
IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII 
DE82902341 

One Source. One Search. One Solut ion. 

DEVELOPMENT OF 
FISCHER-TROPSCH 

CATALYSTS 
PROCESS 

FOR THE 

BUNDESMINISTERIUM FUER FORSCHUNG 
TECHNOLOGIE, BONN-BAD GODESBERG 
(GERMANY, F,R,) 

UND 

JUN 1981 

U.S. Department of Commerce 
National  Technical  Information Service 



One Source.  One Search.  One Solut ion.  

P r o v i d i n g  P e r m a n e n t ,  E a s y  A c c e s s  
t o  U . S .  G o v e r n m e n t  I n f o r m a t i o n  

National Technical Information Service is the nation's 

largest repository and disseminator of government- 

initiated scientific, technical, engineering, and related 

business information. The NTIS collection includes 

almost 3,000,000 information products in a variety of 
formats: electronic download, online access, CD- 
ROM, magnetic tape, diskette, multimedia, microfiche 
and paper. 

Search the NTIS Database from 1990 forward 
NTIS has upgraded its bibliographic database system and has made all entries since 
1990 searchable on www.ntis.gov. You now have access to information on more than 
600,000 government research information products from this web site. 

Link to Full Text Documents at Government Web Sites 
Because many Government agencies have their most recent reports available on their 
own web site, we have added links directly to these reports. When available, you will 
see a link on the right side of the bibliographic screen. 

Download Publications (1997 - Present) 
NTIS can now provides the full text of reports as downioadable PDF files. This means 
that when an agency stops maintaining a report on the web, NTIS will offer a 
downloadable version. There is a nominal fee for each download for most publications. 

For more information visit our website: 

www.ntis.gov 

U,S. DEPARTMENT OF COMMERCE 
Technology Administration 
National Technical Information Service 
Springfield, VA 22161 



! 

BMFT-FB-T--8 I-i 10 

DES2 902341 

BundEsminister ium fiJr Forschung und TechnoIogie 

Forsehuzgsbericht T 81-110 

D E 8 2 9 0 2 3 4 1  
IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII[IIIIlllIIIIIIIHIIIIIIIIIIIIll 

Technologlsche Forschung und Entwieklu~ 

- Nichtntukleare Energieteehnik - 

Entwick]ung yon Katalysatoren 

fur das Fischer-Tropsch-Verfahren 

VOn 

Dr. Bernd BUsse~eier 

Dr. Carl Dieter Frohnin9 

Ruhrchemie Aktiengesellschaft 

Petrochemische und Anorganische 

Oberhausen 
For sc hun g 

Forsc hut., g s] e i te r  : 

Dr. Boy Corhil 
Pro jek t le i te r  : 

Dr. Carl Dieter Frohnina 

Juni 1981 

REPRODUCED BY: 
U,S. Department of Commerce 

National Technical Informalion Service 
Springfield, Virginia 22161 



BtRICIIISBLAII 

E 
L3 

P. 

g 

1. @Ir}~( :h- t ,~r  . . . . . . . . .  Z. ~erlcht~{rt . . . . . . . . . . . . . . .  .S'. -- Nichtnuk]eare 
BMFF-FB-T 81-I10 Ab schlu.qber~ cbt ............ Eneraietechni k 

k, litel ~s B.rtchis 

F~utw!cklung yon Y ~ t a l y s a t o r e n  f ~ r  das  F i s c h e r - T r o p s c h - V e r f a h r e n  

II 

BUsstaeier, Bernd; Frohning, Car] Dieter 

6. Ourcl~fOh'~'~r,~' InstttuUon (Jtz=.e, kdtesse) 

Ruhrchemie Aktiengesellschaft 

Postfech 13 oi 60 

i 

42oo Oberhau~en 13 

Eun~mln%steriu~ fur I'orscl~ung und Iec,hnolog[e (BMFI) 

April 198o 
7. Verier fentl(.chun~Os,."at~ 

Juni 1981 
-9- Ber.~r.kuf tr~gneF~er 

10. F~r~rung~'ennzeich:n " 
ETIO35A 
03 EIO35A/ETS5006A 

11. ~ei tenz~l  

t 6 1  

"~5. t [ ter~ [ur=ngaben 

13 

3~'.' labe|len 
37 

t%=tf=¢h 20 07 06 

5~0 ~r.n 2 
1). Jk(~Oi I ~ngm 

l o  

IF~. Zu~tzl[che Ang.'~'~n -" . . . . . . . . . . .  :" 

I L  Vorg~|'~ bsl L~i't~l, Oft, uzt~-) "" "" 

~..~urztas~mg ~tlederung s. Hin~is'e~ ...... 

Dio Studie "Stand und Entwicklungsm~glichkeiten der Fiacher-Tropsch- 

S>nthese zur Erzeugun E yon Chemiegrundstoffen und Chemierohstoffen" hat 

Ans~tze f~r die Entwicklung modifizierter Katalysatoren und Verfahren 

Eeliefert. Wie die experimentellen" Forschungs- und Entwicklungsarbeiten 

gezei~t haben, gelinF~t es, an neuentwickelten Katalysatoren unter be- 

stimmten Roaktionsbedingungen sowohl in Klein- a!s auch in Technikums- 

reaktoren bcvorzuEt kurzkettige Kohlenwasserstoffe herzustellen. Mit C 2- 

his C4-Olefinnusbeuten yon ca. 65 g pro Nm ~ eingesetzten Synthesegases 

wcrden gegen(/ber dem Stand hei der konventionell'en'FT-Synthese deutllche 

Fort~chritte erzie!t. Die Synthese sollte bevorzugt in der Gasphase 

am Fe~tbett-Katalysator im geraden Duchgang oder, bei "Anwendun E eines 

Gaskreislaufes, untor quantitativer "Abtrennun E der reaktiven Olefine 

im Kreislaufgas durchgef~hrt werden. 

~ .  ~ c ~ l ' - ~ r t e :  '" 
Kohleverfl~ssigung 
Fischer-Tropsch-Synthese 
Katalysatorentwicklung 
Kohlenmonoxid-Hydrierung 

~20. 121. ~2~ Prels 



Dieses Heft enthb, lt einen Arbeitsbericht uber ein vom Bundesministerium fiJr 

Forschung und Technologie gef0rdertes Vorhaben. 

Verantwortlich fur den Inhalt dieses Berichtes sind die Autoren. 

Das Bundesministerium for Forschung und Technologie ebernimmt keine 

Gewb/hr insbesondere fQr die Richtigkeit, die Genauigkeit und Vollst&ndigkeit 

der Angaben sowie der Beachtung privater Rechte Dritter. 

Vertneb. 

