, muite
die Reduktion extern vorgenommen und der Ka-
talysator pyrophor vermahlen werden.

- Vermahlung. Die zefteufwendige Pulverherstei-
lung in Kugelmiklen wurde auf Stiftmihlen um-
gestellt, die zugleich ein engeres Kornspektrum
lieferten.

- Suspendierbarkeit. Tragerhaltige Katalysatoren
waren teilweise ungeniigend suspendierbar
(Fiotationseffekt).
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bDie anfdnglich aufgetretenen Schaiérigkeiteﬁ'konnfén je-"-
doch bald iliberwunden werden, so dap die Aﬁpassﬁng ven Ka-
talysatoren an die Erferdernisse des einen oder anderen
Verfahre?s nur noch in Ausnahmefdllen Probleme aufwarf.

Zur Ermiftlung der Abhéngigkeit der Zusammensetzung des
Produktﬁpektrums von der Herstellweise und den topogra-
phischen Daten des Katalysators kamen zwei anailog redu-
zierte und chzmisch gleich zusammengesetzte alkalisier-
te, Zn0-haltige Man-Fe-Katalysatoren zum Eirsatz; zum
einen ein grobporiger Sinterkatalysator Sin 20 und zum
anderen ein engporiger Fdllungskatalysator.FT 53f Die Ver-
suche wurden im Arbeitskreis von Prof. Baerns unter Druck
in einem Rohrreaktor von 12 mm Innendurchmesser und

2250 mm bLdnge durchgefiihrt und das Egaktionsgemisch gas-
chromatographisch analysiert. Das Produktspekirum ent-
hielt fir beide Katalysatoren als Heuptprcdukte Kohlen-
vasserstoffe bis zur C-Zazhl 7. Die Verteilung der an den .
beiden unterschiedlich strukturierten Katalysatoren ge-
bildeten 0Olefine, Paraffire und des Methanols ist in den
Tab. 7 und 8 zusammengestellt. Ein Vergleich beider Ka-
talysatoren bei den Betriebsbedingungen 4 bar, 2950C pzy.
3150C, Raumgeschwindigkeit Soo h-1l, ergibt folgendes Bild:

- Der Fdllungskatalysator FT7 83 mit der griBeren
Oberfldche hat stets einen htheren (CUO+Hp)-ym-
satz, z.B. bei 3150C und 4 bar 17 % Uco gegen-
iiber 9,8 % Ucg und 12,8 % Uy, gegeniiber 5 % UM

- Bevorzugt kommt es dabei zur Bildung von mehr
Methan und Msthanol, wahrend die Menge des er-.
zeugien Ehtylens und Propylens beim Sinterka-
talystor Sin 20 hoher ist
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~ Das mittlere Verhdltnis Olefin/Paraffin fir
Cz und C3 liegt bei 7,8, beim Fallungskataly-
sator FT 53 hirgegen nur bei 4,8 -

- Der Sinterkatalysctor Sin 20 liefert somit
im untersuchten Bereich eine hdhere Ausbeute
an kurzkettigen Olefinen.

Tabelle 7: Reaktonsbedingungen und Produktverteilung
der am Fdllungskatalysator FT 53 gebilde-
ten Verbindungen in g/Nm3 CQO+H>
(ohne Beriicksichtigung von C-Zahlen > 5a)

Ioc

2950(C 3150(C 2950¢C 2950( 315¢0C

p bar 4 4 8 8 8
Hs = co 1,5 1,5 1,5 1 1
RG h-1 500 590 500 580 580
€y 4,2 7,1 7,8 5,7 .1
Cy= 0,9 1,2 1,6 1,1 .8
Co 0,2 0,3 0,4 0,3 52
Ca= 0,9 1,2 1,7 1,2 ,
] 0,3 0,3 c,4 0,3 »1
Cz= 0,6 0,9 1,0 0,8 s 2
Cy 1,1 1,7 z,6 1,0 .5
Cg= 6,5 0,6 c,7 0,6 s 1
Cs 2.1 3,4 2.5 1,9 0,8
= 10,8 16,7 18,7 12,5 9,9
CH30H 2,0 2,4 1,9 1,8 o,

a) Fahrweise im Berty-Reaktor des Instituts fir Techni-
sche Chemie der Ruhr-Universitét Bochum, Arbeitskreis
Prof. Bzerns, Diplomarbeit V. Gantz (1675); Ausheute-
zahlen nur untereineander vergleichbar, nicht dagegen
mit den Ergebnissen aus der Gasphase-Festbett4Fahrueise
in Rohrreaktoren.
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Tabelle 8: Reaktionsbedingu;gen und Produktverteilung
der am Sinterkatalysatof Sin 20 gebildeten
Verbindungen in g/Hm3 CO+H2 (ohne Beriick-
sichtigung von C-Zahlen > 5)a)

To¢ : 2950( 2950¢ 3150¢ 3150¢

p  bar 4 4 4 4-6,8
RG h-l 500 . 300 ' 500 300 -
] ! 0,6 1,7 5,1 7,4
Co= 6,3 6,9 2,7 4,1
Cz b) o,1 0,4 0,6
C3= 0,3 1,1 3,1 4,6
C3 b) o,l1 c,4 0,5
Cg= 0,2 0,8 2,3 3,3
Ca c,l 0,4 1,1 1,8
Cg= 0,2 0,5 1,5 2,9
T 0.1 0,5 1,8 4,2
2 1,8 6,1 18,4 29,4
LH30H 0.1 0,2 1,2 1,5

a) Fahrweise im Berty-Reaktor des Institus fiir
Technische Chemie der Ruhr-Universitit Bochum,
Arbeitskreis Prof. Baerns, Diplomarbeit V. Gantz
(1975); Ausbeuvtezahlen nur untereinander ver-
gleichbar, nicht dagegen mit den Ergebnissen '
aus der GaSphase-Festbett-Fahrée§se in Rohrreak=-
toren.

b} nicht nachgewiesen




Der Verteil der Herstellung durch Homogenisierung gegén-
iiber der Herstellung durch Fallung dokumentiert sich auch
eindrucksvoll am Eisen-Vanadin-System. Alternativ zum
Mischoxid-Katalysator Sin 98 wurcden ein analoy zuseammen-
gesetzter Fallungskatalysator FT 18c sowie zwei ent-
sprechende tragerhaltige Systeme FT 181 und FT 182 mit

50 Teilen Si0z bzw. Al203 pro loo Teile Fe hergestellt
und nach der Reduktion vor dem Einsatz in den Reaktoren
durch Oberflachenmessungen charaekterisiert.

Tebelle 9: Oberflachemessungen (BET, CO-Chemisorption)
an vier Katalysatoren des Eisen-VYanadins-

Systems
Katalysator Reduktians- BET-Ober - C0-Chemisorp-
temperatur flache tion
oC ml/g Kata- ml/g Kata-
lysator lysator
Sin 94 450 21,4 0,21
FT 180 2%0 176,8 0,23
450 40,7 c,09
FT 181 250 171,6 0,37
450 41,2 0,20
FT 182 250 375,2 0,40

450 64,3 0,35
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Wie aus den MeBergebnissen hervorgeht, weisen die Fal-
- lungskatalysatoren gegeniiber dem Mischoxid-Katalysater
eine bedeutend gridBere Gesamtoberfléchg_auf, chne daB

- sich jedoch die metallischen Eisen-Oberfldchen der Ka-
- talysatoren - charakterisiert durch die nur geringfligig
voneinander abweichenden chemisorbierien CO-Hengeq

(1 m1 €0 = ca. 4,5 m2 metaliischer Ober fldche) - wesent-
Tich unterscheiden.

!
Die hichste Olefin-Selektivitdt - giiitig fir einer
Synthesegasumsatz von ca. 8¢ % im Kurzzeitversuch -
vwurde dabei, wie aus Tab. 1o entnommen werden kann, am -
ober flachenarmen, durch Homogerisierung von Oxidmischun-
gen hergesteliten Katalysator Sin.QQ erzielt (Durch-
schnitts-Selektivitat 27 - 48 % bei Synthesegas-Um~
sdtzen von 55 - 75 % im Temperaturbereich von 250 bis
3accc),
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Bestes Umsatz~ und Reaktionsverhalten

des Mischoxid-Katalystaors Sin 94 im

Vergleich zu den tragerfreien und tré-

gerhaltigen Fé@liungs-Xatalysatoren

FT 180, FT 181 und FT 182

Katalvsator Sin 94 FT 180 FT 181 FT 182
Reduktionstemperatur 54500¢ §50°C 4509¢C 4509¢C
Anspringtemperatur 230-240C¢ 240°C 2509¢C 270°C
Reaktionstemperatur 3100¢ 240°C 250°C 2909C
Druck lo bar lo bear lo bar lo bar
Frischgas~V/Vh Soo 500 500 500
Hp/CO-Verhdlitnis 1 1 1 1
(CO+Hy)-Umsatz 86 % 77 % 77 % 84 %
Gesamtausbeute A

(in g/Nm3, ohne Methan)| 170 g 132 g 92 g 109 g
davon

Ethylen 11 7 9 S
Propylen 74 28 17 - lo
Butyliene 4o 36 11 7
TCp-Cp-Olefine 1252) 71 37 22
CHe 18 2o 48 50
gges. Cz-Ca-K¥ 39 20 59 60
flefin-Selektivitdt 68 % 44 % 23 12,6 %
MV __ % b) 18,4 % 16 & 42 % 4c,6 %

a) kurzzeitig erreichte Spitzenwerte

b) MWV = (CO+Hj)-Umsatz zu CHy; s. Anlage 1
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Besonders nachteilig macht sich bei den tridgerhaltigen
Katelysatoren die auch schon bei einer Reaktionstempef
ratur von 25000 ausgeprdgite Neigung zur Methanisierung

- die HY-Zahl gibt den Umsatz zu Methan, ausgedriickt in
% des insgesamt verbrauchten Synthesegases an - und zur
Biidung kurzkettiger, geséttigter'Kohienwésserstoffe be-
merkbar.

Zusammenfassend 1#Bt sich feststelien, daB die Mehrzahl
der durch Féllung hergesteliten Katalysatoren durch hohe
spezifische Oberfidchen und durch grofe Hikroporenradien
gekennzeichnet ist. Diese Katalysatoren sind zwar be-

reits bei relativ niedrigen Reaktionstemperaturen aktiv,

chne jedoch ausreichend selektiv zu sein. Eine mBgiiche
Erklérung fir die insgesamt nicht befriedigeaden Ergyeb-
nisse mit Fillungskatelysatoren wird darin gesehen, daB
Eisen erst bei Synthesetemperaturen ab etwz 3000C aus-
reichend sglektiv arbeitet. Bzi einem groBen Angebot an
spezitTischer Metalloberfidche kann dieser Temperaturbe-
reich wegen reaktionstechnischer Schwierigkeiten nmnicht
mehr genutzt werden. Sinterkatalysatoren mit niedriéen
spezifischen Oberfldchen - die wiederum durch hohe An-
teile an ARktivetoren begiinstigt werden - sind erst inm
einem hoheren Temperaturband ausreichend aktiv, so daB
die Selektivitdt des Fe ausgeprégter wird.
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Vorbehandlung

Katalysator-Yorprodukte (sogen. Grinkorn) werden haufig
einer thermischen Vorbehandlung zur Beeinflussung der
Struktur oder zur Vorwegnahme thermischer Effekte
(Schrumpfung, Sinterung), die sonst unter Reaktionsbe-
dingungen eintreten wiirden, unterworfen. Die normaler-
weise in Luft oder lnertgasatmosphédre ablaufende Vorbe-
handlung kann als separater Schritt oder in Kombination
mit der Aktivierung durch reduzierende Hedien im Reaktor

durchgefiihrt werden, wenn dieser entsprechend ausgelegt
ist.

In Abhdngigkeit von den erzielten Auswirkungen lassen sich
an Eisenkatalysatoren fiir die thermische Vorbehandlung
zvei Bereiche (grob) unterscheiden: bei 300 - Goooc’ al -
s0 unter relativ milden Bedingungen, werden Hydratwasser
und ZersetzZungspreodukte thermisch labiler Verbindungen
(z.B. Kohlerdioxid) ausgetrieben, des Gefiige verfestigt
und¢ der Kristaliisationsgrad auf Kosten der eamorphen An-
teile erhdht. Die makroskopische Struktur von Katalysa-
toren wird erst bei htheren Temperaturen im Bereich von
6oc - 11000C merklich becinfluBt, und zugleich erfahren
Oberflache, Porenvolumen und Porenradienverteilung zu-
nehmende Verdnderungen. Wie auch aus der Literatur be-
kennt ist, kommt es bei {er thermischen Behandlung von

Ox idgemischen bei 800 - 1lloedC zu gegenseitiger Losung
unter Bildung von Kischphasen oder zur Verbindungsbildung
durch Feststoffreakticnen, wes bei Sinterkatalysatoren Be-
standteil des Herstellungsverfahrens ist. Grundsatzlich
ist mit hoherer Temperatur (gelegentlich nach Durchlaufen
eines Minimums) die Bildung gréBerer Kristalle beyinstigt.
Besonders bei Fé&llungskatalysatoren, die bevorzugt aus
kleinen Primdrkristalliten bestehen, bewirkt daher die
thermische Verbehandlung eine Verkleinerung der spezifi-
schen Oberflédche undAeine Yerschiebung des Porendurchmes-
serspektruns zZu grioBeren Merten. Fiir die reduktive Be-
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handiung, fir die in bezug auf die.Struktur das Ent-
sprechende gilt, ergeben sich folgende Unterschiede:
Sinterka;a]ysatcren cder bei Temperaturen cberhalb 4coog
getemperte F&llungskataiysatoren gewinnen durch die Re-
duktion {m aligemeinen an spezifischer Oberfldche. Bei
Fé]lungsﬁataiysatoren, die keine cder nur eine bei Tem-
PET&tU?E% unter 30080¢ ablaufende Vorbehandlung durchiaufen
haben, nimmt hdufig die Oberfldche durch die Reduktion

éb. '

In Tab. 11 sind charakteristische MHerte zweier Katalysa-
torproben (gefdilte Eisenkatalysatoren) im oxidischen, ge-
temperten und reduzierten Zustand (Temperuné und Reduk-
tion jeweils bei 2700()} zusammengetragen.

Die reduzierende Vorbshandlung von Katalysatoren erfelgt
durch Besufschlagung mit Kohlenmonoxid, Wasserstoff oder
Gemischen beider Gase im Temperaturbereich von etéa

250 - 4500C {jber 2 - 24 Stunden. Der dabei erreichte Re-
duktionszustand beeinfluBt wesentlich den Start und den
weiteren Verlauf der Synthesereaktion: an hoch,reéuzierten;
oberfléchenreichen Katalysatoren, die mit HWasserstoff '
oder Kohlenmonoxid reduziert worden sind, 1duft die Syn-
these bereits auf einem relativ niedrigen Temperaturniveau
mit hokem Umsatz ab, so daB durch Anwendung didmpfender
HaBnahmen (hoher Gaskreisiauf, niedriger Pegel an CO+H,

im Synthesegas durch VYerdiinnen) ein “Durchgehen®™ der Syn-
these durch Qberhitzung im Ketalysatorbett vermieden wer-
den muB. ¥ird hingegen die Reduktion beispielsweise mit
Synthesegas und bei niedriger Temperatur durchgefiihrt und
eine vollistdndige Reduktion des Katalysators vermieden,

so verlaufen auch Start und Synthese mit niedrigem Ume
satz bzw. es wird erst bei erhthter Synthesetemperatur

ein gleich hoher Umsatz erreicht.
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Tebelle 11: Charakteristische Werte zweier Kataly-
satorproben im oxidischen, getemper-
ten und reduzierten Zustand (Temperung
und Reduktion jeweils bei 2700(),

Messurgen aus dem Arbeitskreis von
Prof. Kdolbel, TU Berlin, an HModell-

systemen
Behandlung " BET-Fié&che Mikroporen hdufigster
(m2/tg Fe) vol umen Mikroporen-

(cm3/g Fe) radius (£)

a) promotorfreier Katalysator

0z id 292,2 0,407 18,7
2% h getempert 167 0,496 19,5
72 h getempert 126 0,847 30,6
24 h getempert

und

24 h carbidiert 54,6 0,137 65,4
ohne Temperung

reduziert 41,1 0,225 73,4
getempert und

reduziert 42,9 0,292 131

b) Ketealysator mit 0.2 % K2C03

0x id 27,1 0,387 17,3
24 h getempert 152 6,3%0 27,6
72 h getempert 126 0,400 30,2

getempert ung
recuziert 44 .7 0,243 115,0
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Zur Kontrolle von VYerlauf und AusmaB der Reduktion von
Eisenkataiysatoren werden die Anteile an Fe(0), Fe{ll)
und Fe{I1l) analytisch bestimmt und so der "Reduktions-
wert" ermittelt. Sind im Katelysater merkiiche Anteile

an redox-aktiven Elementen (z.B. Mo, ¥, Cr, ¥, Mn) neben
Eisen vorhanden, s¢ wird die analytische Methode unzuver-
1dssig oder versagt gidnzlich. In soichen Fillen wurde auf
eine hierfir entwickelte Apparatur zurlickgegriffen, mit
der der zeitliche Verlauf der Hasserstoffaufnahme des Ka~
talysators messend verfolgt und ‘das gebildete Reaktions-
wasser erfaBft werden kann. Die meist gute Ubgreinstim-
mung zwischen H,-Yerbrauch und Anfall an Reduktionswasser
ermBglichie die rechnerische Abschétzung von Verlauf

gnd Rusmal des Reduktions#arganges und die Festlegung ge-
eigneter Bedingungen fir die Durchfiihrung der Reduktion
im griéBeren MaBstab. 3

In Abb. 9 sind die Ergebnisse. hierzu arnhand experimen-
teller Messungen, die im Rahmen der Zusammenarbeit auf
dem Gebijet der modifizierten FT-Synthese im Arbeitskreis
von Prof. Baerns durchgefiihrt wurden, am- von RCH ent~
wickelten Mischoxidkatalysator Sin 20 auf Hn-Fe-Basis 4
graphisch zusammengefaBt. Die dargestellte Abhingigkeit
der BET-Ober{idche und des mittleren Porenradius von den
Bédingungen der thermischen Vorbehandlung steht in Ober-
einstimmung mit Angaben aus der Literatur. Ein Vergleich
der Oberflédche neck 2 bzw. 12 Stunden Nachbehandlung
zeigt den vergleichsweise geringen Einflul der Behand-
lTungsdaver auf die GroBe der Oberfldche. Sehr deutlich
1Bt sich erkennen, daB das Hinimum der Porenradien mit
dem Maximum der spezifischen Oberfléche nahezu exakt zu-
sammenfdilte.