Energ~e 
~ c h -  'Phys. 

Mathemahk 
i n f o r n q a t i o n s -  6mbH ~ '  z e n t r u m  K a f l s ' - u h e  

7514 Eggenstein Leol~oldshafen 2 
]elefon 0 7247~824600101 
Telex 7826487  hze d 

Als Manuskript gedruckt. 

Pre~s: DM 3260 ~ MwS! 

Pnnted in the Federal Repubhe of Germany 

Druck: Repro-r)tenst GmbH Remparlstr. 11. 7800 Freiburg ~. Br 

ISSN 0340-7608 



Das Forschungs- und EntHicklungs-Vorhaben-ET 1o35 A wurde unter 

der Leitung yon Dr. C.D. Frohning in der Zeit veto 15. Mai 1974. 

bis zum 3!. Dezemb~r i979 bei der Ruhrchemie AG in Oberhausen 

durchgefUhrt. Es wurde veto Bundesministerium fur Forschung und .. 

Technologie gefGrdert und yon der Kernforschungsanlage JiJlich 

GmbH, Projektleitung Energieforschung, betreut, FUr die stets 

o~ute Zusam~enarbeit und alas rege Interesse an den yon uns durch- 

gefUhrten Forschungs-und Ent~Icklungs-Arbeiten bedanken wir uns 

bei 

Herrn Rin is ter ia l rat  Dr. A. Z ieg le r  

veto Bundes~inisterium fur Forschung und Technologie und bei den 

H e r r e n  

Dr. F'. O. StGcker, 

Dr. R. Holighaus und 

W. Bertram 

yon d e r  Kernfor~chungsanlage JUlich, Projektleitung Energiefor- 

schung. 

Der v,~rliegende AbschluBbericht, der die wichtigsten Versuchser- 
gebnisse umfaBt, is t  zu verstehen als ein Leitfaden fur den Ab- 

]auf des Proje~te~, fEir die dabei vollzogenen Oberlegungsn ~nd 

die real lslerten SchluBfolgerungen° BezUglich nicht ~i~e.c a u s -  

gefUhrter Einzelheiten sei auf die im Rahmen des Projektes er- 

s te l l te  Studie "Stand und Ent~icklungsmGglichkeiten der Fischer- 

Tropsch-Synthese zur Erzeugung yon Chemiegrundstoffen und Chemie- 

rohstoffen" und auf Insgesamt 9 Zwischenberichte vervHeseno 

FUr die Zusamm~narbeit bel der PrGfung von Katalysatoren in 
FlUssigphase-Reaktlonen bedanken wir uns bei der Firmenleitung 

dot Schering AG~ Bergkamen, und bel Herrn.Dr, H.J. H6bert. 



Unser besonderer Dank g i l t  

Her rn  P r o f ,  Dr.  M, Baerns 

vom Ins t i t u t  fur Technische Chemie der Ruhruniversitat Bochum fur 

die experimentelle UnterstEitzung unserer Arbeiten, fur begleiten- 

de Untersuchungen und fur zahlreiche anregende Diskussionen. 

Beratend stand uns zu Beginn unserer Arbeiten Herr Prof. Dr. 

H. K6lbel yore I ns t i t u t  fur Technische Chemie der Technischen 

Universitat Berlin zur Seite, Anregende Er~rterungen und f6rder- 

fiche Diskussionen fUhrten wir mit 

Herrn Prof. Dr. W. V ie ls t ich ,  

Herrn Dr. D, Kitzelmann 

vom I n s t i t u t  fur Physikalische Chemie dtr  Universitat Bonn, und 

Her rn  P r o f ,  Dr ,  M, Ralek 

vom I n s t i t u t  fur Technische Chemie der Technischen Universitat 

Berl in. 



- 5 -  

I n h a I t s U b e r s i c h t  

Zusammenfassung Seite 

. 

. 

. 

3.1  

3 .2  

. 

. 

5 .1  

5 . 1 . 1  

5 . 1 . 2  

5 . 1 . 3  

5 .2  

5 . 2 . 1  

5 . 2 . 1 . 1  

5 . 2 . 1 . 2  

5 . 2 . 1 . 3  

5 . 2 . 2  

5.3 

6 .  

7. 

. 

Einleitung und Aufgabenstellung -Stand der 

Tnermodynami sche Grund]  agen 

Tec hn i k 

M~glichkeiten zur Reaktionssteuerung 

Katalysatoren ~ 

Reaktionsbedingungen 

AIlgemeine Arbeits~eise und Ablauf des Projektes 

Vet suc h~er gebn i~-se. 

Einf!u8 de~ Katalysators 
°, 

Zusa~mansetzung 

H e r s t e ] ] u n g  

Vorbehandiung 

EinfluB der Betriebs~,eise 

Gas pha se-Ver fa hr en 

AI Igemeines 

Fahr~leise mit Gaskreislauf 

FahrHeise im geraden Durchgang 
FI U ssi gphase-Ver fahren 

EinfIuB tier Reaktlonsparameter 

Stand der Entwicklung aus heutiger Sicht 

M~gIichkeiten zur Steigerung der Olef in-Selekt iv i t~t  

Reaktionstechnische Berec hungen 

Li tera~urangaben 

6 

. 

17 

17 

24 

27 

39 

39 

39 

43 

58 

69 

69 

69 

72 

83 

88 

94 

l o 3  

Iii 

125 

9. Anl agen 



- 6 - 

, Einleitun 9 und Aufgabenstellunq -_Stand der TechniRl) 

Die Arbeiten Franz Fischers und seiner Mitarbeiter am 

Kaiser-Wilhelm-Institut f~ir Kohlenforschung in MUlheim 

fEihrten im Jahre 1925 zur direkten Synthese erdblahnlicher 

Kohlen~.asserstoff-Gemische aus Synthesegas an Eisen- 

Katalysatoren. Des yon den Erfindern zunachst "Erd~l- 

synthese" und sparer ausdrUcklich "Benzinsynthese" ge- 

nannte Verfahren hatte damals die bevorzugte Erzeugung von 

Kraftstoffen (Benzin und DieseldI) aus Kohle zum Zie].  Im 

Zuge der raschen technischen Weiterentwicklung der 

Synthese wurden neben den in Deutschland bis 1945 er- 

r ichteten FT-Anlagen - geplante Kapazitat 740.000 jato 

Prim~rprodukte - ~m Ausland (Frankreich, Japan, 

Handschurei) yon der Ruhrchemie AG l izenzierte FT-Anlagen 

e r r i ch te t ,  die in der Arbeitsweise den deutschen Anlagen 

entsprachen und die eine Gesamt-Produktionskapazitat von 

340.000 jato Primarprodukte auf~iesen. 