Die spezifische BET-Obervidche einer bei 3000C getemper-
ten Mischoxid-Probe wird durch die Reduktior mit Hasser-

stoff bei 3006C bis zu etwe siebenmal griéBer, ehe sie
sich nach Steigerung der Redukticnstemperatur auf Soc00(




Abb 9. Abhingipgkeit der BET-Oberfliche und des mittleren
Porenradius van der thermischen Veorbehandlunpg
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verringert {(negativer Temperatureffekt). An zwei fir die
Synthese ausgewiZhlten Proben des Mischoxid-Katalysators

Sin 20, deren Herstellweise und chemische Zusammensetzung ~

identisch sind und die sich nur aufgrund der unterschied~
lichen Reduktionsbedingungen in den strukturelien Daten
(Tab. 12) charakteristisch unterscheiden, wurden die aus

der unterschiedlichen Vorbehandlung sich auf das Synthese~ ’

verhalten ergebenden Auswirkungen untersucht.

Tabelle 12: Abhdngigkeit der prozentualen Aufteiiung der
nachgewiesenén kchlenwasserstcffe und des
Olefin/Paraffin-Yerhditnisses von der Reak-
tionstemperatur am unterschiedlich vorbe-
handel ten ﬂischoxid-ﬁata!ysater Sin 2¢

Prozentuale Aufteilung der nachge-
viesenen K in C-Atom %

Katelysator ' Sin 2o Sin 2e
Redukticnstemperatur og 300 . Soo0
BET-Oberfidche  (mZ/g) 16 " 6,9
Porenvolumen (cm3/q) 0,4 ‘ 0,6
mittlerer Porenradius {(nm) 90 171
Reaktionstemperatur 25_*, 3g6 342 338 351
€y R 31,7 36,7 23,3 23,1
c3 18,4 18,4 18,2 22,0
Cy 2,6 3,1 1,7 . 2,3
C3 17,6 17,3 20,5 16,4
C3 ' ' 1.6 1,5 1,1 1,3
Cs lo,7 9,8 13,1 11,8
Ca 2,6 - 2,0 2,3 2,3
Cg : lo,7 =~ 9,5 14,2 11,3
Cg 3,4 3,4 5,7 5,6
CH30H 0.6 0.3 6,6 3,8
Olefin / Paraffin-Yerhditnis
o 7,1 5,9 lo,7 9,6
C3 “1i,0 i1.5 18,6 iz.6

Ca 4,1 4,9 ‘5.7 5,1
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Die Versuche wurden drucklos in einem Quarzrohr mit einem
inneren Durchmesser von 17 mm bei Temperaturen von ce.

300 - 3500C durchgefithrt. Vergleicht man nach Tac. 12 die
prozentuale Verteilung der bei der Syrthese, an den beiden
unterschiedlich reduzierten Katalysatorproben gebildeten
und gquentitativ erfaBten Cj- bis Cg-Kohlenwasserstoffe
einschlieBlich des gebildeten Methanols, so ergibt sich

im einzelenen folgendes Bild:

- Der aktivere Katalysator (0 = 16 m2/q; ¥, = Yo nm)
liefert im Vergleich zum grobporigen, erst bei
hoheren Temperaturen (3350c bzw. 3510C gegeniber
3060C bzw, 3420C) im entsprechenden Umsatzbe-
reich (5 - 20 %) arbeitenden Katalysator
(g ~ 6,9 ml/g, rp = 171 nm) mehr Methan. Die Bil-
dung des Methans geht dabei in erster Linie zu
Lasten der C3-Lg-Kohlenwasserstoffe, udhingegen
der Cz-Anteil nahezu konstant bleibt.

-~ Mit steigender C-Zahl sinkt der Anteil der ge-
bildeten Kohlenwasserstoffe.

- Das Olefin/Paraffin-Verhaltnis, das weit auf der
Seite der ungesattigten Kohlenwasserstoffe liegt,
zeigt keine starke Temperaturabhangigkeit (siehe

Jedoch C3/C3 am bei 5000C reduzierten Katalysa-
tor bei 3350().

- Der grobporige Katalysator ist in bezug auf die
Ausbeute an gasformigen Olefinen dem oberflachen-
reicheren Katalysator idberlegen. Dies zeigt
sich auch im stark erhohten Ethylen/Ethan- und
Propylen/P%opan-Verha]tnis.

‘Aus dern aufgezeigten Abhéngigkeiten 1aB8t sich ableiten,
daB iber die Vorbehandlung des Katalysators das Pro-
duktspektrum positiv besinfluBt werden kann.



in der Literatur werden hiufig eine mehrstiindige aktie':
vierende Vorbehandlung von Katalysetoren mit Kohlen-
monox id und eine nachgeschaltete Behandiung mit Hasser-

stoff bei Raumgeschyindigkeiten von iiber looo beschrieben.
Diese iﬁ aligemeinen drucklos er folgende Aktivierung soll
bei Temperaturen durchgefiihrt werden, die um 1o - 5o00(
oberhalb der zum Erreichen der ocptimalen Syntheséaktivi-
tdt erforderlichen Anfangstemperatur iiegen. Am Mn-Fe-
Fallungskatalysator hat sich in RCH-Versuchen gezeigt,
daf CO0- und Hy-Formierungstemperaturen von ca. 300 bis
3500C (Standardbedingungen 2709C) infolge einer stdrkeren
Carbidierung des Katalysators die Selektivitat in Rich-
tunc der Bildung kurzkettiger Olefine positiv besinflus-
sen. Gegeniiber einer ausschlieBlichen_Vorbehandiung des

Katalysators mit Hy erhght sich unter diesen Umsténden die
Cr- Cqg-0lefin-Selektivitdt um ca. 1o %. Nach der thermi-
schen und der reduzierenden Vorbehandlung der modifizier-
ten FT-Xatalysatorern hat es sich im allgemeinen fir die
Anfahrperiode als notwendig erwiesen:

- nach der Redukiions-/Formierungs-
shase zundchst die Temperatur auf

ca. Z2000C zu senken, danach

- mit H; den Synthesedruck auf lo bar
einzustellen und erst dann den Ka-
‘talysator in elner wasserstoff-
reichen Atmosphdre mit Synthesegas
(¥/V¥h = Sco) zu beaufschlagen. |

Wird der Katalysator nach seiner Aktivierung im Tempera-

~ turbereich der spdteren Synthese sefort CO-reichem Syn-
thesegas ausgesetzt, kommt es im Zuge von Adsorptions-,
Chemisorptions- und Synthesevorgéngen zu Temperaturspitzen,
die haufig 500 - 6000C erreichen und die zu frihzeitigen
Schédigungen des Katalysators {(C-3ufnahme, Zerfall des
Katalysatorkorns) fihren. Dieses Verhalten zeigen nicht




- 66 -

nuf ohber fléchenaktive Fallungskatalysetoren mit hohem Re-
duktionswert, sondern auch bei hohen Temperaturen ther-
misch vorbehandelte, wenig oberflachenaktive Sinterkate-
lysatoren. Nach der vorsichtigen Beaufschiagung mit Syn-
theseges konnen die Arbeitstempereturen angehbben werden
und dann beispielsweise mit Hilfe des Kreislaufgas/Frisch-
gasverhzltnisses Umsatz und Ausbeute gesteuert werden.
Durch eine drastische Erhohung der Kreislaufgasmenge
{V/¥h~Zaooo) und der daemit verbundenen Verkirzung der
Verweilzeit des Synthesegeses am urverdiinnten Katalysator
ist es dann moglich, das Durchgehen der Reaktion zu ver-
hindern_  da die Reaktionswarme mit Hiife des Kreislauf-
gases abgefihrt wird und infolge der geringeren Verweil-
zeit von CO, ¥3; ynd den gebildeten Reaktionsprodukien am
Ketalysatorkorn die weitere Umsetzung sofort unterbunden
wird.

Bei Versuchen zur Optimierung der Reduktionsbedingungen
des ygyrobporigen Mischoxidkatalysators Sin 16 auf Fe-V-~
Basis hat es sich im Gegensatz zum Mn-Fe-Fallungskataiy-
sator als ginstigqg erwiesen, den Katalysataor nur mit Was-
serstoff vorzubehendeln. Die besten Ergebnisse beziuiich
der Olefin-Selektivitdt und der molaren Verteilung inner-
haib der Cp-Cgq-Fraktion wurden nach einer zweistiindigen
thermischen Behandlung bei 6000C (hohe mechanische Festig-
keit, Stabilisierung der Struktur) und der sich an-
schlieBenden vierstiindigen Reduktion (Hp-¥/Vh = 200c0) bei
4500C, die mit einem 6 - 7 %igen Gewichts- und Volumen-
schwund verbunden ist, erzielt. Bei einer Temperatur von
2909¢ ynd einer Raumyeschwindigkeit V/Yh = 500 ergaben
sich unter Synthesebedincungen als kurzfristige Spitzen- -
werte die folgenden Kennzeahlen:

[ =y
[

(CO+H,)-Umsatz 53 %

™
f

Ausbeute an K¢ 97 g/Nm3
ohne Methan Synthesegas



ARuf die gaszformigen, ungesétt{gten Kohlenwasserstoffe des
Co-C4-Bereiches entfielen mit 76 g 78 % der Gesamtausbeu-
te A. Verbunden mit der bevorzugten Synthese von Ethylen

bildeten sich pro Km3 gingesetzten Synthesegases neben

lo g CHg und 41 g Ethylen noch 29 ¢ Propylen und 6 g Bu-

tylene. | .

Infolge der noch unbefriedigenden kurzen Katalysatorstand-
zeit und der hdufig bechachteten Erscheinung, daB mit zu-
nehmender Laufzeit des Versuches der Ethylen-Anteil in der
Cz-Ca-Fraktion riickldufig ist, miBten obige Ergebnisse be-
ziiglich der Reproduzierbarkeit und des Standzeitverhal -
tens verbessert werden.

Bei der Ermitilung des Einflusses der Reduktionsbedin-
gungen auf das Reaktionsverhalten des mit MgOfdotier;en
Eisen-Yandin-Katalysators Sin 106/2 wurde becbachtet, dafB
sich Reduktionstemperaturen von 35c bzw. Loo0( gegénuber
den Standard-Reduktionsbedingungen (T = 4500C, 4 h,
Ho=¥/Vh = Zogg.h‘l) negativ auf das Standzeitverhalten und
die Olefin-Ausbeute auswirken. Demgegeniiber ist kein merk-
licher EinfluB der Redukticnsdauer (Steigerung von 4 auf

120 k) und der Gasbelastung (ErhShung von 2600 h-1 auf

loooe h=1) auf das Reaktionsverhalten festzustellen.

An einem unter Standard-Redukticnsbedingungen bei 4500(C
vorbehandelten MgO-haltigen Fe-V-Katalysator gelang es,
wie aus Tab. 13 hervorgeht, tber mehrere hundert Stunden
einen konstanten Synthesebetrieb mit durchschnittlichen
Co-Cq-0lefin-Ausbeuten von 63,3 g/lim3 eingesetzten Syn-
thesegases aufrechtzuerhalten. Die molare Verteilung der
Cy-Ca-0lefine lag bei 36,2 % Ethylen, 42,9 % Propylen und
20,9 % Butylenen.
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Tabelle 13: Reaktionsverhalten des mit Mg0 dotierten
Fe-V-Mischoxid-Katalysators Sin lo6/2
(Kleinrezaktor 106)

Reaktionsbedingungen Syntheseergebnisse

Lauf- Tempe~ Oruck V/Vh U(C0+H2) Uco ACz-C4- 5c0+H2 Sca

zeit ratur Qlefine

(h) (%)  (bar) (h-l) (%) (%) (a/fmd)  (2) (%)

383 330 lo,1 878 85 96,1 58,7 33,1 29,3
407 330 lo,1 941 83,3 97,4 61,4 35,4 30,2
431 340 lo,1 887 84,3 97,4 67,3 38,3 33,1
469 340 lo,1 876 83,9 95,6 62,5 35,8 31,3
463 341 lo,1 981 84,4 94,6 58,6 33,3 29,7
517 341 lo,1 963 84,9 97,3 62,8 35,5 31,0
541 350 lo,1 953 83,8 96,7 67,0 38,3 33,2
565 350 lo,1 926 82,5 96,4 65,9 38,3 32,8
589 350 lo,1 891 8c,7 96,0 71,7 42,7 35,8
613 351 lo,1 1954 78,1 94,7 64,9 39,9 32,9
637 350 lo,1 1846 79,8 93,1 60,0 36,1 30,9
661 350 lo,1 1747 78,9 92,4 59,2 36,0 30,7
685 350 lo,1 1855 78,0 93,7 41,8 38,0 31,6
709 349 lo,1 820 81,1 94,8 64,6 38,2 32,6
733 350 lo,1 523 84,2 97,3 64,1 36,5 31,6

Ein identischer Katalysator mit Zn0 statt Mg0 wies dem-
gegeniber nur eine Standzeit von ca. So00 h auf.

ZLur Varbehandlung von Flussigphase-Katalysatoren vergl.
Kap. 5.2.2.

In der Anlege 3 sind in tabellerischer Form topographische
Daten und Versuchsergebnisse, gegliedert nach der Zusam-
mensetzung der Katalysatoren, zusammengestellt.
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EinfiuB der Betriebsueise

Gasphase-Yerfahren

Allgemnzines

Die in der ersten Projektphase erstelite Studie iiber
Stand und Entwicklungsmdglichkeiten der Fischer-Tropsch-
Synthese hatte bei der vergleichenden Bewertung von Ver-
fahren unter'reaktionstechnischenuGesicﬁtspunkten zu
einer Beverzugung des Gasphase-Festbett-Verfahrens fir
eine seiektive Reaktionslenkung gefiihrt. Zugleich 1ieB
sich jedoch eine Reihe von Argumenten fir die Arbeits-
weise in flissiger Phase mit suspendiertem Katalysator
anfihren, so def zunachst-beide Verfahrensweisen als
etwa gleichwertig einzustufen waren. Infolgedessen wur-
den bei der Prufung von neuen Katalysatoren zunachst so-
wohl das Gasphase-Festbett- als auch das Fliissigphase-~
Verfahren fir die Bewertung der Katalysatorleistung her-
angezogen (s. 5.2.2.). Fiir einen gegebenen Katalysator-
typ war die Selektivitdt im Gasphase-Festbett-Verfahren
héher als bei der Arteitsweise in fliussiger Phase, was
durch die erhohte Verweilzeit der Reaktanden, durch li-
mitierende Transportvorgance durch die Phasengrenze

und durch die hdhere Rickvermischung in der Katelysator-
suspension erkidrbar ist. Die Unterschiede in der Selek-
tivitat konnten durch sorgfaltice Kontrolle der Reduk-
tions- und Aktivierungsbedingungen bei der Arbeitsweise
in flissiger Phase verringert werden, jedoch wurden im
Gasphase-Festbett-Verfahren im allgemeinen bessere Er- B
gebnisse erhalten. Im weiteren Verlauf des Projektes
wurde deher die letztgenannte Arbeitsweise beverzugt.
Ercanzend dazu wurden auf Vorschlag des Preojekttrdgers
einige der bei der Ruhrchemie AG entwickelter Versuchs-
katalysatoren bei der Schering AG im Fliissigphase-Ver-
fahren gepriift (s. 5.2.2), wobei die vorliegenden Er-
fahrungen im wesentlichen bestdtiat wurden. Da die UOber-
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tragbarkeit der Ergebnisse zwischen beiden Verfahrens-
weisen damit hinreichend belegt war, wurde das Fliissig-
phase-Verfahren bei der Ruhrchemie AG nicht weiter be-
arbeitet und fir die Katalystorentwicklung wurde im
folgénden das Gasphase-Festbett-Verfahren herancezogen.