Nach der weitgehenden Zerstbrung der deutschen Fischer- 

Tropsch-Anlagen wahrend des Krieges und der wechselvollen 

Jahre nach Kriegsende erreichte die Erzeugung yon 

FT-Produkten in der Bundesrepublik nur noch maximal 61.5oo 

ja to .  Der in den fUnfziger Jahren einsetzende allgemeine 

Strukturwandel yon der Koh]e zum Erd~l fdhrte dazu, dab 

Innerhalb weniger Jahre der ursprbnglich dominierende 

Anteii der K~hle am Rohstoffverbrauch f~r die Chemie 

zugunsten ~es Erd~Is auf unter lo % zurUckging. Als 1962 

Rohbenzin aus Erda1 zum gleichen Warmepreis wie Steinkohle 

angebeten wurde und die staatl iche UnterstUtzung fur 

FT-Benzin f o r t f i e l ,  muBte aus wirtschaft l ichen Oberlegun- 

gen auch die le tz te FT-AnIage in der Bundesrepublik (bei 

den Chemischen Werken Bergkamen) s t i l l ge l eg t  warden, 

Zur Zeit produziert die einzige Fischer-Tropsch-Anlage der 

Welt in SUdafrika (Sasolburg). Sie wurde 1951 fur eine 

Produktion yon ~33.ooo jato Prlmarprodukte geplant, 1955 

~n Betr~eb genommen, erre|chte zweJ Jahre sparer die ge- 



- 7  - 

plante Leistung und steigerte sie im Jahre 1966 auf 

24o.eoo jato. DaB, das traditionsreiche FT-Verfabren in 

diesem Lande $~irtschaftlich angevJandt werden kanno hat 

z~Yei GrUnde. Einmal verfUgt die Republik SUdafrika Uber 

grebe Mengen auBergev~hnlicb kostengUnstig zu f{~rdernder 

Koble, und zum z~eiten mbchte der politische AuBenseiter 

SUdafrika weitgehend unabh~ngig yen teuren Erd~l-!mporten 
sein. Die Reaktionsbedingungen end die Produktspektren der 

beiden zur Zeit unter Verwendung yon Fe-Katalysatoren nach . 
dem Gasphase-Festbett-Verfahren (ARGE, d.h., Arbeitsgeo 

meinschaft Ruhrchemie-Lurgi) und nach de~ Flugstaub-Ver- 

fahren (Kellogg bz~. Synthol) groBtecbniscb betriebenen 

Verfahren sind in Tab. 1 zusammengestellt. 

Tabelle I:  Reaktionsbedingungen und Produktspektren groB- 
technischer betriebener FT-Verfahren 

Proze~ 

Temperatur oc 
Dr uc k bar 
H 2/CO-VerhEI tnis 

Produktspektrum Ge~.-% 
Gesamt 

C1 
C2 
C3 
C4 
CC5 "Cll 

12 "CP.o 

C~ohol e, Ketone 
S~uren 

7,8 
3,2 
6,1 
4,9 

24,8 
14,7 
36,2 
2,3 

ARGE 

220 - 24o 
26 

1,7 : i 

Kellogg bzw. 
Synthol 

320 - 340 
22 

5 : 1  

GeH.-% 
Olefine 

m 

23 
64 
51 
50 
40 
15 

GeH.-% 
Gesamt 

13,1 
lo,2 
16,2 
13,2 
33,4 
5,1 

7,8 
1,o 

Ge,~. -% 
Olefine 

43 
79 
76 
7o 
6o 

Gesamtausbeute (g/Nm 3) c a .  14o ca. 165 
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Da sich das FT-Verfahren in SUdafrika technisch und 

wi r tschaf t l i ch  bew~hrt hat, wurde eine zweite 

F1ugstaub-Anlage mit einer Kapazitat yon ca. 2,1 Mio jato 

Prim~rprodukten p ro jek t ie r t ,  d ie ,nach Inbetriebnahme 

Anfang der achtziger Jahre, 45 - 60 Prozent des im Lande 

zu erwarte;Iden Treibstoffverbrauchs decken wird. 

Nach der weltweiten Erd~Ikrise im Herbst 1973, die die 

starke Abhangigkeit der Industrie yon Erdblimporten sowohl 

fur die Energieerzeugung als auch fur die Herstellung 

petrochemischer Rohstoffe aufgezeigt hat, rUckte die Kohle 

als fossi le KohlenstoffqueI1e fur die Chemie wieder in den 

Vordergrund. Dabei sind aus heutiger Sicht die Vorausset- 

zungen fur die wir tschaft l iche Herstellung fIUssiger 

Energietr~ger oder Motorkraftstoffe aus Kohle nach uem 

jeweils erreichten Stand der Technik noch nicht gegeb.en. 

Nur eine Modifizierung-in der ~Veise, dab anstelle eines 

breiten Produktspektrums (siehe Tab. 1) kurzkettige 

Kohlenwasserstoffe mit einem Anteil yon mindestens 50 bis 

55 % an C 2- bis C4-Olefinen gebildet werden, wUrde einen 

kostendeckenden Betrieb erm~glichen. Eine Beschrankung auf 

Ethylen als einzigem Syntheseprodukt i s t  -obgleich aus 

naheliegenden GrUnden wUnschenswert - nicht unbedingt 

erford=,rl ich. Es ~,[irde ausreichen, wenn die C 2- bis 

C4-Olefine im Verh~Itnis des jeweiligen Bedarfs 

bergestel l t  werden k~nnten, wobei die M~Jglichkeit zur 

bevorzugten wahlweisen Herstellung yon Ethylen oder 
Propylen besonders a t t rak t i v  w~re. 