Die Kombination von Labor-. Klein- und Technikumsreak-
toren hat sich bewZhrt. Konstruktion und Ancrdnung der
Kleinstreaktoren (Fahrweise im geraden Durchgang, 30 cm3
Katalysatorvolumen) gewéhrleistet einen weitgehend sto-
rungsfreien Betrieb und die Ausprifung einer Vielzahl von
Versuchskatalysatoren, die zum Teil anhand von DTA-
Messungen und Kurzversuchen in Laborreaktoren unter Nor-
maldruck vorab aucgewihlt wurden. In systematischen Ver-
suchen konnte sc der Einflud von Zusammensetzung, Her-
stellveise, Aktivierung und Reaktionsbedingungen auf das
Synthéseverha]ten abgeschatzt und in mit Gaskreislauf-
pumpen ausgeristeten Kreislaufreaktoren (150 - 300 cm3
Katalysatorvolumen) weiter eingegrenzt werden. Die Ver-
suchsergebnisse, die dabei in verschiedenen Reaktoren
unter Anwendung eines Gaskreislaufes ohne QOlefinab-
trennung erzielt wurden, unterschritten jedoch deutlich
die Ergebnisse, die in Kleinstreaktoren im geraden Durch-
gang erhalten wurden. Im Zuge der wiederholen Fiihrung

des Kreislaufgases iiber die Katalysatorschittung kommt

€s zum Ablauf der folgenden Reaktionen:

- Neubilcdung ven Cy-Cs-Olefinen aus dem
im Kreisiaufgas vorliegenden und noch
nicht umgesetzten CO und Ho

- Weiterreaktion der bercits gebildeten
Co-Cg-0lefine durch Hydrierungs-,
Spalt- und Aufbeureaktionen.
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Da die Folgereaktionen mit vergleichbarer Geschwindige
keit eblaufen wie die Bildungsreakticnen der kurzket-
tigen, gasformigen Olefine, gelingt es nicht, durch Er-
hhung der linearen Strémungsgeschwindigkeit (Varia-
tion der Raumgeschuwindigkeit und des Kreisgas~ zu
Frischgasverhditnisses) die Synthese der als Primarpro-
dukte gebildeten unges&éttigten Cy;-Cg-Kohlenwasserstoffe
gegeniber jhrer Weiterreaktion signifikant zu beglinsti=-
gen. Die erzielten Ergebnisse unterschreiten daher deut-
lich die Resultate der Fahrweise des geraden Durchganges
sowohl beziiglich der Gesamtausbeute an Ethylen, Propy-
len und Butylenen als auch beziiglich ihrer molaren Ver-
tefiung. Hierauf wird im folgendan Kap%tel néher ein-
gegangen.



5.2.1.2 Fahrweise mit Gaskreislauf

Zur Verdeutlichung der Befunde soll anhand einer stark
vereinfachten Modellrechrnung der selektivitatsmindernde
Einfiud der Gaskreislauffiihrung ohne Abtrennung der reak-
tiven Olefine aufgezeigt und dem Verhalten eines idealen
Stromungsrohrreaktors ohne Rickvermischung und Kreislauf-
gasfiilhrung gegeniibergestellt werden. '

Der einfachste ‘Fall eines Folgesystems liegt in zwei
gemds

A > B : > C
ki k2
[Hz700 —— carc3rcq01efine — hohere K |

hintereinender geschalteten Teilreaktionen erster Ord-
nung vor. Die Konzentrations-Zeit-Kurven fuir ein der-
artiges Folgesystem sind in Abb. lo wiedergegeben., Es
wurde fiir die Kurven das Verhaltnis ki/kp = 3 : 1 aen-
genommen. Die Reaktion startet mit Ay = 1 sowie Bg und
Co = 0. Die Konzentration des IZwischenstoffs B durch-
léuft ein Maximum, des um sc friher passiert wird und
um so hoher ausfallt, je gqroBer das Verhdltnis k1/k2
ist. Wéhrend der Anfangsperiode ist die Bildung von C
gering und die Selektivitat der 2ildung ven B ent-
sprechend grod. Am Zeitpunkt der moximalen Konzentra-
tion von B zeigt die Bildungsgeschwindigkeit von C
einen Hochstwert. Spatestens zu diesem leitpunkt muB die
Reektion beendet werden, wenn B das lielprodukt ist. In
der nachfolgenden Tab. 14 ist die Selektivitaet der Bil-
dung vorn B in Abhingigkeit vem Umsatz von A aufgefuhrt.
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Abb. 1o: Konzentrations-Zeit-Verlauf fiir ein Folgesystem
A—>B —¢C

—-——

hensooit

Rect:



Tabelle 14:

reaktor (= chne Rickvermischung, ohne
Kreislaufgas)

Modelirechnung zum Umsatz- und Selektivi-
tétsverhalten in einem idealen Stromungs-

ki : kp =3 :1
Umsztz von A Selektivitat Reaktionsprodukt

“ ‘Zu B A B c
(%) (2) (%) (%) (%)
25 92,8 75 23,2 1,8
50 86,4 50 43,2 6,8
75 75,17 25 56,8 18.2
80,3 71,6 19,7 57,6 22,7
B85 67,1 15 57,0 28,0

Die hier aufgefiihrte Modellrechnung gibt etwa die Ver-
- hdltnisse in einem Stromungsrohrreaktor ohne Gaskreis-

lauffukrung wieder. Ein Reaktor mit hohem Gaskreislauf

wird angenehert durch das Modell

betricbenen Rihrreaktors beschrieben.

eines kontinuierlich
Fur den Ruhrreak-

tor mit idealer Riuckvermischung verlauft die Selektivi-
tat der Bildung von B in Abhangigkeit vom Umsatz von A

wie in Tab.

15 angegeben.
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Tabelle 15: Hodellrechung zum Umsatz~ und Selektivi-
tdtsverhalten in einem Reaktor mit voll-
stdndiger Rickvermischung (Arbeitsweise
mit hohem Kreislauf-Frischgas-Verhditnis)

k1:k9=3:1

Umsatz von A Selektivitdt Reaktionsprodukt

) zu B A B c
(%) (&) . (%) (2) . (%)

50 ' 75,0 50 37,5 12,5

66,7 ' 60,0 - 33,3 40,0 26,6

75 e . Bo,0 25 37,5 37,5

8o 42,9 20 34,3 45,7

81 41,3 19 33,5 47,5

85 - 34,6 . 15 29,4 55,6

Die Selektivitdt zum Zwischenprodukt als Zielprodukt ist
sowohl im idealen Stromungsrohreaktor ohne Rickvermi-
schung als auch im Reaktor mit idealer Riickvermischung
(= hoher Gaskreislauf) stark vem Umsatz abhdngig. Bei
niedrigem Umsatz kann das Zwischenprodukt nach beiden
Verfahrensweisen mit ausreichender Selektivitat gewon-
nen verden. Bel Erhdhung des Umsatzes nimmt die Selek-
tivitdt ab, und zwar bei der Kreisleauffahrweise erheb-
Tich rascher als bei der Synthese im geraden Durchgang.

DaB die FT-Synthese diesen Modellvorstellungen gehorcht,’
belegen verschiedene Tabellen aus den 5. und 6. Zwischen-
berichten zur modifizierten FT-Synthese. Typische Herte
aus den genannten Tabellen seien daher nachfolgend noch
einmal aufgefiihrt (Tab. 16). '
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Tabelle 16: AbhZngigkeit der Olefinselektivitat vom.

CO/Hz-Umsatz bei Kreislauffehrueise

(CO/Hz)-  Cp-Ca- (co/Kz)- CoCg- Verteilung
Umsatz Olefin- Umsatz Olefin- Co/C3/Cq-0lefine
Selekti- Selektivitat
vitat
% % % % in Hol.-%
a) 6. Iwischenbericht, b) 5. Zwischenbericht, Tabelle 1

Tabelle 6

8,0 87,1 45 40 33 47 20
8,7 76,1 50 25 33 5o 17
12,0 69,7 57 26 34 49 17
16,9 50,6 65 21 37 41 22
17,3 45,9 70 21 : 23 53 24
18,1 39,1 76 19 27 50 23
19,9 43,1
20,8 48,5
21,4 38,7
30,0 28,2
36,1 27,6

Mit steigendem Synthesegasumsatz nimmt die Selektivitat
der Bildung kurzkettiger Olefine bei Kreislauffahrweise
deutlich ab und entsprechend nimmt die Kettenlénge der
entstehenden Kohlenwasserstoffe zu. Besonders bei Kreis-
lauffehrweise kann somit nur bei niedrigem Synthesegeas-
umsatz hohe Selektivitat in bezug auf kurzkettige Kohlen-
wasserstoff erzielt werden.

Die hier angefiihrten Modellrechnungen beziehen sich
auf das einfache System der Folgereaktion

A > B > C



Bei der Qbertragung dieser Hodellrechnung auf die er-.
weiterte Folgereaktion h

CG/Hy —— Co~Ky — > C3-KH —> Cg-KH

durchlaufen die Kurven fiir die Zwischenstoffe Ethylen,
Propylen, Butylene usw. im Konzentrations-Zeit-Diagramm’
zeitlich nacheinander ein Maximum. Das Maximum fir Ethy-
len wird zuerst erveicht, die Selektivitdt der Bildung
von Ethylen ist daher besonders stark vom CO/HZ-Umgatz
abhdngig., Aus dieser Oberlegung kaeamn die vergleichs-
weise geringe Ethylenausbeute in den Versuchsbeispielen
der obigen Tabelle erkldrt werden. Aus der gleichen (Ober-
legung heraus muB sich die Kreisiauffahréeise besonders
auf die Ethylenausbeute negativ auswirken: in Oberein-
stimmung mit dieser Annahme stehen die im 6. Zwischenbe~
richt, Tabelle 2, mitgeteilten Ergebnisse;

Tabelle 17: (Auszug aus- Tabelle 2, 6. Zwischenbericht)

Zusammensetzung der Cy-Cg-Olefinfraktionen bei Arbeits-
veise

a) mit Gaskreislauf

b} 1im geraden Durchgang mit einef oiefinfreien Modell-
gasmischung (CO + Hz + COz2 + CHg)

a) Kreislauffahrueise - b} gerader Durchoang

36 Hol.-% Ethylen 51 Hol.-% Ethylen .
42 Mol.-% Propylen 31 Mol.-% Propylen

22 Mol.-% Butylen 18 Mol.-% Butylen




Diese Deutungen werden durch Befunde gestiitzt, die sich
bei Versuchen zur Zuspeisung von 5 Vol.-% Ethylen zum
Einsatz-Synthesegas ergaben. Ein Vergleich des Produkt-
spektrums ergibt bei weitgehend gleichem Synthesegas-Um-
satz (63,1 % mit Ethylen-Dotieruﬁg gegeniiber 65 % chne
Ethylen-Zuspeisung) das in Tab. 18 angefiihrte Ergebnis:

Tabelie 18:

74 g/Nm3) zum Synthese-frischgas bei Fahr-
vweise im geraden Durchgang

(lo bar; T = 3200C; Frischgas-V/Vh ca. 550;

CO/Hy =

1

1)

Vergleich der Produktspektren mit und ohne
Zuspeisung von ca. 5 % Ethylen (entsprechend

Ausbeute - - oo
(g/Hm3 co+Ho)

mit Ethylen-
Zuspeisung

ohne Ethylen-

Zuspeisung

CHg 15,3 13,4
C2H6 7,7 2,4
C2H4 66,5 10,2
C3Hg 1,1 1,4
C3Hg 11,8 15,3
CeHig 1,1 1,7
Caig 7,8 11,2
Cg -XH 6,7 6,3
Cg-KH 5,1 3,3
C7-KH 4,1 1,8
Cg-KH 1,7 0,9
Cp-Cg-Ki 113,6 54,5
Gesamtausbeute A

(ohne Methan) 116,4 125,1
(C0+HzlfUmsatz (%) 63,1 65
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Zu den zugespeisten 74 g Ethylen pro Km3 Einsatzgas
kGnnen unter der Voraussetzung, daB keine Sbaltungs-,
keine Hydrierungs- und keine ARufbaureaktionen ablaufen,"
durch;die Neubildung noch lo,2 g Ethylen ninzukommen.
Stattéessen sind im abstridmenden Reaktionsgas, bezogen
auf 1'¥m3 eingesetzten Synthesegases, nur noch 66,5 g
Ethyiéﬁ enthalten. Der Hauptteil des fir Folgereaktionen
verbrauchten Ethylens wird zur Bildung von Ethan und von
héheren Kohienwas;erstoffen oberhalb vun Cq verbraucht..

Als Konseguenz aus diesen Befunden ergibt sich die For-
deruhg, bei Anwendung eines Gaskreislaufs das primdr ge-
biidete Ethylen mdglichst quantitativ aus dem Kreislauf-
gas abzutrennen, um selektivitdtsmindernde Folgereak-
tionen des Ethylens zu vermeiden. Die Abtrennung kann
durch physikalische HaBnahmen (Konéensation,_Absorption)
oder auch durch chemische Reaktion erfolgen: die bei
Durchgang des Synthesegases durch den Reaktor. gebildeten
kurzkettigen Olefine kinnen zu Derivaten umgesetzt und
damit aus dem Kreislaufgas entfernt werden, z.B. in der
lleise, daB die im Kreisgas enthaltenen Olefine hydro-
formyliert werden. Die Kombination der modifizierten FT7=-
Synthese mit nachgeschalteter 0xo-Synthese zielt darauf
ab, das Reaktionsgas des Fi-Synthese-Reakters ohne Iso-
lierung der primdr gebildeten Olefine nach einem Nieder-
druckverfahren, beispieisweisz: an modifizierten und/oder
heterogenisierten Rh-Katalysatoren, direkt mit nicht um-
gesetztem CO/Hy zu hydroformylieren. Durch diese MaB-
nahme kann neben der "ErhBhung" der Olefin-Selektivitdt
eine verfahrenstechnisch wesentlich einfachere Abtrennung
der hGher als die Olefine siedenden Hydrotormylierungspro-
dukte aus dem Gaskreislauf erreicht werden.

In einem orientierenden Versuch wurde das Reaktionsgas der
medifizierten FT-Synthese, das neben nicht umgesetziem

CO und Hp noch 20 % CO0z, Hasserdampf und je 3 % an gas-
formigen gesdttigten und ungesdttigten Kohlenwasserstofen
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enthielt, in einen nachgeschalteten Gasphase-Festbett-
Hydroformyl ierungsreaktor geleitet, mit dem Ziel, die Ole-
fine in die entsprechenden Aldehyde und Alkchole umzu~
wandeln, Bei einem Druck voen 9 - lo bar und einer Raum-
geschwindigkeit von 200 - 350 V/Vh 1ieBen sich am hete-
rogenisierten Rh-Katalysator (0,7 £ Rh auf Contarbon
FX-Aktivkehle, mit Triphenylphosphin modifiziert) die gas-
formigen Olefine umsetzen. Im Temperaturbereich von 80 -
12009C ynd bei einem Cp-Lg-Umsatz von bis zu 40 % betrug
der Ethylen-Umsatz 54 ~ B4 %, der des Propylens 6 - 22 %
und der der Butylene lo - 38 %. Anhand einer Kombination
verschiedener Auswertungsverfahren (analytische Kenn-
zahlen, gaschromatographische Untersuchungen in gepackten
und in Kapillar-Sdulen) lieB sich das Oxo-Rohprodukt
weitgehend quantitativ analysieren. Die durchschnittliche
Zusammensetzung ces Oxo-Rohproduktes betrug:

ca. 68 % Aldehyde

ca. 19 % Alkohole

ca. 7 % Kohlenwasserstoffe
ca. 5 % Ester

ca. 1 % Séuren

ARls Folge einer unzureichenden Kiihlung (Wasserkiihler) des
Endgases der FT-S,nthese gelangten auch langerkettige
Olefine in den Hydroformylierungsreaktor. Die C-Zani-Ver-
teilung der A1dehyd-Mischung einschl ieBflich des n/fi-Ver-~
hdltnisses geht aus Tab. 19 hervor.