Die Suche nach erfolgversprechenden Wegen zur Verbesserung 

tier aus wirtschaft l ichen GrUnden erforderlichen bohen 

Se|ekt iv i ta t  der Umsetzung zu Olefinen ist nach heutiger 

Auffassung auf die Weiterentwicklung tier Katalysatoren und 

auf ihre optimale Abstimmung auf das Syntheseverfahren 

auszurichten, Dies belegen die folgenden Oberlegungen zur 

Thermodynamik und zu den reaktionskinetischen Grundlagen 

tier FT-Reaktion, die auch im Hinblick auf eine Katalysa- 
torentwicklung d isku t ie r t  werden. 
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. Thermodynamische Grundla~en 2) 

Bei der klassischen FT-Synthese an Katalysatoren auf Basis 

yon Kobalt oder Eisen entstehen in erster Linie ges~tt igte 

und unges~ttigte al iphat ische Kohlenwasserstoffe yon 

Methan bis zu hochschmelzenden Paraff inen. Die Grundreak- 

t ion  di.~ser Synthese, wie sie in erster Linie"an 

Kobaltkatalysatoren ab l~uf t ,  i s t  in Gleichung ( l i  

wiedergegeben: 

CO + 2 H 2 ~' "i-c.2-) + Hzo 6H R = - 39,4 kcal ( I )  

(227°C, n-Hex an) 

Die Wassergaskonvertierung (2) s t e l l t  eine Sekundarreaktion 

zwischen dem nach Gleichung (1) gebildeten Reakt~onswasser 

und dem im Synthesegas vorhandenen Kohlenmonoxid dar, 

CO + H20 ; ' CO 2 + H 2 ~H R = - 9~5 kcal (2) 

(227°C) 

so dab aus der Kombination der beiden Gleichungen die 

Bruttoumsatzbeziehung (3) fur die in dieser Form bevorzugt 

an Fe-Katalysatoren ablaufende Synthese r e s u l t i e r t :  

2 CO + H 2 - ' ( - C H 2 - )  + CO 2 ~H R = - 48,9 kcal (3) 

(227o C, n-Hex an ) 

Bei schneller und vol ls t~ndiger  Einstel lung des ther-  

modynamischen Gleichgewichts zwischen Kohlenmonoxid und 

Wasserstoff am Katalysator sol l ten als stark begEJnstigte 

Reaktionsprodukte Methan und Wasser (Gleichung (5)) neben 

Kohlendioxid sowie elementarem Kohlenstoff  als Folge der .. 

Boudouard-Reaktion (Gleichung (4))  gebi ldet warden: 

2 CO - ' C + CO 2 

CO + 3 H Z <-----= CH 4 + H20 

H R = - 3Z kcal 

(227Oc) 

~H R = -  51,3 kcal 

(227Oc) 

( 4 )  

c5) 
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Abb. 1 veranschaulicht d~e Konkurrenz dieser Haupt- und 
Nebenreaktionen anhand der Abh~ngigkeit des thermodyna- 

misch~n Potentials A G yon der Temperatur. So sind im 
~esamten Temperaturbereicb der Synthese (ca. 200 -4oooc) 

die Bildung yon Methan und der Zerfa11 yon Kohlenmonoxid 

thermodynamisch eindeutig gegenUber der gewUnschten 

Hauptreaktion bevorzugt. 

Abb. I:  Freie Enthalpie ~ G der Synthesereaktion (1) (je 
g-Atom C bei. Hexan-Bildung) und der konkurrieren- 

den Nebenreaktionen (2), (4) und (5) 2) 

d~ 

,,~ 
I 

t ~  

O 

Io 
o. 

- qo 

- 2o 

Re~tlone~ 

(2) 

C5) 

- 3 o  

I ,! q ! .! 
0 200 400 600 800 

Tesper~tur °C 

Wie Berechnungen der thermodynamischep Simultangleichge- 

gewichte zeigen, sollten sowohl bei Variation der Reak- 

tionstemperatur, des Druckes als auch der Synthesegas- 
zusammensetzung im Gleichgewicht praktisch keine Paraffine 

(auBer Methan} und keine Olefine auftreten. 
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Da sich bei tier Kohlenuasserstoffsyntbese nach Fischer- 

Tropsch das thermodynamische Gleichget:Hcht jedoch nut 

langsam e ins te l l t ,  er~ffnet sich die MSglichkeit, mit 

Hilfe einer: kinetischen Reaktionssteuerung das Produkt- 

spektrum in Richtung auf eine bevorzugte Bildung yon 

ges~ttigted oder unges~ttigten Kohlen~asserstoffen im 

Gas-, Benzin-, Dieselkraf tstof f -  oder ~'achsbereicb zu 

verschieben. Katalysatoren sind hierzu das Mittel der 

Wah l .  

Die Hohl eleganteste MSglichkeit zur Selektivit~tssteue- 

rung w~re sicherlich eine Beeinflussung des Prim~rschrit- 

tes und der nachfolgenden Wachstumsschritte an der 

Katalysatoroberfl~che. Die hierfUr erforderliche Voraus ..... 

setzung, n~mlich die Kenntnis des Reaktionsmechanismus, 

is t  jedocb nicht gegeben, oder, einschrankend, es ist  

bislang keiner der diskutierten Mechanis~en fEir die 
Deutung al ler Befunde ausreichend gesichert. 

FUr die Prim~rschritte der Chemisorption yon Wasserstoff 

und Kohienmonoxid an der Oberfl~Eche FT-syntheseaktiver 

Katalysatoren sind folgende Feststellungen yon Bedeutung: 

Wasserstoff ~ird dissoziativ chemisorbiert, und zwar vor- 

wiegend an den metaIlischen oder metalloiden Zentren der 

Kataly~-atoroberfl~che. FUr die Chemisorption des Koblen- 

monoxids ist  das Bild weniger Ubersicbtlich, was so~obl 

die Art des Vorganges als auch den Zustand des Kohlen- 

• monoxid-MolekUls am Katalysator b e t r i f f t .  Z$~ischen den 

Chemisorptionsw~rmen fUh Kohlenmonoxid und der Synthese- 

ak t l v i t~ t  scheint eine Korrelation zu bestehen: und die 

Chemisorptions~x~rme fur Synthesegas is t  stets h~her als 

die Summe der Chemisorptionsw~rmen der Einzelkomponenten 

Wasserstoff oder Kohlenmonoxid, was e i n e n  Hin~eis auf die 

Bildung eines Prim~rkomplexes dars te l l t .  Kohlenmonoxid is~ 

wahrscheinlich Uber des C-Atom in gestreckter, l inearer 

Form an das Obergangsmetall gebunden, jedoch kann eine 

Olssoziatlon in Kohlenstoff und einen Metall=Sauerstoff- 
f 

Oberfl~chenkomplex ebenso wie ein mehrfacb koordinierter 
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Metal1-Carbonyl-Komplex nicht ausgeschlossen werden. Im 

wesentlichen werden drei Mechanismen fur Primer- und 

Folgeschritte der FT-Synthese d isku t ie r t :  

- d e r  "Carbid" Mechanismus nach Fischer/ 

Tropsc h/Ponec 3) 

- d e r  "Karlsruher" r4echanismus nach 

Pichler/Schulz/Zein EI Deen 4) 

- d e r  "Berl iner" Mechenlsmus nach Anderson/ 

Storch/K~Ibel 5) 

Im folgenden ~erden die drei Mechanismen schematisch dar- 

gesteI | t  und kurz erI~utert :  

Der Carbid-Mechanis~us beinhaltet den intermedi~ren Zer- 

fa l l  des chemisorblerten Kohlenmonoxids zu reaktivem 

Kohienstoff -w ie  bereits 1926 yon Fischer und Tropsch 

.vorgeschIagen - und die Hydrierung des als Carbid ange- 

nommenen Kohlenstoff-Zwischenproduktes zu Methylen, er- 

g~nzt dutch eine CO-Insertion in das carbenahnliche 

Zwischenprodukt. Diese Umsetzung fUhrt nach dem hier an- 

gegebenen Schema zu-elnem Vierzentren-Komplex mit wachs- 

tumsfahigem Obergangszustand (Abb. 2}° Damit besteht eine 

Analogie zu dem yon Pichler, Schulz und Zein El Deen vor- 

geschlagenen Weg (Abb. 3), nach dem ein Methylen- oder 

l~ethyl -Re st n i t  einem am Katalysator als Carbonyl gebun- 

denen CO-MolekUl reagiert ,  wobei zwischenzeitlich eine 

Meta]l-Sauerstoff-Bindung im W~chstumsschritt a u f t r i t t .  

AIs letztes Modell sei das yon Anderson, Storch und KiJl- 

bel erw~hnt, d~s yon einem enolischen Prim~rkomplex aus- 

geht, aus dem durch Kondensations- und Hydrierschrit te 
die Produkte entstehen (Abb. 4). 
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Je nach Betrachtungsweise lassen sich experimentelle Be- 

funde dem einem oder anderen Weg zuordnen, ohne dais elne 

def in i t ive Entscheidung zugunsten einer der Annahmen mdg- 

l ich i s t .  Ans~tze fur die gezielte Entwicklung selektiver 

Katalysatoren sind aus diesen Betrachtungen nicht abzu- 
le i ten. 

FUr die angestrebte Steigerung der Selekt ivi tat dutch 

Modifizierung der FT-Synthese sind pr inzipiel l  zwei Wege 
vor stel I bar: 

- d i e  Ermittlung optimaler Reaktions- 

bedingungen, 

- d i e  Entwicklung von Katalysatoren mit 
L . . . .  

ausgepragter Selekt iv i tat .  

Die umfangreiche Literatur uber die FT-Synthese enthalt. 

eine Anzahl yon Hin~eisen, auf welche Weise bis zu einem 

gewissen AusmaB durch reaktionstechnische MaI~nahmen alas 

Produktspektrum eingegrenzt oder sein Schwerpunkt verla- 

gert werden kann. Die bevorzugte Erzeugung yon Ethylen 

und Propylen kann jedoch durch reaktionstechnische MaB- 

nahm~n allein nicht erreicht werden, so dab die Hauptauf- 

gabe in der Entwicklung eines selektiven, leistungsfahi- 

gen Katalysators besteht, der - unter Einbeziehung der 

bekannten M~glichkeiten zur Reaktionslenkung - d i e  Ein- 

grenzung des Produktspektrums und die UnterdrUckung uner- 

wUr, schter Nebenreaktionen er~dglicht. 
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3. 

3, i  

H~lichkeiten zur Reaktionss,teueruq9 

! 

Katal~s~toren 
i 

Y 
Als Katalysator~n fur die FT-Synthese haben sich bisher 

Eis~n, K~balt, t(ickel oder Ruthenlum -Metalle der 

8. Gruppe des Periodensystems der El emente - be~hrt. Sie 

verfUgen Uber nut teil~eise gefUllte d-Orbitale und las- 

sen sich unter Synthesebedingungen mit ~asserstoff oder 

Kohlenmonoxid in elne niedere, meist metallische oder 

carbidische Oxidationsstufe UberfUhren. In diesem elek- 

tronischen Zustand sind die katalytisch aktiven Hetall- 

phasen in der Lage, mit dem Synthesegas in WechseIwir- 

kung zu treten und die Komponenten des.Synthesegases zu 

adsorbieren bz~,;, zu chemisorbieren. 

Abb. 5 zeigt deP, typischen Verlauf der Adsorptionsiso- 

bar~n, die das adsorblerte Gasvolumen yon Kohlenmonoxid 

und Wesserstoff als Funktion der Temperatur darste l l t :  

Abb. 5: Adsorptionsisobare (schematisch), adsorbier- 

tes Gasvolumen als Funktion der•Temperatur6) 
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In Abb. 5 beschreibt der l inke Ast der Kurve den Bereich 

tier physikalischen Adsorption mit negativem Temperatur- 

koeff iz ienten. Ab einer bestimmten Temperatur wechselt der 

Temperaturkoeffizient sein Vorzeichen und die Chemiesorp- 

t ion setzt ein. Dieser Temperaturbereicn, in dem es zu 

einer Uberlagerung yon physikalsicher Adsorption und Che' 

misorption kommt, f~11t mit dem Beginn der Fischer- 

Tropsch-Reaktion am Katalysator zusammen. 

Wie Untersuchungen an Kobalt- und Eisenkatalysatoren 

zeigen, adsorbiert der Katalystor bevorzugt Kohlenmonoxid, 

und zwar etwa das dreifache Volumen des Wasserstoffs. Da- 

rauf beruht in der. Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung (6) 

die umgekehrte Proportional i ta t  zwischen der Reaktionsge- 

schwindigkeit und dem CO-Partialdruck. 

plli 

dco H 2 
= I( ° 

d t pn CO 
(6) 

Der fur den Gesamtvorgang geschwindigkeitsbestimmende 

Schr i t t  besteht wahrscheinlich darin, dab der schwacher 

adsorbierte Wasserstoff mit an der Oberflache haftendem 
CO weiterreagiert .  

Es i st deshalb yon besonderem Interesse zu ermitteln; 

welche Metalle ausgepragte Sorptionseigenschaften fur die 

Komponenten des Synthesegases aufweisen und damit als Ka- 

talysatoren oder Katalysatorbestandteile in Frage kommen. 