Tabelle 19:

Propanal

n-Butanal
i-Butanal

n-Pentanatl
i-Pentanal

n-Hexanal
j-Hexanal

n-Heptanal
i-Heptangl

n-0ktanal
i-0ktanal

n-fonanal
i-Nonenal

Cig-Aldsghyd
C;1-Aldenyd
C12-Aldehyd
Ci3-Aldehyd
Cia-Aldehyd
Cig-Aldehyd

Zusammensetzung der durch kombiniérte
FT- und Oxo-Synthese gebildeten Aldehyd-
Mischung einschlieBlich des n/i-Ver-
hdltnisses

Aldehyd-Zusammen-

setzung

8,6 GE?!. -%

5,1 GEWQ ‘%
1,9 Ge‘do '%

13,5 Gew.-%
2,8 Gew.-%

15,8 Gew.-~% -

2,4 Gew.-%

16,0 Gew. =%
2,7 Gev.-%

11,3 Gew.-%
2,6 Gew.-%

9 Gew.~%
Gew. -%

Pt
[
w

Gew.-%
Gew. <%
Gey, =%
5 Gew. =%
Gew. %
Gew. =%

-

v

Q M e e N (W
h L
~ W WO

‘g

n/i-Yerhdalt-
héltnis

2,7

4,8

6,6
5,9
4,4

2,6




Dieses aus einem ersten orientiererden Versuch hervor-
gegangene Yersuchsergebnis unterstreicht die Moglich-
keit der Entfernung von QOlefinen aus dem Produkt der
modifizierten FT-Synthese durch Kombination mit der Oxo-
Synthese. Allerdings muB durch Verbesserung der Aktivi-
tdt des Hydroformylierungskatalysators und der Reaktions-
fikrung dafir gesorgt werden, daB bei eirnmal igem Durch-
gang alle gasformigen Olefine anndhernd gquantitativ um-
gesetzt werden. Dies sollte erfahrungsgemaB lediglich
bei Proben der Optimiecung der nachgeschalteten Oxo-
Stufe darstellen.



5.2.1.3 Fahrweise im geragden Durchgang

Beim Vergleich der Ergebnisse, die in verschieden konzi=
pierten und unterschiedliich dimensionierten Rezktoren er-
zielt wurden, hat sich gezeigt, deB es in allien Reaktoren
méglich ist, unter bestimmten Bedingungen Kohlenmonoxid
und Hasserstoff am Fischer-Tropsch-Katalysator im hohen
Umsatzbereich zu Kohlenwasserstoffen umzusetzen. Ein Pro-
blem stellt dabei die schnelle Abfuhrung der pro Kubik~
meter umgesetzten Synthesegases freiwnrdenden Hédrmemenge
von ca. 6oo kcal dar. Bei den konduktivibeheizten und mit
Kih11uft betriebenen Technikumsreaktoren mit 2 1 Kataly-
satorvolumen und einem Rohrdurchmesser von 35 bis 44 mm
ist es - wenn man von einer Fahrweise am durch Inert-
material verdlinmten Katalysator oder mit durch Imertgas
verdinnten Synthesegas absieht - nicht mbglich, die
Synthese im e:n.achen, geraden Durchgang zu betreiben,

da die Abfuhrung der Reaktionswirme durch die Reaktor-
wand nicht ausreicht, Obertemperaturen in vertretbaren
Grenzen zu halten, so daB eine schnelle Desaktivierung
des Ketalysators die Folge ist. In diesen Reaktoren mu8
daher ein grofer Teil der Reaktionswdrme direkt iiber das
mit einem hohen Kreislaufverhd&ltnis zu "verdiinnende"
Reaktionsgas abgefihrt werden. Die unter diesen Bedin-
gungen erzieiten Ergebnisse ermdalichesn es zwar, die
Synthese im hohen Umsatzbereich zu betreiben, jedoch wer-
den die guten Selektivitéts-Herte fir die Bildung kurz-
kettiger Olefine bei der Fahrweise im geraden Durchgang
in den Kleinst- und Kleinreaktoren nicht erreicht. In

der Tab. 20 ist das beste, allerdings nur kurzzeitig
erreichbare Ergebnise bei einer Fahrweise im geraden
Durchgeng einem repridsentativen Produktspektrum bei
Kreistaurffahrueise gegeniibergestellt.
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Tabelle 20: Rezktionsbedingungen und Praoduktverteilung
bei Kreislauffahrweise (Durchschnittswerte)
bzw. im geraden Durchgeng (kurzzeitig er-
reichte Spitzenwerte)

Reaktionsart Kreislauf- Gerader
Fahrweise Durchgang
Reaktionstemperatur 3o000¢ 310°C
Druck 18 bar lo ber
Frischgas=V/Vh 3lo ' 500
Kreislaufverhdlitnis 15 -
Ho/CO-Verhdlitnis 1,3 1
(CO+Hy)-Umsatz 55 % 86 %

Gesamtaucbeute A

(ohne Methan) 85 g/Nm3 176 g/Nm3
Ethylen 16 g/Nm3 1 g/Nm3
Propylen 14 g/Hm3 74 g/Nmd
Butylene 13 g/Nm3 40 g/Km3
T Cy-C4-0lefine 43 g/Hm3 125 g/Mm3
CHg 25 g/Nm3 18 g/bm3
ges. (p-C;-Kohlenwasser-

stoffe 18 g/Nm3 39 g/Nm3

4it zunehmendem Reaktordurchmesser und mit steigender
Synthesegasbelastung kommt es bei der Fahrweise im ge-
raden Durchgang insbescndere am unverdinnten Katalysator
sehr leicht zu lokalen UOberhitzungen und zur schnellen
Desaktivierung der Katalysatoren. So wurden im Kleinst-
reaktor (20 mm Reaktordurchmesser) bei einer Gasbelastung
ven loco V/Yh Temperaturdifferenzen zwischen Reaktorewand
und Katalysatormitte von bis zu 1600C gemessen (vgl. Ka-
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pitel 4.3 des 8. Zwischenbeéichtes),'d%e einen stabilen
Synthesebetrieb unmbglich machten. Es muBten daher wei-
tere MaBnahmen eingeleitet werden, um die Ubertemperatur
im Kaetalysatorbett auf maeximal ca. 300C zu begrenzen und
damit die Voraussetzungen fir einen storungsfreien Syn-
thesebetrieb im geraden Durchgang in Kleinst-, Kiein-
oder Technikumsreaktoren zu schaffen.

Neben der Verdiinnung -des Synthesegases durch Wasserstoff
(Erhthung der Wérmeleitfihigkeit, Senkung des CO-Partial-
druckes), auf die im Kapitel 5.3 niher eingegangen wird,
hat sich in allen Reaktorsystemen eine Verdiinnung des Ka-
talysators positiv ausgewirkt. Dabei erwies sich bei
einer Gasbelastung V/Vh 1000 eine Verdiinnung mit finf
Raumteiien hochgegliihtem Aluminiumox id pré Vq1umentei1
Katelysator in den Kleinst-, Klein- und auch in den
fliissigkeitsgekiihlten GroBreaktoren als éhsreichend.

. Beim Versuch der Obertragung der am extern verdiinnten
Eisen-VYanadin-Katalysator erzielten Versuchsérgebnisse
in den konduktiv beheizten und luftgekiihlten GroBreakter
3c0é ergab sich die Notwendigkeit, das Verdiinnungver-.
hditnis (Volumina Algﬂ3 pro Volumen Katalysator) auf 1o
anzuheben. Trotz des selbst dann noch unbefriedigeaden
Temperaturprofils - insbesonderz an den Obergdngen zwi-
schen den drei Zonen - konnte die Synthese durchgefiihrt
werden. Die im Temperaturbereich von 350 - 38c0¢ erﬁal-
tenen Versuchsergebnisse sind in Teb. 21 zusammenga-
stellt.
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Tabelle 21: Versuchsergebnisse am extern mit lo Teilen

Ai,0; verdiinnten Eisen-Vanadin-Katalysator
(Reaktor 3o0c4)

Druck {bar) lo ilo lo lo
Temperatur (oc) 350 370 380 380
Hp/CO-Yerhdltnis 1 1 1 1
Frischgas-V/Vh (h-1) 1022 loll 1036 1465
(COHy)Umsatz (%) 84,2 85,5 84,4 83,4

CO-Umsatz (%) 96,4 96,3 9,0 95,3
Cs-C4-0lefin- .

Ausbeute (g/Nm3) 48,5 45,8 48,3 53,8
Cp-Cq-0lefin- :

Selektivitdt (%) 27,6 - 25,7 27,4 31,0

Eine weitere Verbesserung sowohl der Ausbeute an Wertole-
finen als auch der Betriebsweise (gleichmdBigere Tempe-
returverteilung) konnte durch den Austausch des als
HWidrmelibertrdger fungierenden Aluminiumoxids gegen Silizium-
carbid - mit metalladhnlicher Wirmeleitfihigkeit - erreicht
werden. Die maximal beobachteten Cp.Cg-0lefin-Ausbeuten
lagen bei dieser Verfahrensweise auch im konduktiv ba-
heizten und luftgekiihlten Technikumsreaktor etwas ober -

halb von 60 g pro Nm3 eingesetzten Synthesegases
(s. Teb. 22).

Die Versuchsergebnisse (Teb. 22) zeigen, daB auch in
Technikumsreaktoren ohne Warmetrdgerkreislauf und bei
verfahrenstechnisch ungiinstigen Versuchsbedinuungen
{schlechte Abfiihrung der Reaktionswdrme) durch eine ex-
terne Verdinnung des Katalysators mit einem gute MWérme-

leitfdhigkeit aufweisenden Irertmaterial Verbesserungen
zu erzielen sind.




Tabe!ie 22: Versuchsergebnisse am Eisen-Yanadin-Kata-
lysator {verdinnt durch 1o VYolumenteile

Al1203, extern)
Reaktor: 3oo0d

Druck ;(bar) lo ilo 1o
Temperatur (O¢) 370 - 380 380
Frischgas~¥/Vh 1075 1g22 1008
Ho/CO0-Yerhdltnis 1 1 1
(CO+Hy) -Umsatz () 83,4 .. 84,7 86,9
Cz-Ca-0lefin- ' -
Selektivitadt (%) 34,9 35.7 32
Ausbeute (g/Hm3) ,
CHz “ 39,5 . 36,8 36,1
Cotlg u 12,1 - 13,2 12,6
CoHa u 14,3 14,6 13,1
C3Hg u 6,7 " 7,3 6,6
C3Hg " 28,8 29,6 27,0
Catyg " 4,6 4,5 5,4
Catlg 8 18,0 18,6 17,9
Cy -KH " 15,2 14,6 13,9
Cg-KY “ 8,9 7.4 6,8
C7-Xu " 2,9 1.9 1,7
Cg-KY u c,8 1,0 0,7
Eﬁg-Cérges. KY i 23,4 25,0 24,6
£Cp-ca-0iefine . 60,7 62,8 58,0
ECp-Lg-KH " 111,9 112,7 105.7
TKK ohne CHg u 125,9 131,6

136,9
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5.2.2 Fliissiaphase-Yerfahren

Zugleich mit der Synthese in der Gasphase an Festbettka-
talysatoren wurde ein Reaktor fiir Synthesen an suspen=-
diertem Katalysator in Betrieb genommen. Dieser Reaktor
bestand aus einem Rohr von 3,3 m Lidnge und 4,5 cm lichter
Weite, das mit den entsprechenden Mef- und Regeleinrich-
tungen fiir den Synthesebetrieb ausgeriistet wurde. Wie bei
den Gasphesereaktoren konnte auch hier wahlweise mit_CO-
oder mit Hy-reichem Synthesegas gearbeitet werden, wobei
das Gas durch eine Sintermetalliplatte am Fud des Reak-
tors in die auf 2 m Standhohe geregelte Suspension ein-
trat. Die Suspension konnte, u.a. zur besseren Wirmeab-
fuhr iiber ein externes Kihlsystem, im Kreislauf gefiihrt
werden. Ein Pfinzipschema der Flissigphasesynthese ist

in Anlage 4 wiedergegeben.

Nach Priifung auf Funktionsfehigkeit und Beseitiqung ver-
fahrenstechnischer Schwierigkeiten (Gasdosieruno, Stand-
regelung, Prcduktgewinnung) wurde zundchst ein Standard-
Eisenkatalysea-or (Sasol-Festbettkatalysator, looc Fe -

5 Cu - 5 Kp0 - 25 Si03) in Pulverform eingesetzt. Durch
eine Serie von Versuchsreduktionen wurde sichergestellt,
daf der Katalysator unter den apparativ erreichbaren Be-
dingungen in sit reduziert werden kann und somit das
Arteiten mit vor. Zuziertem und pyrophorem Katalysator-
pulver nicht erfc -crlich ist. Die Syntheseversuche wur-
den unter Verwendun. schwefelfreien Dickdls als Suspen-
sionsmittel durchgefihrt. Bei einer Reaktionstemperatur

ven 2700C ynd einem Synthesedruck von lo bar wurden

(CO+H) -Umsitze von ca. 30 % erzielt. An dem im Kreislauf
gefiihrten Standerd-Sascl-Katalysator bildeten sich neben

15 bis 20 % filissigen Kohlenwasserstoffen im Benzinbe-
reich und cz. 8c % wachsartigen Produkten keirne merklichen
Mencen niederer gasformiger Kohlenwasserstoffe (<1 Vol.- ¢
im Abgsas).



« 89 -

Zur ErhBhung des Umsatzes wurde ein Umbau der Anlage
voergenommen, da sich zeigte, daB der Katalysator bei
seinem Kreislauf nach der FT-Reagkticen in reduzierender
Atmosphdre (CO, Hy) auBerhalb des Reaktionsrohres der
oxidierenden AtmosphEre der Reaktionmsprodukte (COp, Hg0)
ausgesetzt ist und dieser stdndige Hechsel der Reaktions-
bedingungen wahrscheinlich die Gleichgewichtseinstel -
Tung am Katalysator erschwert.

!
i

Nach Beendigung der Umbauarbeiten konnte bei einer Ar-
beitsweise im einfachen Durchgang ohne Kreislauf am
gleichen Katalysator der Umsatz auf mehr als das Dop-
pelte gesteigert werden. Der bei 2900C uynd 20 bar Syn-
ihesegasdruck erzielte Umsatz von ca. 60 %, verbunden mit
der Bildung von -hauptsdchlich fiﬁssigen‘Produkten im Ben-
zin- und Wachsbereich - 3¢ % der Produkte im Siedebereich
bis 1760C und 50 % Hochsieder oberhalb 290%2C - stellt fir
diesen Kata?yéétor, an dem zundchst ledigiich die grund-
sdtzliche Eignung dieses Verfahrens ﬁbérprﬁft werden und
erste Erfanrungen desammelt werden- solilten, das Maximum~ "
dar.

Bei der Fortfihrung dieser Arbeiten wurde ein trager-
freier, eisenhaltiger Fdllungskatalysator (looc Fe -
0,2 Cu - 0,2 K20) nach Angaben der Patentliteratur
(Prof. Kdolbel, Steinkohlenbergwerk RheinpreuBen, DE-PS
764 705) nachgearbeitet und ausgetestet.

Die Aufgebe bestand darin, die Formierungs- und Aktivie-
rungsbedingungen des Katalysators zu ermitteln, bei denen
unter optimal eingestellten Verfahrensparametern wie '
Druck, Temperatur, Synthesegaszusammensetzunrg und linearer
Stromungsgeschwindigkeit das Produktspekirum in Richtung
auf die Bildung gasférmiger Olefine verschoben werden
konnte., In einer Serie von Yersuchen wurden die Ver-
fahrensbedingungen fir den Fermierungsprozeﬁ,'bei dem es
ar derartigen Eisenkatalysatoren zur Bildung der kataly-.
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tisch aktiven Phasen (Fe, Fezc; Fe30s) und einer weii;
gehnd kolloidalen Katalysatorsuspension kommt, ermittelt.
Dabei stellten sich folgende Reaktionsparameter fiir eine
verbésserte Ver fahrensfiihrung als entscheidend heraus:

/

Formierungstemperatur 29¢o¢

Suspensionsfliissigkeit FT1-CGatsch

Synthesedruck 12 bar .