Wie aus quantenmechanischen Rechnungen (Ansatze tier Ex- 

tended-HUcke1-Theorle, vereinfachende Annahme yon Ober- 

f1~chenatomen) - d i e  dutch Sorptionsmessungen bestatigt 

wurden - hervorgeht, verandert sich die maximale Bindungs- 

erergie yon CO und H 2 an den l)bergangsmetallen der ersten 

Reihe des Periodensystems der Elemente wie in Abb. 3 dar° 
gesteI 1 t :  
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Abb. 6: Maxlmale Bindungsenergien yon ~Iasserstoff und 

Kohlenmonoxid an den Obevgangsmetallen der ersten 

Reihe des Periodensystems'der El emente7,8) 
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Man erkennt, dab bei den f~r die Fischer-Tr'opsch-Synthese 

aktiven E]ementen Nickel, Kobalt und Eisen in dieser 

Reihenfolge so~vohl die Bindungsenergie zu~ II Z als auch 

zum CO zunimmt. Es ist  bekannt, dab tier OlefJngehalt der 

an diesen Kata]ysatoren bei der Synthese gebildeten 

Kohlenwasserstoffen in gleicher Reihenfolge ansteigt, 

Fo lo t  ~an der Annahme, dab eine hohe Bindungsenergte von 

W.asserstof~ und Kohlen~onoxid an dem katalytisch aktiven 

Metal] eine HaBzah] fur die Leistungsf~higkeit als Rata- 

lysator im Sinne der Zielsetzung dars te l l t ,  so sol l te das 

Mangan dem Eisen ilberlegen s e i n . . :  
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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- 

ringfUgige Aktivierung des molekularen 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- 

iniJgen, als Promotoren geeignet. 

Untersuchungen Uber den EinfluI3 derRaumgeschwindigkeit 

des Synthesegases und Messungen der Umsetzung zuge- 

speister C-Tracer-Olefine zeigten, da5 bei der FT- 

Synthese an Kohalt- und Eisenkatalysatoren primar prak- 

t isch ausschlieI31ichd.-Olefine entstehen, die aufgrund 

ihrer Reaktivi tat durch Hydrierungs-, Aufbau-, Spalt~ngs- 

oder Isomerisierungsreaktionen in Sekundarprodukte Uber- 

f(Jhrt werden. Die schnellste Olefinreaktion ist dabei die 

Hydrierung, wobei die Hydriergeschwindigkeit im al lge- 

meinen mit dem Mo]ekulargewicht der Olefine ansteigt. 

Eine SondersteIlung unter den gebildeten Produkten nimmt 

alas Ethylen ein, das sich durch seine Reaktionsfreudig- 

kei t  auszeichnet und das reaktivste Olefin da rs te I I t .  Um 

die obengenannte Nebenreaktion zu unterdrUcken, soil ten 

modif izierte FT-Katalsatoren daher keine hydrieraktiven 

Komponenten, wie z.B. Kobalt oder Nickel, enthalten. Er- 

folgversprechend scheint daher die Entwick|ung yon Kata- 

lysator-Systemen auf Basis yon Eisen, Mangan, Chrom, Vana- 
din oder Titan. 

Eine weitere Mdglichkeit, das Produktspektrum in die ge- 

wUnschte Richtung zu verschieben, besteht darin, durch Zu- 

satz energetisch wirkender Promotoren das Grundmetal] 

elektronisch so zu verandern, dab seine Selekt iv i ta t  

weiter verbessert wird. In diesem Sinne werden A lka l i -  

sa]ze seit  Jahrzehnten mit Erfo]g bei verschiedenen Syn- 

thesen eingesetzto GehaIte von 0,2 bis 1% K2C03" bezogen 

auf Eisen, bewi.rken elne VergroBerung tier CO-Chemisnrp- 

tionsw~rme um 1oo % und zug~eich elne Erh~Jhung der ad- 
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sorbierten CO-M@nge. Paralle1 dazu gehen das chemisorbier- 

te Volumen und die Sorptions~rme des Wasserstoffs zu- 

riick. Die sich daraus ergebenden Wirkungen ~erden kurz 

zusammengefaBt : 

b) 

die ReaktionsgeschwindJgkeit der CO-ver- 

brauchenden Reaktionen -v}ie Synthese, 

Konvertierung und Boudouard-Reaktion - 

s te igt ,  

Kettenstart und Ketten~achstum werden be- 

schleunigt, 

c )  die Methanbildung ~ird zurUckgedr~ngt, 

d) tier Olefingebalt der ~Reaktionsprodukte 

wird er h~ht. 

Die aus Punkte b) resuitierende Verschiebung der Produkt- 
verteiIung in Richtung auf h~hermolekulare Verbindungen 

kann m~glicherweise durch Promotoren, die primar ent- 

standene langkettigen Kohlen~asserstoffe spalten, kom- 

pensiert ~erden. Es ist  bekannt, dab beispielsweise dur.ch 

Zusatz yon Kieselgur zu Eisenkatalysatoren das Produkt- 

spektrum in Richtung niedermolekularer Kohlen~asserstoffe 

verschoben werden kann. Im selben Sinne sollten sich 

spaltaktive Tr~germaterialien - Aluminiumoxide, Alumosi- 

l ikate oder Nolekularsiebe - v o r t e i l h a f t  auf die Produkt- 

zusammensetzung aus~irken, zumal solche Tr~ger zus~tz- 

1ich noch die Ausbildung yon Gitterst6rungen tier aktiven 

Ko~ponenten begUnstigen, das katalytlsch aktlve Metall 

auf eine groBe Oberfl~che verteilen und die Tendenz zur 

Rekr ista l l isat ion vermindern. 
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l~eben der Katalysator-Grundzusammensetzung aus im a ! l -  

meinen in oxidischer Form vorliegenden Metallen und neben 

dam Einf|uB energetisch und strukturel l  wirkender Promo- 

torah ist die Schaffung syntheseaktiver Phasen des Ober- 

gangsmetalls yon ausschlaggebener Bedeutung fur die Nut- 

zum der Selekt iv i t~ t  und fur die Lebensdauer des Kataly- 

setors. FUr jedes Katalysatorsystem mUssen die optimalen 

Reduktions- und Formierungsbedingungen gesondert ermit- 

t e l t  warden. Je nach Herstellungart und Zusammensetzung 

des Katalysators sind die Systeme mit Wasserstoff, Kohlen- 

monoxid oder Synthesegas zu akt!vieren. So kommt es im 

Zuge dieser Formierungsphase z.B. beim Eisen zur Ausbil- 

dung der aktiven Phasen yon Magnetit, metallischem Eisen 
und Eisencarbiden. 

Bei der Suche-n~ch .neuen, selektiv wirkenden Metall- 

phasen, beispielsweise Einlagerungsstrukturen mit Me- 

ta l lo iden,  kann man sich die bereits vorhandenen Erfah- 

rungen h ins icht l ich ihrer Selekt iv i ta t  fur die Bi|dung 

f lussiger und fester Kohlenwasserstofe zunutze machen. 

Metallphasen, die die Bilclung |angkettiger Kohlenwasser- 

stoffe begUnstigen, miJi~ten demnach durch solche ersetzt 

~.erden, die Kettenwachstumsschritte unterdrcicken und die 

Desorption kurzkettiger Fragmente ermoglichen. 