Gaszusammensetzung 6o Vol.-% CO und 40 Vol.-% Hp

Katalysatorkonzentration 70 g Fe/1 Suspensionsfliissig-
| keit ‘

.Gésbelastung 800 1/h

Die bei der Formierung einsetzende Reaktion ist von einer
Gaskontraktion in Hohe von S50 % begleitet, wobei im ab-

stromenden Restgas der COp-Gehalt auf 60 Vol.-% ansteigt.

An diese Aktivierungsphase schlieBt sich die eigentliche
Syntheseperiode an, in deren Verlauf sich iiber einen
mehrtdgigen Zeitraum konstante Verhizltnisse am Katalysa-
tor einstellen, so daB anschlieBend eine exakte-Bilan-
zierung durchgefiihrt werden kann. Aus den Ergebnissen der
Orsat-Gasanaiyse in Kombination mit einer gaschromato-
graphischen Aufspaltuing des Produktspektrums lassen sich
folgende Kennzahlen berechnen:

U = (CO+Hy)-Umsatz 91 %
MV = (CO+H,)-Umsatz zu Methan 19 g
A = Ausbeute an KW (ohne Methan) 148 g/Nm3 Synthese -

gas
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Im niederen'C-Zahl-Bereich 1iegt folgende Produkiver~
teilung vor:

Ausbeute in g/Nm3 cingesetzten Synthesegases

C2H4 - 3,1 .
CzHg 20,7
C3Hg lo,8
C3H8 ‘ 20,1
CgHg 15,2
CaHiq 12,0
CsHig 8,4
Cshyz 5.2
85,5

Der olefinische Anteil betrdgt im C,-Cg-Bereich ca. 4o %.

Hie diese Ergebnisse zeigsn, besfeht die MEglichkeit,
selbst an einem Katalysator, dessen Produktspektrum nor-
malerwyeise im Fliissigbereich der Siedelage bis 31a0¢

liegt, durch geeignete Wahl der Formierungs- und Synthese--

parameter zu einem wesentlich erhdhten Anteil an niederen
gasformigen Kohlenwasserstoffen zu kommen.

Nach RbschiuB dieser Versuche wurde ein gesinterter Eisen~
katalysator (Kata!ysator-Kombination Fe I, 2. Zwischenbe-
richt, S. 13), der sich in der Gasphase bereits durch die
Bildung erhthter Mengen gasfirmiger Olefine ausgezeichnet
hatte, eingesetzt. Erste Versuchsergebnisse zeigten je-
doch unter vergleichbaren Formierungs- und Synthesebe¥
dingungen wie in der Gasphase einen relativ niedrigen
Unsatz von 20 %, bei allerdings erwiinscht hoher Selekti-
vitdt zu olefinischen Kohlenwasserstoffen. Durch Redu-
zierung des CO/H,-VYerhdltnisses im Syntheseagas von 1,5
auf 1 und bei Einhaltung der nachfolgend aufgefihrten
Reaktionsbedingungen 1ieB sich auch in der Flissigphase
eine wesentliche Verbesserung des Umsatzes und der Ole-
finselektivitdt erreichen:



Synthesetemperatur 34¢0¢

Synthesedruck 20 bar
Gaszusammensetzung ) 50 Vol.-% CO und
. 50 Vol.-% Hy

Katalysatorkonzentration 70 g Fe/1 Suspensions-

flliissigkeit
Gasdurchsatz 1800 1/h
Katalysatorbelastung 8 N1/g Fe
lineare Gasgeschwindigkeit 3,5 cm/s
Y = (CO+Ho)-Umsatz 6o %
A = Ausbeute an KW

(ohne Methan) ' loo g/Nm3 Synthesegas

Yon den gebildeten rund loo g Kohlenwasserstoffen pro Nm3
Synthesegas entfallen 71 g mit einem Olefinanteil von 76 ¢
auf die Cé?C§-Frakff6n. Oies entspricht 54 g Olefinen pro
Nm3 eindesetzten Synthesegaces. Der Gehalt an gasformigen
Olefinen liegt damit betrdchtlich liber den bis dahin in
Flissigphasereaktoren erzieltern Ausbeuten und schlieBt an
die bei der Gasphase-Fahrweise erzielten Ergebnisse an.

Den starken Einflud der Formierungsbedingungen auf das
Syntheseverhalten dieses Katalysators zeigt eine Anderung
der Vorbeharndlungsparameter, die im Hinblick auf eine
weitere Selektivitdtsverbesserung vorgenommen wurde. Mach
der Reduktion des in Paraffindl suspendierten Katalysa-
tors mit reinem Wasserstoff (18c0 1/h, 20 bar, 3500¢()
wurden unter Synthesebedingungen die folgenden Ergebnisse
erzielt:
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Synthesetemperatur - 35geg

Synthesedruck 20 bar

Gasdurchsatz 18co 1/h (CO : Hy = 1)

Katalysatorkonzentration 70 ¢ Fe/1 Paraffindl

U = (CO+Hj)-Umsatz 83 %

A = Asteute an KH .
(ohne Methan) - 127 g/¥m3 Synthesegas

Von den gebildeten 127 g Kohlenwasserstoffen entfallen

€3 % = 103 g in den C-Zahl-Bereich Co-Cg. Das Verhditais
von geséttigten Zu ungesdttigten Kohlenwasserstoffen wurde
gaschromatographisch bestimmt und liegt weit auf der Seite
der ungesdttigten Verbindungen. So bilden sich neben 27
Mol-% Propan 73 Hol-% Propen, und auf 21 Mol-% Butan
entfallen 79 Mol-% Butenen. Die Ausbeute im Bereich der
niederen gasformigen Kohlenwasserstoffe betrdgt damit

ca. 75 g/Km3 eingesetzten Synthesegases.

Nachdem auch aus Versuchen in der Fliissigphase erfoig-
versprechende Syntheseergebnisse vorlagen, wurde in Ab-
sprache mit dem Projekttrdger die MHeiterentwicklung selek-
tiver FT-Katalysatoren fiir das Fliissig- und das Gasphase-
Verfahren der Ruhrchemie AG tbertragen, wobei die Aus-
prifung der Katalysatoren nach dem Fliissigphase~Verfahren
bei der Schering AG durchgefiihrt werden sollte. Die dabei
erhalienen Versuchserdebnisse sind im AbschluBbericht der
Schering AG iiber "Bau und Betrieb einer Fischer-Tropsch-
Laborantage mit Fliussigphasereaktor" vom Juni 1979 ent-
halten. o .
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EinfluB der Recktionsparamester

KWie abs Tab. 23 hervorgeht, sinkt allgemein mit fallendem

Druck der (CO+Hp)-Umsatz und damit die Kohlenwasserstoff-

ausbeute. Zuglieich kommt es jedoch zu einer Verschiebung
des Prcduktspektrums in Richtung einer erhdhten Bildung
kurzkettiger, ungeséttigter Kohlenwasserstoffe. Eine
weitere Verbesserung der Selektivitit der primdr gebil-
deten, unter Normalbedingungen gesformigen Olefine ergibt
sich durch die ErhShung der frischgesbeaufschlagung, so
daB zwar an diesem Katalysator bei Kreislauffahrweise
nicht die kurzzeitig erreichbaren Spitzenausbeuten der
Fahrweise im geraden Durchgeng (loo - 115 g Cr-Cg-0lefine
bet einem Umsatz von ca. 70 ) erreicht werden, durch die
cbige HaBnahme jedoch die Olefinselektivitit von knapp

20 % auf &0 % gesteigert werden kann. Der Einfiluf der

Reaktionsparamter auf die Verteilunc von Ethylen, Propy-
len und Butylenen innerhaslb der Cp-Ca-Fraktion ist da-
gegen relativ gering, und eine Steuerung des Produktspek-
trums sollte daher eher z.B. iiber die Zusammensetzung ,
die Vorbehandlung und Formierung des Katalysators mog-
lich sein.




Tebelle 23:
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Abﬁéngigkeit der Olefinselektivitdt vom

Druck und der Frischgas-Raumgeschwindige

keit bei Kreislauffahryeise

Katalysator auf Basis Fe-Ti

Gasphase~Festbett
Synthesetemperatur 2600¢
Gesamt~¥/Vh 6200

« -

Druck Frisch- (CO+Hj)- Gesamt- Cp-Cq- Verteilung
bar gas- Umsatz ausbeute Olefin- Cz-C3-Cy
V/Vh yd A(g/Nm3y setekti- in Mol-%
’ vitdt B :
20 ~ 239 76 141 19 27 50 23
2¢ ~ 3&o S0 84 25 33 50 17
18 ~ 240 70 134 21 23 53 2%
i5 ~ 320 65 120 21 37 41 22
le ~ 230 57 lo6 26 34 49 17
lo ~ 330 45 72 4o 33 47 2o




Tabelle 24:

Die systematische Untersuchung des Einflusss der Reak-
tionsparemeter Druck und Frischgas~-Raumgeschwindigkeit
auf das Produktspektrum unter den Bedingungen der Kreis-
lauffahrueise, wie sie fiir das Katalysatorsystem Fe-Ti

durchgefihrt wurde, ercab avch fir das Fe-V-Katalysator-
System dhnliche Abhdngigkeiten (s. Tab. 24).

Abhdngigkeit der Olefinselektivitdt vom

Druck und von der Frischgas-Raumgeschwin-
digkeit bei Kreislauffahrweise

Katelysator auf Basis Fe=V

Gasphase~Festbett
Synthesetemperatur 310 - 3150¢
--Gesamt-V/Vh 3200
Druck  Frisch-  (CO+ij)- Gesamt- Cp-C4- Verteilung
bar gas=-VY/Vh Umsatz ausbeute Olefin- Cy-C3-C,
% A(g/Nm3) selek- in Mol-%
tivitdt

20 '~ 230 75 156 20 35 44 21
20 ~ 330 57 107 24 33. 46 21
15 -~ 2085 75 143 20 39 39 22
15 ~ 320 63 117 24 37 44 19

ist.

Fir jeden Katalysator existiert ein fir die Selektivitat
optimaler Temperaturbereich, wie in der Tab. 25 gezeigt



Tabelie 25: Umsatz- und Selektivitdtsverhalten in
. unterschiedlich dimencionierten Reak-
toren (Kreislauffehrweise) auf ver-
schiedenen Temperaturaiveaus
Katalyster auf Basis Fe-V
Gasphase-Festhbett
- Reaktor- (Co+Hp)- - Cp=Cg-0iefin- Cp-Cg-0lefin-
temperatur Umsatz . Ausbeute selektivitdt
oc % g/Nm3
Reaktor 107 3004 1067 3004 1067 3o00éd
250 19,9% 23,3% 17,8 23,7 43,1 3,8
260 8,7 17,3 14,3 16,5 70,7 45,9
27¢0 8.0 2c¢.,8 14,4 21,1 87,1 43,5
275 12,0 21,4 17,48 17,3 69,7 38,7
280 16.9 3e 16,7 17,1 50,6 28,2
299 18,1 36,1 14,8 20,7 39,1 27,6

* erhohter (CO+Hp)-Umsatz, bedingt durch die
Anfangsaktivitdt des Katelysators
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Im vorliegenden Fall sind Reaktortemperaturen um 2709¢
ginstig. Die Tabelle enthdlt einen wichtigen Hinweis auf
die Betriebsweise von Gasphese-Festbettreaktoren mit
unterschiedlichen Abmessuncen. Gute Umsatz- und Selekti-
vitdtsverte sind an spezielle Versuchsanordnungen gebun-
den, wie z.B. eine Arbeitsweise im geraden Durchgeng oder
mit Geskreislauf, was zu erheblichen Verdnderungen der
Produktzusammensetzung fihren Xann, wie in den Abschnit-
ten 5.2.1.2 und 5.2.1.3 gezeigt wurde.

Zur Vervolistandigung des Eigenschaftsbildes des Eisen-
Vanadin-Sinterkataiysatorsystems wurden die Einfliisse der
Raumgeschwindigkeit und der Temperatur auf Umsatz U, Aus-
beute A und Cz-cg-ﬂlefin-Selektivitét S untersucht. Die
Untersuchungen wurden im Kleinstreaktor im Rahmen eines
Langzeitversuches von 1038 Betriebsstunden im geraden
Durchgang durchgefihrt. Die Versuchsergebnisse, die in
Teb. 26 zusammengestellt sind, zeigen, daB bei starker
Gasbelastung und hoher Synthesetemperatur eine maximale
Olefin-Selektivitdt von 88 ¢ erreicht werden kann. Da der
(CO+Hjy)-Umsatz jedoch bei 3109C und einer V/Vh von

1230 h-1 pur 7,2 % betrug, ist der unter diesen Bedin-
gungern erhazltene Hert wenig befriedigend.



Tabelle 26: EinfiuB der Raumgeschwindigkeit und der
Temperatur auf Umsatz, Ausbeute und QOie-
fin-Selektivitidt

Reaktionsbedingungen: p = 1o bar; CO:H; = 1

Katalysator : Kischoxid-System
Eisen-Yanadin

Fahrueise : gerader Durchgang

V/Vh T U(costp) Uco  Acg-Ca  SCp-Ce
(h-1) (oc} (2) (%) {g/Hm3) (%)
Sco 260 39,5 _50,4 26,5 25
270 47,8 60,6 26,8 25

280 ... 59,7 ... 74,0 38,0 30,6

29¢ 72,7 88,6 44,6 . 28,5

300 62 .5 74,3 28 .5 21,9

750 260 =~ 21,1 23,6 8,8 20
27¢ 29,1 37,0 15,2 25

29 64,0 7¢,6 38,1 28,6
61,0 - 69,0 31,8 25
300 30.9 41,9 2¢,6 32

310 23.4 32.7 15,8 17,8

1230 290 24,1 36,6 18,3 36,6

' 300 24,6 - 36,7 17,8 38,7
310 7.2 13.8 7.2 48

Zur Ermittliung des Einfiusses des Hs/C0-Verhdltnisses

auf das Produkispektrum und das Stendzeitverhalten der
neuentwickelten Katalysatorern im Bereich von Temparatu-
ren oberhalb von 3000C, die die Biidung kurzkettiger Pro-
dukte begiinsstigen, wurden entsprechende Versuche durchge-
fiilhrt. Dabei ergaben sich as zuei modifizierten FT-Kata=-
lysatoren unter Beaktionsbedincungen, die denen der
Fiugstaub-Fahrweise der klassischen FT-Synihase nahes-

’
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kommen, die folgenden Erkenntnisse:

~ das Standzeitverhalten dieser auf Basis

Tabelle 27:

Eisen hergestellten Katelystoren wird durch
die Verwendung wasserstoffreichan Synthese-
gases (Hz/CO-Yerhdltnis 5 : 1 bis 6 : 1)
positiv beeinfludt;

die Verwendung wesserstoffreichen Synthese-
gases ermdglicht es zwar, oberkalb von
3000C stérungsfrei die Synthese zu betrei-
ben, zugleich wird jedoch die 5itdung ge-
sdttigter, kurzkettiger Kohlenwasserstoffe
merklich beeinfiuBt;

mit zurehmendem CC-Gehalt im Synthesegas
steigt die Cy-Cp-Olefin-Selektivitat
(siehe Tab. 27) und paralilel dazu aller-
dings insbescondere die Bildung von Kohlen-
dioxid und auch die zur Deszktivierung
fiihrende Abscheidung von Kohlenstoff iiber
die Boudouard-Reaktion.

Druck
Temperatur : 325 « 3500¢
Frischces=-Y/VYh: 6lo -~ 85¢

vom Hp/CO-Verhaltnis im Synthesegas

: io bar

Hy/CO-Yerhdltais im Synthesegas 4,5 2,4
(CO+Hj,) -Umsatz - (%) &9 57
Co-Cp-0lefin-Ausbeute (g/Hm3) 13 31
Cz-Ca-0lefin-Selektivitdt (%) 13 26

Kehlendioxid-Bildung (g/hm3) &5 217

Abkéngigkeit der Cp-Cg-Olefin-Selektivitdt

1
59

47
38

330



- 16l -

Tab. 27 belegt den merklichen ginfiud der Synthesegas-Zu-
sammensetzung auf die Olefin-Selektivitdt und zugleich
dic Schwierigkeiten beim Synthesebetrieb im Bereich

hoher Synthesetemperaturen. Es ist daher von besonderem
Interesse, die moditTizierte FT-SyntheSe unter Verwendung
CO-reicher Gase bei tieferen Temperaturen - uad damit

bei Temperaturen, bei denen die Nebenreaktion nach
Boudouard noch nicht gravierend wird - durchzufiihren.,

Am Fe-V-Mischoxidkatalysator wurden entsprechende Unter-
sudhungen bei Temperaturen ven 3o00, 310 und 3309C durch-
gefihrt. Die Zuspeisung von Kohlenmonoxid zum Synthese-
gas (Hp-CO-Verhdltnis jewsils 1 bzw. ©,6) fihrte zwar zu
einer besseren Angleichung von Gasangebot und Verbrauch,
zugleich machie sich jedech neben der Beginstigung von
DesaktivierunQSVOfgéngen ein reaktionsbestimmender Ein-
fluB des Kohlenmonoxids in der Heise negetiv bemerkbar,
dal - wie Tab. 28 zu entnehmen ist - mit sinkendem Syn-
thesegas-Umsatz die Cr-Cp-0tefin-Selektivitdt und die
Hethenisjerung zuriickgingen, wEhrend der Anteil an

" lédngerkettigen Reaktionsprodukten mit einer piZahl gro-
Ber 8 deutlich zunahm. -

Tabellie 28: Abhingigkeit des Reaktionsverhaltens des™™
Eisen-Yanadin-Katalysators Sin S4/24 von
der Synthesegas-Zusammenseizung (Reaktor 107)

Druck (bar) 1o ic lc e 1o . 1lo
Temperatur (oc} 301 306 3ie 3ie 33¢ 331
Frischges-¥/Vh (h~1) 1025 1loc40 861 1080 933 1008
Ho/CO0-Yerhiltais 1 0,6 1 '~ 0,6 1 6,5
(CO+tp)-Umsatz (%) 47,5 26,8 59,7 49,6 81,3 70,2
Cp-Ca-0lefin-

Selektivitds (%) 31,6 19.7 34.5 15,5 33.3 26,5
Antzil an Cys in Gew.-% | ' |

CHg (%) 11,6 3,7 16,2 - 6,5 15,3 11,2
Cz-Cq-Olefine (%) 32,6 2¢,0 35,5 16,0 34,6 27,8
KE Ca (2) 23,7 4&5.6 22,6 63,9 18,8 38,1




Fir die Beeinflussung der Selektivitat der FT-Reaktion
sind scmit die Reaktionstemperatur und die Svntheseges-

Zusarmensetzung die wichtigsten Perameter, wéhrand die
Variation des Druckes nur einen verhiltrismdBig geringen

Effekt ausiibt. Temperatur und Geszusammensetzung sind je-
doch nicht voneinander unabhdngig variierbar: aus Griinden
der erhthten Selektivitdt erwiinschte hohe Kchlenmonoxid-
Partialdriicke sind an niedrige Reaktionstemperaturen ge-
bunden, wenn eine vorzeitige Desaktivierung des Kataly-
sators vermieden werden soll, andererseits nimmt an

einem gegebenen Katalysator die Selektivitdt der C2-Ca-
Olefinbildung mit steigender Temperatur im aligemeinen
Zu. Beide Parameter, Druck und Synthesegas-Zusammen-
sétzung, missen daher sorgfaltig auf den zu untersuchen-
den Katatysator abgestimmt werden, um maximale Selekti-

- vitdt zu erzielen.
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6. Stand der Entyicklung aits heutiger Sicht

Fiir eine Bewertung des Entwicklungsstandes ist anzumerken:

die Selektivitdt der Bildumg kurzkettiger Ole-
fine ist im Vergleich zur konventioneilen FT-
Syrithese wesentlich gesteigert wordeng

in Rohrreaktoren mit Abmessurngen, die denan tech-
nischer Einheiten nahe kommen, kOnnen nach dem '
Gasphase-Festbétt-Verfahren 65 g/Hlm3 eingesetze-
ten Synthesegases an Cp- bis Cs-Olefinen erzeugt
werden. Bezogen auf die theoretische Hagimaiaus-
beute bei volistdndigem Synthesegasumsatz (268,5 ¢
pro Mm3) entspricht dies einer Selektivitdt von

35 - 40 %; '

ie ‘erreichbare Selektivitdt wird wesentlich von
den Reektorabmessungen und von der Arbeitsucise
chne/mit Gaskreislauf bestimmt (Tab. 29), seo
dab fur eine Bewertung die jeweilige Betriebs-
weise mit betrachtet werden muB;

die Forderung, an einem Katalysator hohe Olefin-
selektivitdt bei hohem Synthesegasumsatz und
zugieich lange Katalysator-Standzeiten zu er-
zielen, konnte nur zum Teil erfillt werden.

Bie erreichbare Betriebszeit*betrégt gagenwirtig
1500 - 2500 h. Sie ist vor aliem deshalb be-
grenzt, weil einz hohe Olefinselektivitit an
Reaktionsbedingungen gekeppeit ist, die auch
unerwiinschte Habenreaktionsn, wie z.B. die
Boudouard-Reaktion, und Alterungsvorgénge iam
Ketelysator begiinstigen. :
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Die im Vergleich zum Stand der Technik wesentlich er-
nohte Selektivitdt wurde in erster Linie durch die Ent-
wicklung verbessertar Katalysatoren erzielt, die neben
Eisen als syntheseaktiver Komponente relativ hohe An-
teile oxidischer Promotoren enthalten, wodurch - abge-
sehen von katalytischen Effekien - in Kombination mit ge-
eigneten Herstellverfahren die Topographie der Katalysa-
toren glnstig beeinfluBt wird. Da die Bildung kurzket-
tiger Olefine bei der FT-Reaktion im allgemeinen mit stei-
gender Temperatur zunimmt, missen die Katalysatoren bei
‘zugleich ausreichender chemischer und thermischer Be-
standigkeit in ihrer spezifischen Aktivitdt dem Tempera-
turniveay angepaBt sein, um die Synthese kontrolliert
durchfiihren zu konnen. Die zwangsldufig mit steigender
Reaktionstemperatur zunehmenden MNebenreaktionen (Bou-
douard-Rezktion, Konvertierung, etc.) begrenzen den nutz-
baren Temperaturbereich und auch die erreichbare Betriebs-
zeit, so daB die Reaktionsbedingungen nicht beliebig
wdhlbar sind und die Reezktionsfihrung auf die Unterdrik-
kung von Temperaturspitzen ausgeleat werden muB.

Die erwéhnten Befunde besitzen offenbar allgemeine Giil-
tigkeit und stehen in Obereinstimmung mit Ergebnissen

aus anderen Arbeitskreisen. In Untersuchungen am Institut
fir Technische Chemie der Universitdt Berlin wurde fest-
gestellt, daB die Selektivitdt der dort entwickelten
Mangan-Eisen-Katalysatoren mit steigendem Reaktordurch-
messer und mit zunehmeader Ldnge der Xatalysatorschit-
tung abnimmtll), Weiterhin wird ausgefiinrt, daB der Ein-
satz kohlenmonoxidreicher Gase bei Temperaturen, die fiir
hohke Synthesegas-Umsdtze erforderlich sind, verstarkt zur
Kohlenstoff-Abscheidung und damit zu vorzeitiger Desak-
tivierung der Katalysatoren fiihrt. In einem Laborreak-
tor ohne Gaskreislauf wurden im Gasphase-Verfahren bis

zu 120 g/tm3 eingesetzten Synthnesegases an Cz=~ bis G-
Kohlenwasserstoffen mit einem Oleiinanteil von 50 - 70%
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(entspr. 60 - 84 g/Hm3 C2- bis C4-~0lefine) erhalten, wo-
bei Propvien in der Blefinfraktion das Hauptprodukt war.
In vergleichbarer GréBanordnung (48 -~ 68 g Co- bis Ca-
Olefine/Nm3) und mit #hnlicher C-Zahl-Verteilung wurden
0lefine #n dotierten Eisen-Hhisker-Katalysatoren im
Arbeitskreis von Prof. Vielstichl2) am Institut fiir physi-
kalische Chemie der Universitét Bonn erhalten. Die &nge-
fihrten und die bei Ruhrchemie AG erhaltenen Ergebnisse
liegen in der gleichen GréBenordnung, jedoch sind die mit
der Reaktionsfihrung und den Katalysatoreigenschaften zu-
sammenﬁéngenden Probleme vielfTach so komplex, daB sie

nur bei Beriicksichtigung alier fiir das Verfahren und den
Katalysator kennzeichnenden Eigenschaften_béurteilt wer -
den k@nnen. a

In diesem Zuseammenhang muf erneut darauf hingewissen
werden, daf dié En e{ném-gegebenen Katalysator erreich-
bare Selektivitdt der Olefinbildung dann besonders hoch
ist, wenn Ubertemperaturen und Rickvermischung, z.B. durch
Kreisiaufgasfihrunrg, vermiedeﬁ werden. Fir die Yersuchs~
fiihrung und fir den Yergleich von Ergebnissen bedeutet
das, daR Reaktorabmessungen und Reaktionsbedingungen tber-
einstimmen miissen, da andernfalls erhat1iche Abweichungen
auftreten konnen. Dieser Befund 148t sich leicht demen-
tieren, wenn ein Katalysatortyp in unterschiedlich di-
mensionierten Reaktoren eingesetzt und zusdtzlich mit

oder ohne Kreislaufgasfihrung gearbeitet wird. Die in
Tab. 29 zusemmengesteliten Ercebnissen werden éfﬁéftéﬁ

in

Kleinstreaktoren im‘geraden Burchgang
Kieinreaktoren : im geraden Durchgeng und mit

[}

Kreislaufgasfihrung
Technikumsreaktoren: mit Kreislaufgasfihrung
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Besonders auffélilig ist der Riickgang der Selektivitat

bei Obergang auf Reaktoren, deren Abmessungen denen
technischer Reaktionsrohre nehekommen, und in denen nur
mit Kreislaufgasfiihrung ein stabiler Synthesezustand ein-
stellbar ist (s. Teb. 29). Die ausschlaggebenden Griinde

hier fiir sind im Abschnitt 5.2 belegt und diskutiert
worden.

Tebelle 29: Zusamhenfassung der innerhalb des Fe-Y-Ka-
talysatorsystems besten Versuchsergebnisse
in den unterschiedlich dimensionierten

Kleinst-, Klein- und Technikumsreaktoren

Kataly - Kataly- Kreisgas: Umsatz Au;bcute an gasformi-
sator- sator- Frisch- (C0+H2) gen Reaktionsprodukten
system gas

Methan Olefine ges.

K¥
ml (%) g/Nm3_ g/Nm3__ g/Nm3
30l) - 53 lo 775) 38
30l) - 86 19 1264) 40
Eisen~ 1502) - 74 15 53 21
Vanadin
1502) 16 = 1 57 18 41 14
15003) 14 : 1 71 to 30 14

1) Kleinstreaktor
2) Kleinreaktor
3) Technikumsrezktor

§) kurzzeitiger, nicht reproduzierbarer Spitzenwert
5) max. Normalniveau




Spitzenwerte von loo - 125 g/Nm3 an Cp- bis Cg-Olefinen
wurden des Ofteren en Katalysateren erhaziten, wenn diese
bei hoher Temperatur- und Gasbelastung kurz vor der vii=~
iigen Desaktivierung standen. Die kaum reproduzierbaren
Umsatz~- und Ausbeutewsrte aus einem solchen Katalysator-

Betriebszustand waren durch einen spentanen Umsatzan-
stieg gékennzeichnet, der nahezuy ausschiieBiich der Ole-
finbildung zugute ka&m, dem jedoch ausnzhmslos in-wenigen
Stunden vGllige Blockierung des gesamten Katalystorbettes
durch Kohlenstoff (20 - 50 Gew.-% der Katalysatoerfiiliung)
folgte. Versuche, diesen Synthesszustand (Beispiel in
Tab. 29) zu stabilisieren, schlugen fehl, und die Ergeb-
nisse waren nicht eindeutig zu interpretieren, so daB an-
gestrebt Hurdé;mdie Katalysatorleistung auf mﬁg}ichst
hohem Ausbeuteniveauy zu halten und zugieich eine aus-
reickand hohe Betriebszeit zu erveichen.

Die Gbertragung der Ergebnisse aus Kieinstreaktoren

(ce. 75 g/kmd an Cz- bis Cg-0lefinen) auf Reaktoren mit
grifBeren Abmessuncen und Katalystorvolumina bereitete zu-
néchst Schuierigkeiten apparetiver und prinzipieller Art.
Die mit der Tempereturfihrung in Technikumsreaktoren zu-
sammenhdngendaen Probleme konnten bald tberwunden werden,
wihrend zur Démpfung von Temperaturspitzen in Technikums-
reaktoren (Rohrdurchmesser 38 bzw. 44 mm) die Anwendung
eines Gaskreislaufes mit den angefiihrten Nachteilen er-
forderiich war. Eine weitgehende Riveliierung des Tempe-
raturprofils und die Unterdriickung von Hydrierungs-, Spal-
tungs- oder Aufbaureaktionen primdr gebildeter Olefine
wurde auch in Technikumsreektoren dadurch erveicht, daf
die Katalysatorschiittung mit Inertmaterial verdimnt wurde,
wobei Materialien mit quter Warmeleitfahigkeit (z.B. SiC)
bescnders vorteilhaft waren. Die "externe® (ﬁischen von
Katalysator-Partikeln mit Inertmaterial) Verdiinnung fihrt
dabei zu hbherer 0lefinselektivitdt als die “interne®
(Einerbeiten ven lnertmaterial in die Katalysatorpartikeil)
Verdiinnung. ' '

-
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Als Beispiel fir die an einem Eisen-Vanadium-Katalysafor
Uber mehrer hundert Stunden Betriebszeit erreichbaren
Durchschnittswerte sind in Tab. 30 trgebnisse aufgefiihrt,
die mit einem extern mit SiC verdinnten Katalysator

{5 Teile SiC pra Teil Katalysator) in einem Kleinreaktor
(Bettvolumen 150 ml) erhalten wurden. Vergleichbare Werte
fiir Umsatz, Selektivitdt und Betriebseszeit kinnen auch in
gréBeren Reaktoren (Bettvolumen 1,5 bis 2 1) erhzlten
verden, wenn im geraden Durchgang mit extern verdiinntem

Ketalysatcr dearbeitet wird.

Tabelle 30: Reaktionsbedingungen und Versuchsergebnisse

Gaspﬁa:e-Festbett-Verfahren (Durchschnitts-
werte) am Fe-V-Katalysator

Reakticnsbedingungen

Temperatur (oc)
Druck (bar)
Belastung (v/vh)
CO/Hz; -Yerhadltnis

Gaskreislauf

Umsatz
(CO+Hy)-Umsatz (%)
CC-Umsatz (%)

Ausbeute (g/hm3)

CH4

Cag

CaHe

C3H6

C3Hg

C4H8

Catisg

Csa
£C2- bis Cg-Olefine
ECy~ bis Cg-Paraffine
ZKohlenwasserstoffe

(ohne CHg)

330 - 350
lo
looo0 -« 2000

1

85 - 78
97 ~ 92

24
16
29
19
61
64

16

141
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Wie erwihnt, missen olefinselektive Katélysaisren unter
Reaktionsbedingungen eingesetzt werden, die durch Kehlen-
stoff-Abscheidung und thermisch badingte Alterungsvor-
génge die Dasaktivierung begiinstigen. Versuche zur Ent-
wicklung von Katalysatoren, die bereits im Temperaturba-
reich von 240 bis 2700¢ gute Selektivitidt aufweisen,
("Tieftempertur-Xatalysatoren®) waren insgesamt nicht
erfolgreich, da entweder Umsatz oder Selektivitétrunzu-"
reichend weren. Oberhalb des genannten Temperaturbe-
reiches nahm ‘aligemain die Selektivitdt der untersuchien
Katalysatoren zu ("Hochtemperatur-Katalysatosren"), chne
daf das nachtejlige Boudouard-Gleichgewicht Uberspielt
werden konnte, so daB8 sich vorrangig die Aufgabenstellung
ergaeb, ein ausreichendes Zeitstandverhalten bei hoher
Belastung und bei zugléich guter Selektivitdt zu erreichen.
Dies gelang im wesenéiichen durch relativ hohe Anteile
oxidischer Promotoren im Katalysator, durch die Begrenzung
der spezifischen Xatalystorakiivitat und durch Schaffung
einer MesoporenStrukiur, dis die Einfliisse ven Diffusions~
und Stoffiransport-Yorgéingen begrenzt. Inwiewzit durch die
Art und den Anteil der oxidischen Promotcren die Tendenz
zur Kohlenstoff-Abscheidung unterdriickt wird, kemnte nicht
quantifiziert werden. Es gibt jedoch Hinweise, daR sich
einzelne Promotoren in dieser Hinsicht erheblich unter-
scheiden. .