Von EinfluB auf die Selekt iv i ta t  der Reaktion sol l te mit 

Sicherheit auch die GriJSe der inneren Katalysatorober- 
flache, die Konzentration tier aktiven Zentren euf ihr so- 

wie Porenstruktur und Porengr~Senverteilung sein. 

Wie bereits ausgefiJhrt wurde, kommt der Entwicklung eines 

selekt iv ~irkenden Katalysators zur Synthese gasformiger 

Olefine die Hauptbedeutung zu. Zusatzlich mdssen die 

Reaktionsbedingungen so auf den Kata|ysator abgestimmt 

warden, dab dessen Wirksan.keit nicht beeintracht igt ,  

sondern ~eiter verstarkt wird. Besondere Aufmerksamkeit 

muB der Tatsache geschenkt warden, dab die gebildeten 

Olefine im allgemeinen Primarprodukte tier Synthese dar- 
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stelIen und nur im untergeordneten MaBe -wenn aUch ther-  

mod vnamisch m~glich -. dutch Spaltung berei ts  gebildeteter 

Paraffine entsteheno Der im folgenden d iskut ier te  EinfluB 

der verscbiedenen Betri~b.~varizb]e,1 auf den ~uBerst kom- 
I 

plexenlReaktionsablauf ~ird als weitere M~glichkeit zur 

kinetiscben Reaktionslenkung betrachtet,  
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3.2 R.eaktionsbedingungen 

Mit steigender Temperatur wachsen dye Geschwindigkeit und 

die Raum-Zeit-Ausbeute a11er betei l igten Haupt-und Ne- 

benreaktionen sta•k an, und gleichzei t ig wird, wie ther- 

modynamischen G!eichgewichtsberechungen zu entnehmen i s t ,  

die Bildung kurzkettiger Produkte begUnstigt. Durch das 

entstehen yon Methan als weniger wertvoller Kohlenwasser 

s to f f  und der ebenfalls begUnstigten Bildung yon elemen- 

tarem Kohlenstoff iJber die Boudouard-Reaktion (4) ist  der 

Temperatur nach oben allerdings eine Grenze gesetzt. Reak- 

tionstemperaturen von 300 bis 4coo C sollten zwar die Ole- 

finbildung unterstiJtzen, be.~irken gleichzeit ig jedoch, dab 

- zumindest an Eisenkatalysatoren - das primar gebildete 

Reaktion~wasser praktisch quanti tat iv mit dem CO des 

Synthesegases unter Bildung von Kohlendioxid abreagiert. 

Dieser Mehrverbrauch an Kohlenmonoxid muB zur Erzielung 

m~glichst hoher Ausbeuten (theoretisch maximal 208,5 g 

Kohlenwasserstoffe pro Nm3 eingesetzten Synthesegases} 

durch ein entsprechendes Angebot an Kohlenmonoxid im 

Eintr i t tsgas BeriJcksichtigung finden. 

Reaktionsgeschwindigkeit und Umsatz steigen an Eisenka- 

talysatoren mit zunehmendem Druck nahezu l inear an, wobei 

sich das mi t t lere Molekulargewicht der Produkte erhbht 

und der Olef inantei l  geringfUgio absinkt. Der Druckerho- 

hung ist  jedoch durch die Carbonylbildung der Katalysa- 

tormet~lle eine Grenze gesetzt. An Eisenkatalystoren 

so l l te  ein Druck zwischen lo und 20 bar - je nach Synthe- 

segaszusammensetzung - optimal sein. 

Eine exakte Einstellung des Partialdruckverbaltnisses 

yon CO und H~ im Synthesegas ist  f l i t  die Reaktionslenkung 
tier modifizierten FT-Reakt|on yon wesentlicher Bedeutung. 

5o muB aus thermodynamischen GrUnden zur Erzielung hoher 

Olef inselekt iv i t~ten mit CO-reichen Gasen gearbeitet wer- 

den, was jedach die Gefahr einer bevorzugten Bildung yon 
Kohl~nstoff und Kohlendioxid zur Folge hat. Da mit s te l -  
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gendem Wasserstoff- und fallendem Kohlenmonoxid-Partial- 
druck die Umsatzgeschwindigkeit der Syntbese steigt und 

gleichzeit ig h~ufig der Gehalt an unges~ttlgten Verbin- 
dungen abnimmt, muB der neuen Zielsetzung entsprechend 

fur jeden Katalysator die gUnstigste Synthesegaszusammen- 

setzung er'mittelt werden. 
t 

Eine ErhiSl~ung der Raumgesch,~indigk.e.it bz~.. eine VerkiJr- 

zung der Verweilzeit vermindert das AusmaB der mit ge- 

ringerer Geschwindigkeit an der Katalysatoroberfl~che 

ablaufendea Reaktionen. Zu diesen gehiSren z.B. die Hy- 

drierung der als Prim~rprodukte gebildeten O1efine sowie 

Ketten~achstums- und Spaltreaktionen. Daher sollte diese 
MaBnahme eine Steigerung der Olefinausbeute und eine Er- 

h~hang des Anteils kurzkettiger Verbiadungen be~irken. 

Als technische M~glichkeiten zur Steigerung tier Raumge- 

schwindigkeit dienen die Unterteilung tier" Synthese ° in 

mehrere Zonen oder die KreislauffUhrung des Synthesegases, 

wobei dem Frischgas bestimmte Ant~ile des yon Reaktiens- 

produkten ganz oder teilweise befreiten Reaktionsgases 

zugemischt ~erden, Durch die mehrmalige schnelle FEihrung 

der Reaktanden Eiber den Katalysator und die damlt ver- 

bundene VerkiJrzung de~ mittleren Ver~eilzeit l~Bt sich 

auch noch die sekund~re CO-Konvertierung unterdrUcken 

und neben einer glelchm~Bigen H~rmeabfuhr und damit bes- 

seren Ausnutzung des Katalysators die auf das Frischgas 
bezogene Ausbeute an ~ertvolleren Kohlen~asserstoffen ver- 

bessern. 

In Abb. 7 v.lrd noch elnmal der EinflulS der diskutierten 

Proze~vari~blen auf die Produktzusammensetzung In Anleh- 

hung an Aslnger zusammengest~llt und durch einige ,eitere 

Reaktlonsparameter. die yon EinfluB6uf den Re=ktionsabo 

lauf sein sollten, erg~:nzto 
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Abb, 7: EinfluB der ProzeI3variablen auf die Produkt- 
zusammensetzung9 ) 
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.4. Allgemeine Arbeits~eise und Ablauf des Projektes 

Die AusprUfung der Katalysatoren erfolgte in vier Stufen, 
Hobei in den beiden ersten Stufen eine Voraus~ahl end Aus- 
sonderung ~.-~nig geelgneter Systeme erfolgte° Die grund- 
s~tzlich geeigneten Kataiysatoren uurden danach in. gr~- 

Beren Reaktoren unter verschiedenen Gesichtspunkten ge- 
testet .  