Der positive EinfiuB hoher Kohlenmonoxid-Anteile im Syn-
thesegas auf die Selektivitet muB gegen die Hachteile
abgewogen werden, die aus der erhdhten Tendenz zur Kohlen-
stoff-Abscheidung resultieren {s. Abschaitt 5.3). Der
Einsatz von wasserstoffreichem Synthesegas (Hp : cO 1 : 1)
fihrt zwar ze einer Erhdhung der Standzeit der Katalysa-
toren, zugleich erhdht sich jedoch deutlich der Anfall

an gesdttiglen Kohlenwasserstoffen und an Methan. Die
Moglichkeiten fiér die Variation des Hy :ICG~¥erhéltnisses
sind deher begrenzt, wobei die gegenlaufigen Effekte je=
weils gegeneinander abgewegen werden missen. "
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Unter Barlicksichtigung der ancefiihrten Randbed ingungen
Tiegt das Ausbeutenivezu fiir Cy- bis C4-0lefine der selek-
tiven FT-Synthese gegenwirtic bei ca. 60 - 70 g/Nm3 eipn-
gesetzten Synthesegases. Einige Hﬁglichkeiten zur Steige-
rung der Ausbaute werden im folgenden Abschnitt disku-
tiert. Ausgehend vom derzeitigen Stand der Entwicklung
weist die direkte, einstufige Synthese kurzkettiger Ole-
fine eine geringere Selektivitdt auf als mehrstufige,
ebenfalls auf Synthesegas basierende Verfahren, die bei-
spielsweise iiber Methanol als Zwischenprodykt verlaufen.
Eine vorl&ufige Abschdtzung der HWirtschaftlichkeit der
selektiven FT-Synthese (Preis-Xosten-Basis Ende 1979)
fiithrt zu dem Ergebnis, da8 je nach Einsatzstoff (Stein-
kohle, Heizdl S) in die Syntheéegaserzeugung fir die
Verhdltnisse in der Bundesrepublik etwa 45 - 65 % der
Herstellkosten durch den Erlos fir die Produkte gedec kt
werden kdnnen. Dieser Kostendeckungsgrad korrespondiert
mit voreufgegangenen Fbschitzungenld), in denen ven
deutscher Steinkchle als Rohstoff fiir die Synthesegas-
€rzeugung ausgegengen wurde. Die selektive FT-Synhese

ist gegenwdrtig in der Bundesrepublik nur dann wirt-
schaftlich durchfihrbar, wenn von extrem preisgiinstiger
Kohle ausgegangen werden kann oder wenn die Kosten fiir
die Synthesegaserzeugung drastisch gesenkt werden kdnnen.
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Migiishkeiten zur Steigerung der G?efin-SeTekt%vitét -
Reaktionstechnische Berechnungen

Bei der &cdifizierten Fischer~Tropsch-Synthese bestimmt
das eingesetzte Synthesegas mit einem ca. 80 $igen
Kostenanteil die Herstellikosien der Reaktionsprodukie.
Von elementarer Bedeutung flir eine wirtschaftiiche
Herstellung kurzkettiger, gasférmiger Olefine ist daher
die optimaie Nutzung'des in Form von Kohlenmenoxid im den
Reaktor eingébrachten Kohlenstoffs. Die maximal mdglichan
Ausbeuten lassen sich nur denn erzielenm, wean die umzu-
setzenden Reaktanden CO und Hp in dem Verhiltnis ange-
boten werden, in dem sie bei der Synthese verbraucht wer-
den. Je nach dem angewandten Katalysatér und den einge-
stelliien Reaktionsbedingungen lassen sich verschiedene
Bruttoreaktionsgieichungen fir den Reaktionsverlauf for-
multieren. Diese lassen sich im Falle einer ausschliefi-
lichzp Bildurg von Olefinen auf zwsi Grundreakticnen redu-
zieren: der eigentlichen Fischer-Tropsch-Umsetzung unter
Bildung von Hasser

C0 + 2H; ———> (-CH2-) + Hz0 (1)

und der hdufig als Folgereaktion abiezufenden Wasserkon-
vertierung

Hao + €0 —— C0z + Hp - (2)

Unter Berlicksichtigung dieser Felgereaktion ergibt sich

bei quantitativer Konvertierung des primir gebildeten
Hassers - beglinstigt wird diese Reaktion durchk hohe
Synthesetemperaturen, lange Verweilzeiten und den Einsatz
von Eissn-Katalysateren - die Bruttegleichung (3) als Summe
ger Gleichungen (1) und (2) | "

2 C0 * Hp = (-CHz-) + CO2 ‘ (3}




~ Die Reaktionen nach Gleichung {1) und (3) - entsprechendes
Angebotsverhéltnis von CO : Hp = 1 : 2 bzw. CO : Hy =

2 : 1 - ergeben bei stdchiometrischem, vollstindigem Um-
satz eine Olefin-Ausbeute von meximal 206,5 g pro Nm3
Syntheseges. Heben diesen beiden extremen Synthesegaszu-
sammensetzungen mit 33,3 % bzw. 66,7 % Kohlenmonoxid im
Reaktionsgaes (Rest Yasserstoff) 14Bt sich bei artgerechter
Aufarbeitung, d.h., wenn das Verbrauchsverhiéltnis dem
Angebotsverhéltnis entspricht, flir jedes Gas mit Kohlen-
monox id-Gehalten zwischen 33,3 und 66,7 % eine ent~
sprechence Olefin-Ausbeute von 208,5 G/Km3 Synthesegas
erzielen. Im Falle eines beispielsweise aus gleichen
Teilen CO und Hy; zusammengesetzten Synthesegases miissen
zur Erreichung der maximalen O0lefin-Ausbeute, wie in
Reaktionsgleichung (4) dargestellt, dquimolare Mengen an
Kasser und Kohlenmoncxid gebildet werden:

3C0 + 3 Hp——>2 (~CHp-) + COp + Hy0 (4)

Jede Abweichung des Angebotsvernhéltnisses vom Verbrauchs-
verhdltnis fihrt zu einer Minderung der Olefin-Ausbeute.
In der nachfolgenden Tabelle sind enhand einiger Beispiele
die maximal erreichbaren Austeuten bei artgerechter bzw.

bei nicht artgerechter Aufarbeitung des Synthesegases zu~
sammengestelit.

Tabelle 31: Olefin-Ausbeuten bei artgerechter bzw. nicht
artgerechter Aufarbeitung des Synthesegases

Yerbrauchsverheltnis Angebotsverhaltnis
co : HZ Co : Hy
' 1 : 2 1 1 2 : 1.
- | 208.5 156,3 104,3
I | 137,7 208,5 138,7
: 1 104,3 156,3 208,85
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Bei der Auspriifung des brejten Spektrums mééiicherweise
geeignster Fischer-Trepsch-Katalysatoren zeigie sich, und
dies gilt insbesondere fiir die Fahrweise im geraden Durch-
gang, daf olefinselektive Katalysatoren bei einem Ange-
botsverhditnis von 1 im aligemsinen einen hiheren Kohien=-
monox id~ und einen niedrigeren Hasserstofi-Yerbrauch auf-
weisen. Das Hp/CO-Verbrauchsverhditnis liegt nicht selten
bei ¢,6 bis 0.7,

Um unter diesen Bedingungen eine maximale Ausnutzung des
eingesetzien Synthesegases (bei der Uivergasuag fd1i1t ein
Synthesesgas der Zusammensetzung ca. 50 : 50 an) zu Hert-
o]afinnr erzieien zu kénnen, mifte dieses 58.8 - 62 5 % C0
und 37,5 - 41,2 % H; enthalten. Als Nachteile bei der Zu-
speisung von Kohlenmonoxid zum Synthesegas konnten hiu-
fig durch die Erhdhung des CO-Paertialdruckes nehen der
bevorzugten Bildung langkettiger Reaktionsprodukte sowoh!
ein Umsatzriickcang als auch eine Beglinstigung der Bou-
douard-Reaktion nicht unterdriickt werden. Ein Riickgang deyr -
Olefin-Ausbeute und eine Verkiirzung der Katalysatorstand-
zeit waren die Folge.

Eine andere Koglichkeit besteht darin, durch die Zuspei-
sung von Hassersteff zum Synthesegas das Verbrauchsver-
hdltnis von Hp 2u CC am Katalsator auf 1 einzustellen
(maximale Ausnutzung des bei der Ulvergasung anfzilenden
Gasgemischas) und den nicht umgesetzten Wasserstoff in

die Synthese zuriickzufihren. Heben dem problemlosesren
Synthesebstrieb gegeniiber einsr Fahruwsise mit CO-reichen
Synthes sen ergibt sich - wie aus Tab. 32 hervorgeht =
eine bessere Hutzung des zu Cp.Cg-Hertolefinen umgesetz-
ten Kohlenstof{s. Vom umgesetzien Kehlenstoff gehgn durch-
schnittlich 32 § - gegeniiber 19 ¢ bei Einsatz ven Syn=
thesegas der Zusammessetzung 50 Vol.-% Hz und 50 Vol.-% CO -
ir Richtung der Bildung von HWertprodukten, zugleich steigen
jedoch auch die Bildung von Hethan und d%e'aﬁséiu;e Aus -
beute an Cz-Cg-0lefinen/Hmd gingesstzten Synthesegases

in vergicichbarer Gt OBenondnung wie bei Einsatz dquinmo-
lerer CGIngﬁischungen. ‘



Tabelle 32:
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Gegeniiberstellung der Fahrweise mit und ohne

Zuspeisung von Hp am extern durch A1203 ver~
diinnten Fe-V-Katalysator

Reaktor lab
Betriebszeit 582 ~ 887 h
Reaktionsbed inqungen
Temperatur OC 3500C
Druck bar 1o bar
Belastung V/Vh looo ~ 1lloo
Synthesegas 1/Nm3 Nichtumge- Umsatz in % Umge~ Ange- Ver - Gebildete Produkte in g/Nm3
setzt I/Nm3 setzte bots=- brauchs- eingesetzten Synthesegases
Mole C verh. verh. '
H2 €0 Hp~lusatz Hp co CotHz €O H2 H2:CO0  Ha:CO CHg C2-C4- €02
Olefine
268 268 464 113 13 55,7 95,1 43,6 11,4 2,6 1,1 25,8 57,5 174
- 359 359 282 298 12 68,6 9,4 53,4 15,5 1,8 1 24,8 59,6 251
306 306 387 411 16 57,2 94,8 40,5 12,9 2,3 1 29,4 56,9 231
500 500 162 23 81,6 9%5,5 67,6 21,3 1 0,7 16,7 61,5 434
500 500 189 19 76,1 50,2 62,0 20,1 1 0,7 13,5 44,2 414
500 500 234 91 67,7 81,8 53,5 18,3 1 0,7 20,7 48,6 392




- 115 -

Zusammenftassend 1&Bt sich feststellen, daB mit CO-reichem
Synthsseqgas bsverzugt Tangkéttige und mit Hpo-reichen Syn-
thesegasen bavorzuat kurzkettige, methenreichs Kohlen~
wasserstoffe gebiidet werden. Das relative Optimum der
Synthesegaszusammensetzung fir die bevorzugte Bildung
kurzxettiger ungesdttigter Kohlenwasserstofe muB fir jeden
Katalysator separat ermittelt werden und 1jegt fir Fe-¥--
Mischoxid-Xatalysatorer im Bereich dquimolarer Mengen an
CO und Hop, ' '

Am Ende des Versuchszeitraumes wurde versucht, durch
Zuspeisung kurzkettiger Alkchole auf dem Weg iber eine
adsorptive Verdréngung der reaktiven Olefine em Fe-Y-
Standardkataiysator deren Ausbeute gegeniiber einer aus-
bessern. Neben Ethanol und Prdﬁancl wurde auch Methanol im
die Zuspeisungsversuche zur adsorptiven Verdrédngung unter
FT-Bedingungen einbezogen. Anschliefend wurde in ‘ .
Biindversuchen dac Reaktionsverhalten der Alkohole unter
Inertgas ermittelt. Obwohl die Aussagekraft der Ergeb-

. risse, u.a. aufgrund der m.'. jréBeren systematischen
Fehlern behafteten Versuchsc.urchfiihrung, eingeschrdnkt
ist, wird der Versuchsveriauf (siehe Tab. 33 - 35} trend-
méBig richtig wiedercegeben.

Im Np-Strom (T = 3306%C, p = 1o bar, V/Vh = 306 - 6oc h-l)
erfolgt bei Einsatz von Methanol &ls Hauptreaktion die
Rickspaltung in Synthesegas und die Bildung von Hethan,
wdhrend Prepanel in erster Linie dehydriert wird und da-
neben noch C3-Lg-KU bildet. Ethanol liefert neben Alde-
hyden und Estern noch erhebliche Mengen an Sduren und Qle-
finen scwie gasfdérmige C1-Cg-KHW. ’

Im Faelle der Zuspeisung von Alkoholen zum Synthesegas
konnte gegentiber der Fahrweise allein mit Synthesegas ein
Anstieg der Hertpreduktausbeuten vm durchschnittliich ca.
6o ¥ erzielt werden (ca. 75 g Cz-cé-slef§ne, bszogen auf
einen Nm3 eingesetzten Synthesegeses). Die Bztriebsdauer
des Versuches, der chne Desaktivierung des Katalysators

durchgefiihrt wsrden konnte, betrug 2306 k.
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Zuspeisung von Methanol bei der FT-Synthese
im Reaktor 106 (Umsatz- und Ausbeute-Angaben

mit eingeschrénkter Aussagskraft)

Einsatzprodukte Synthese- Synthese- Stickstoff

ges gas plus plus Methe-

Methanol nol

Katalysator Sin 94/24 plus SiC (1:5 Vol.)
Betriebszeit (h) 1873 1705 1345-1417
Temperatur {oc) - 335 335 330
Druck (bar) lo lo lo
(C0+H2)-Einsatz (v/vh) loo5 944 -
Ro-Einsatz (v/vh) - - 98¢
Atkohol (Ges- -

Einsatz (v/vYh) - 562 591
(CO+Ho)-Umsatz (2) 83,7 - -
Alkohol-Umsatz (%) 55,2 27,2
Zu Aldehyden/Ketonen (%) 1,0 1,0
Séuren (z) 0,2 o,l
Estern %) c,6 0,4
Qlefinen (%) o,l o,l
Wesser (%) 35,0 2,1
COp (Yol.-%2) ~ 3
co (Vol.-%) ~ 13
Hz (Vol.-2) ~ 33
Ausbeute (g/timd)

Mathen (g/kr3) 41,8 64,1 19,6
Ethan (g/km3) 24,7 25,5 Spuren
Ethylen (g/hm3) 2,8 13,0

Propan (g/Nm3) 30,3 37,2

Propylen (a/Nm3) 22,17 39,0

Butane (g/Km3) 8,8 8,7

Butene (g/Hm3) 15,2 24,8

Cg ki (g/tm3) 13,1 26,0

Cg-xK (g/Ha3) 7.0 lo,9

C7-xu (g/tm3) 2,3 7,3

Cgxd (a/Hm3) 0,5 3,7

Lz-Ca-0lefine {(g/8m3) 4e.7 76.8 -
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Zuspzisung von Ethancl ‘bei der FV-Synthese
im Reaktor 1066 (Umsatz~ und Ausbeute-Angaben

mit eingeschrankter Aussagekraft)

Einsstzprodukie Synthese- Synthese~- Stickstoff?
gas gss plus plus Etha-
Ethanogl nal
Katalysator Sin 94/24 plus SiC (1 : 5 Vol)
Betriebszeit (k) 992 1225 1273-1321
Temperatur - (og) 330 330 336
“Druck (bar) ic lo lc
(COp)-Einsatz (V/Vh) 839 920 -
Ny-Einsatz (v/vh) - - 933
Alkoho! (Gasz)- .
Einsatz (VsVh) - - 365 297
{CO+Ho)-Umsatz (%) 77,0 - -
Alkohel-Umsatz {z) T - 68,0 48,0
zu Aldahyden/Ketonen (%) - 14,5 13,8
Sduren (%) - 2,4 3,1
Estern (%) - 13,3 11,3
Olefinen (%) - 1,9 0,6
Hasser () - le,5 8,8
co, (Vol.-%) -
€0 (Vol.-%) -
Hp (Vol.-2) ~ 13,5
Ausbeute (g/nm3)
Kzthan (g/Ha3)y 14,6 11,5 6,7
Ethan (g/Em3) 2,9 18,7 3o
Ethylen (a/m3) 12,6 21,3 3,7
Propan (g/HEm3) Z,6 3,0 0,2
Propylen (g/km3) 18,8 28,7 0,9
Butane (gfu=3) 1,7 1,6 0,2
Butenc (gfum3y 13,1 28,7 5,6 :-
Cg -y (c/ial) 11,8 9,2 .
Cg-ty {e/had) 6,5 4,8 2,5
C7 -4 (griin3) 1,6 1,0
[ (cfuad} G .5 6.4
L2-Cs-piefin: (aftind) 44,5 74,7 lc.2
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Tebelle 35: Zuspeisung von Propanol bei der FT-Synthece
im Reaktor 106 (Umsatz- und Ausbeute-Anga-
ben mit einceschrénkter Aussagekraft)

Einsatzprodukte Synthese- Synthese- Stickstoff
gas gas plus plus Pro-
Propancl panol

Katelysator Sin 94/24 plus SiC (1 : 5 vol)
Betriebszeit (h) 992 1160 8oc - 920
Temperatur ~ (o) 330 330 330
Druck (bar) lo lo lo
(CO+Hzy-Einsatz (V/vh) 839 866 -
lig-Einsatz (V/Vh) - - 850
Alkohol (Gas)-Ein-

satz  {(V/Vh) - 288 289
{CO+H-)-Umsatz {2) 170 - -
Alkcohol -Umsatz (%) - 77,1 80,5
2u Aldehyden/Ketonen (%) - 47,4 68,1
Sauren (%) - 0,9 0,05
Estern (%) - 1,2 0,1
Olefinen (%) - 4,0 3,3
Hasser (%; - 7,3 o 5,2
o, (Vol.-%) -
co (Vol.=-%) -
Hs (Vol.-%) ~ 29
Ausbeute (g/km3)
Methan (g/k=m3) 14,6 17, -
Ethan (g/Nm3) 2,9 6,8 -
Ethylen (g/Km3) 12,6 9,3 ‘ -
Propan (g/Hm3) 2,6 23,4 6,2
Propylen (g/Km3) 18,8 35,3 7,0
Butane {g/Hm3) 1,7 1,6 c,5
Butene (g/hm3) 13,1 11,8 3,1
Cg XY (g/Ha3) 11,8 6,7
Ca-xy (g/kn3d) 6,5 5,0 11,2
C7-xy (g/hm3) 1,6 1,2
Cg-X¥ (grh=d) 0,5 c.7

Cz-Co-0lefine (¢/in3) 85§ 56,4 _ lo.1
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In einem abschl ieBenden Versuch sollte daﬁaéh versucht |
werden, an dem hiéhere Qlefine-Ausbeute 1iefernden Kataly-
sator Sin 1o06/2 durch die Zugabe ven Mathanol das gegen-
vdrtige Ausbeute-Niveau von ca. 60 - 65 g deutiich zu
tiberschreiten. '

Zundchst wurde der Katalysator unter den iiblichen Reak-
‘tionsbedingungen (p = lo bar, V/Vh = loco, CO/H, = 1,

T = 3400C) in den Umsatzbereich von ca. 80 % gebracht,
wobei sich 54 g Cp-Lg-O0Tefine pro Nm3 eingesetzten Syn-
theéegases bildeten. Danach wurden dem Synthesegas wech-
seinde Mengen an Methanol .- ca. 20, 5c¢ bzw. loe mi/h -
zugegeber und zum SchluB in einem Blindversuch das Reak~-
tionsverhalten des Methanols unter Inertgas ermittelt. In
der Tab. 36 sind die erhaltenen Versu;hsergebnisse ver -
gleichend gegeniibergestelit. Wie bereits friiher darge-
legt wurde, besitzen die Resultate aufgrund der Schwie-
rigkeiten bei der Versuchsdurchfihrung und der Auswer-
tung nicht die Ubliche Aussagekraft. Um den Fehler mdg-
liciast klein zu halten, wurden in er Tabelle nur Durch-
schnittswerte aus einem jeweils mehrtdgigen Synthessbe-
trieb aufgenovmmen. Zusammenfassend lassen sich die Er-
gebnisse wie folgt darsteliien:

- die Zuspeisung von Methanol filhrt auc an
diesem Katelystor zu einem Anstieg der
Hertproduktausbeute bezogen auf einen Nm3
eingesetzten Synthesegases; ‘

- mit zunehmender Methanol-Beaufschlagung
(20 bzw. 50 m1/h) steigt der Cz-c4-01e-
fin-Anfall von 53,7 g auf 68,1 bzwy.

85,5 g/Nm3 C0 + Hp. Dies entspricht einem
Wertproduktzuwachs von 27 bzw. 59 %;



- 120 -

die Verdoppelung der Methanolmenge auf
stindlich ca. 1oo ml fihrt zv einem Rick-
gang des Methanol-Umsatzes und zum Auf-
bau eines Differenzdruckes tiber der Kata-
lysatorschiittung, so daB der anféngliche
Olefin-Anstieg auf Werte oberhalb von
90 g nicht aufrechterhalten werden konnte
(durchschnittlich ca. 85 g/Hm3);

im Np-Strom erfolgt beim Methanol

(ca. 50 ml/h) neben der Rickspaltung in
Hz -reiches Synthesegas (ca. 50 % der in
den Vergleiphsversuchen eingesetzten
Synthesegasmenge) die Bildung merklicher
Mengen an Ci-Cg-Kohlenwasserstoffen.
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‘Zuspeisung von Mz2thanol bei der selektiven

FT-Synthese im Reaktor 1¢7 (Umsatz- und Aus-

beute-Angaben mit eingeschrdnkter Aussage-
kraft; Durchschnittswusrte)

Einsatzprodukte Synthese~- Synthesegas plus Stickstof?y
gas Mazthanol plus
ca. 20 ca.5¢ ca.loo HMathanol
mi/h ml/h mi/h
Katalysator Sin 106/2 plus SiC (1 : 5 Vol.)
Betriebszeit (k) 7484 - 841 - 600 - 925 - 1045 -
793 901 72a 997 1093
Temperatur (cc) 340 340 340 340 340
Druck (bar) lo 1o ioc =~ 12 12,9 -
_ ‘ 14,9
(CO+Hpy -Einsatz (V/vh) 1073 le4do 1068 983 -
No<Einsatz . {V/VR) - , - - - ca. looo
Alkohol (Gas)-Einsatz (V/Vh} B 227 585 1229 603
{CO+Hp)-Umsatz (%) 81,6 - - - -
Alkohol-Umsatz (%) 75,4 65,6 56,6 39,7
zu Aldehyden/Ketomen (%) . 3,4 2,3 1,1  1,1"°
Sduren (%) 2,4 1,3 0,4 G,2
Estern (%) 4,5 5.4 4,1 2,0
0lafinen (%) 0,07 0,3 1,1 .7
Wasser (%) 55,0 36,0 7,0 7.4
€o, (Vol.-2} 6,1
co (Vol.-%) 4,2
Hy (Vol.-%) 29,0
Ausbeute (g/Hm3) -
Methan (g/8m3) 29,6 31,8 41,1 38,9 13,2
Ethan (g/tm3) 8,1 8,0 8,0 7.6 1,6
Ethylen (g/Bmd) 14,4 18,¢ 23,3 24,9 6,5
Propan (g/Nm3) 5,8 ~11,6% 7,4 14,3 1,2
Propylen (g/8m3)y 25,0 31,1 37,1 34,5 7,8
Butane (g/tm3) 2,8 3,4 5.8 6,8 ¢,8
Butensa (c/um3) 14,1 18,9 25,1 25,8 5,7
Cg =Xy (g/itm3)  1lo.6 17,3 24,4 22,1 4,7
Cg -l (g/tim3) 6,9 9,5 14,1 19,1 4,7
Cy-xy (g/1md) 3,5 5,2 7,7 13,9 5,7
Cg-xu (af8=3) .8 1,1 1.9 5.2 5.3
£2-C4=01cfins (a/m=3) 835 68,0 85,5 85,2 20,0
* opopan in Einsatzgas
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Tabelie 37: Reaktionsmodell: Vergleich berechneter
und gemessener HWerte (Zusammenarbeit
Prof. M. Beaerns/ Ruhrchemie AG)

Yersuchsrzaktor Laborreaktor
Bedingungen . (Einzelrohr, (int. Recycle,
' p 2 cm) ¢ 5cm)

gemessen berechnet gemessen berechnet

Poesamt (bar) lo lo 15 15
Temperatur (ec) 270 270 250 250
PHZ/PCO 0,982 0,982 0,953 0,953
Belastung (V/VK) 251 251 97,44 97,44
Kreislauf-

Verhaltnis 0 0 15 ~ 20 20
Reakterlénge {cm) 50,8 8¢ 1,7 i,7
CO-Umsatz (%) 68,1 68,0 17,5 14,4
Ho Umsatz (2) 50,0 34,0 20,5 14,1
Produkte (g/Nm3)

CHg 1-,5 14,5 3,2 Y
CzHg ) 6.9 6,0 1,8 1,7
Cotg 5,9 7,0 1,2 1,4
C3Hg 15,8 15,4 3,4 3,1
CsHg 3,1 2,2 0,6 o,4
CaHg 9,7 12,4 2,4 2,7
CaiHig 2,5 1,5 0,4 c,3

C5+
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Die Einstellung einer optimalen technischen Reaktions-
fihrung zur Erzielung der gewlinschten Produktverteilung

an einem olefineselektiven Katalysator hdngt ven so vielen
EinfluBgrdBen ab, daB eine vein empirische Vorgehensweisse
bei der Auslegung sehr zeit- und kestenaufwendig ist.

Zur QOberwindung dieser Schwierigkeiten wurden in Zusam-
menarbeit mit dem Arbeitskreis von Prof. Baerns in einem-
Laborreaktor {Berty-Reaktor) Geschwindigkeitsansdtze

fiir die sich bildenden einzeinen ReaktionSprodu%te for-
muliert, ein Reakiormodell erstellt und mit diesem die
Produktverteilung und Umsétze fiir unter technischen Be-
cingungen betriebene Reaktoren vorausgesagt. Einige Er-
gebnisse solcher Berechnunger und der Vergleich mit ex-
perimentell erhaltenen Daten sind in der -folgendem Tab. 37
ivsammengesteilt. ‘

Ergdnzend ist auf die Ercebnisse hinzuweisén, die mit dem
Rechenprogramm FIBSAS (Ffixed-Bed Reacter Simulatica and
Anclysis System) bei der Auswertung von Versuchen erhal-
ten wurden. Das Programm ermdglicht Analyse und Simula-
tion do3 Verhaltens von Katalysastorschittungen in Rohre
reaktoren anhand experimenteller Daten. Die Anwendung
dieces Programmes auf Versuche in unterschiediich di-
mensionierten Reakterer fithrte zu folgenden Ergebnissen:

Die Selektivitét der Bildung vor Cz- bis Cgz-Alkenen
ninmt b mit

- 2unehmenden Synthssegas-iUmsatz

- zunenmender Katalysator-Schiitththe

- zunehmendem Rohrdurc hmesser

- zunchmendem Temperaturgradientes in
der Schiittung

- Kreisgas-Fahrweise




Fir eine maximale Ausbeute an Cs- bis Cq-Alkenen
sind vorteilhaft '

- Synthesegas-Umsatz £6o - 70 %

- Rohrdurchmeser €25 - 30 mm
- = Katalysator-Schiitthihe 1,0 - @5 m

- Temperaturgradient giso¢

- Arbeitsweise im geraden Durchgang

Damit sind die grundsdtzlichen Ergebnisse der Versuche
gmrissen, némlich

- die mit einem gegebenen Katalysator
erreichbare Selektivitat hiangt we-
sentlich vaon der HWahl der Versuchs-
bedingungen ab;

- die Ergebnisse aus unterschiedlich
dimensionierten und betriebenen Reak-
toren sind nicht dire%t miteinander
vergleichbar, auch wenn gleiche oder
éhnliche Katalystoren eingesetzt
werden;

- und schlieBli~h missen jedem Kataly-
satortyp Reaktorabmessungen und
Reaktionsbedingungen gescndert ange-
paBt und optimiert werden.
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Arnlage 1

Vereinfachte Kernzahlen~ und Ausbeuteberechnung
bei der FT-Synthese lo)

Zur Vereinheitlichung der Angaben iliber Umsatz, Ausbeute

und andere wichtige Kennzahlen von FT-Syntheseversuchen
werden die Definitionen solcher Kenndaten zusammengestelit.
Die friher ibliche Bezeichnungsweise wurde beibehalten,

vor allem um einen Vergleich zwischen heutigen und damali-
gen Versuchsergebnissen und mit den Angaben anderer »
Autoren zu ermdglichen. ’

Zeichenerklérung:

COz, CpHp,, CO, Hz, CHg, Np Vol.-% Gehalt der Gasarten
' im Eintrittsgaes (Synthese-

gas)
€0z, CnFzn, co, Hz, ChHg, Ny  Vol.-% Gehalt der Gasarten
im Austrittsgas (Syrthese-

Restgas)
1 = Vol.-%Z Gehalt en CO + Hy im Eintrittsgas
1 = Vol.-% Gehalt an CU + Hz im Austritisgas
B = Faktor fir Reinmethan im gefundenen Methanvolumen
(s. Anmerkung)
n = Mittelwert fiir das Verhaltnis H : C in den gebilde-

~ ten KW ohne Methan (s. Anmerkung)
die bei der Orsatanalyse gefundene mittlere
C-Zahl des Gemisches von Hethen und hdheren Ku
R = Restvelumen des Austrittsgases, bezogen auf das
Volumen des Eintrittsgases (Synthesegas). R kann
euf zwei verschiedene Arten ermittelt werden:

C-Zah!

R = durch direkie Messung bzw. als RHr durch
direkte Messung und Umrechung auf Normalbe-
dingungen

RS = durch Berechnung aus den HKz-Gehalten von

BEintrittsges (Np) und Austrittsgas (MNz);
RS = Ng / H»
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verbrauchtes Kohiermonex id
verbrauchter YHasserstoff
gebilidetes Kethan
gebildetes Kohlendiox id

(CO+Hp)-Umsatz in % von I

(CQ+Hy)-Umsatz zu Hethan,
ausgedrickt in % des ins-
gesamt verbr. (CO+H;)

Ausbeute an KY (CHjp)n
(ohne CHg) in g/im3 ein-
gesetzten Synthessgases

Cé - B ocg
Hz « R - Hz
R+ CHg «B =CHa - 8

R« €Oz ~ COp

. axtb
U = I - ioo

4 ¢ .
MY = atb * loo

A=0,893 {(§a+b -4 (2¢ + q)

Anmerkuncen zu einigen Zeichenerklidrungen

B

- Hird in dem durch Orsatenalyse gefundenen $-Cehalt

@n CzHzq.z eine gréBere C-Zahl eals 1,05 ermittelt,
so mub dicces Volumen auf “Reinmethan® mit dem

Faktor B umgerechnet werden. Fir B gilt dabei fol-

gende Regel:

C-Zahl 1,00 - 1,05
C-Zahl 1,65 = 1,15
C-Zahl > 1,15

B=1,c
= 6,9
B = ¢,85

™

Die Ausbeute A gibt an, wieviel g KH der mittleren
Zusammensetéﬁng (Cﬁz)n (ohne CHz) Jje fim3 einge=-
setzten Synthesegases gebiidet werden. bie Aus -
beute enthilt auch diejenigen KY, die durch Hol -
Abspaltung aus sauerstoffhaitigen V ?binduﬁgeﬁ
entstanden sind. Hach der Gleichung

.

€0 + 2 Hp ——> (CHp), + HzD
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stellen 208 g (CHp). pro eingesetztem Nm3 Synthese-
gas das Maximum der Ausbeute dar. Die Synthesegas-~
zusammensetzung mud angegeben werden.

Fiir die heutige Zielsetzung reicht die Angabe der
Ausbeute allein nicht aus, sie sollte durch Auf-
schlisselung der Anteile an gebildeten Alkanen
und Alkenen sowie durch Angabe des zugleich ge-
bildeten CO0; und CHg erganzt werden. Ausbeutean-
gaben sind auf ganze Zahlen aufzurunden. ‘

In Klein- oder Kurzversuchen konnen Umsatz und
Ausbeute durch Kohlenstoffabscheidung im Reaktor
verfalscht werden.

Der Wert von A wird durch eine Rechenoperation
aus der Analyse des Abgases nach Abscheidung der
Flissigprodukte errechnet. Er sollte von Zeit zu
Zeit durch eine Bilanzierung der Flissigprodukte
und der in den Abgasen enthaltenen Produkte iiber-
priift werden.

Die Angabe des mittleren C-H-Atomverhdltnisses in
den gebildeten K¥ (ohne Methan!) ist fiir Berech-
nurgen im allgemeinen nicht erforderlich und kann
durch GC-Analyse und Kennzahlen besser ausge-

drickt werden. Fir die friheren Syntheseversuche

(CO : H; wie 1 : 2) lag r etwa zwischen 2,0 und
2,3. Berechnungsbasis fir n:

Bz(b+2dl-(a+2cl
a = {c + d)

n
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Schema FT7-Synthese Gasphase

Schema FT-Synthese Sumpfphase
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