1. Stufe: DTA-Messungen und drucklose Laborversuche 

2. Stufe: Kurzzeitversuche in Kleinstreaktoren 

3. Stufe: Versuche in K1einreaktoren 

4. Stufe: Langzeitversuche in Technikumsreaktoren 

Anhand Yon DTA-Messungen (Differentia1-Thermo-Analyse) 

konnte eine erste Voraus~:ahl unter den Katalysatoren ge- 

troffen ~erden. Katalysatoren, die sich erst oberhalb 

55o°C reduzieren l ieBen, ~.urden als technisch ungeeignet 
ver~orfen. Katalysatorsysteme, die bei der Beaufschla- 

gung mit CO/H2-Mischungen keine merklichen thermischen 
Effekte zeigten, ervHesen sich auch unter $ynthes~bedin- 
gungen in Labor- und Kleinstreaktoren haufig aIs inakt iv.  
Umge~ehrt i s t  es jedoch mSglich, dab positive thermische 
Effekte sowohl auf Synthesegas-Umsatz als auch auf stark 
exotherIae Chemisorptions~.~rmen in vergleichbarer Gr~: 

Benordnung zurUckzufUhren sind. Ein Tail der als synthese- 

aktlv eingestuften Katalysatoren zeigte in den nachfol- 
genden Kurzzeitversuchen geringe FT-Aktivi t~t.  

Die u n t e r s c h i e d l i c h  zusammengesetzten und nach ve rsch ie -  
denen Hers te l i ve r fahren  en tw icke l ten  Kata lysa toren  ~urden 

danach im al lgemeinen zur vergle ichenden Beur te t lung i h re r  

Leistungsf~hig~eit einem Standard-Test unterzoge'n. Die 
DurcbfEihrung dieses Testes erfolgte im Kleinstrea.ktor= fur 
dessen Temperle~ung ein elektr lsch beheizten ~A1umlnium- 
B1ockofen ver~.~endet wurde. 
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Tabelle 2: Reaktorbeschreibung und Standard-Testbe- 
dingungen 

Reaktnr I System 207/208 
K1 elnstreaktor 

Volumen (gesamt) (cm3) 78,5 

L~nge (cm) loo 
Innen ~ (mm) Io 

AuBen ~ (mm) 15 

Synthesegas-Einsat z 
Regal ung 

Messung 
Dr uckreduzierventil 

Rotameter 

Abgas 
Regal ung 

Messung 
Nadelventil per Hand 
Gasuhr 

St~ndard-Te stbed ingungen 

Fahrw~ise 9erader 

Katal ysatorvolb, men (cm3) 30 

Gasbel astung (V/Vh) 500 

H21CO-Verh~l tnis 1 
Druck (bar) lo 

Durchgang 

Die Steuerung der Einsatzgasmenge (Rotameter) erfolgt 
fiber-alas Abgasventil. Dies hat zur Folge, dab nur das Ab- 

gas mengemaBig iJber eine Gasuhr genau erfaBt wird und die 
Fr~schgasmenge bzw. die Gasbelastung Schwankungen unter- 
worfen is t .  
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Dis Leistungen tier Kataiysatoren 

-Anspringtemperatur der Umsetzung (ca. Io % Umsatz) 
- h~chste Selekt iv i t~ t  an gasf~rmigen Olefinen 

- Temperatur (Reaktor) im Bereich maximaler 
01 efin-Sel ekt ivi t~i t  

wurden fur die verschiedenen Katalysatorsysteme (siehe 

Kapite] 5.1} tabel lar isch erfa6to Die Bi]anzierung er- 
folgte auf Basis des Einheits-Rechenschemas nach O.Roelen 
(siehe An]age I)1o). 

Als Olef in-Selekt iv i t~t  S wird dabei der prozentuaie ~ 

Anteil gasf~rmiger Olefine (Ausbeute AC~ m C~) an der 

be] dem entsprechenden Synthesegasumsatz U maxima] erreich- 
baren Kohlenwasserstoffausbeute bezeichnet: 

A(c~- c~) . 1oo 

208,5  - u ( c o + E  2) 

Be] dieser Art der AuspriJfung lag das Sch~ergewicht der 
Untersuchung auf der Ermittlung des fur den einzelen 

Katalysator maximal erreichbaren Syntheseergebnisses, 
ehne dab Aussagen Uber das Standzeitverhalten der Kata- 

]ysatoren enthalten sind. 

Be] den mit Gaskreislaufpumpen ausgestatteten K1einreak- 
toren ~.urde die slch auf die Bilanzierung auswirkende Un- 

genauigkeit der Einsatzgasmengenerfassung durch die Kom- 

bin~tion DUsentransmitter-Druckgasuhr im Synthesegaseino 

gang Heltgehend ausgeschaltet. Aufgrund der grdI3eren Gas- 
durchs~tze (I5o -300 ml Kata]ysator-Volu,~en) und der da- 

mit verbundenen gr~Beren Bilanzierung~genauigkeit war es 
dann m~glich: in systematischen Versuclen den EinfluB yon 

Zusammensetzung, Hersteilweise, Aktivierung und Reaktions- 
parametern auf das Syntheseverhalten welter einzugrenzen. 
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Wenn auch die 
eines Katalys 

meist konstan 

Reaktoren nic 

doch mit eini  

GroI3r eaktoren 

Die Vet suche 

Vor te i l ,  ohne 

Aussagekraft 

ators aufgrund der kurzen Laufzeiten 

t gehaltenen Reaktionsbedingungen in 

ht zu hoch eingeschatzt werden darf ,  

gen Einschrankung~n eine Aussage Uber das 

zu erwartende Leistungsverhalten miJgIich. 

in Kleinreaktoren bieten zudem den gro~en 

Gefahrdung elnes Langzeitversuches ange- 

n~hert die Betriebsbedingungen der GroBreaktoren zu simu- 

l ieren und zugIeich den EinfIuI3 tier sich schnell andern- 

den Reaktionsbedingungen zu ermit teln.  

fiber das Leistungsverhalten 

unter 

kleinen 

so i st 

in 

Die aus den drei ersten Stufen als erfolgversprechend 
eingeordneten KataIysatoren wurden abschlieBend in Lang- 

zeitversuchen unter tecbnisch weitgehend releYanten Be- 
dingungen i n  G roBreaktoren getestet. 

Die Inbetriebnehme dieser Versuchsreektoren mit einem 

Katalysatorvolumen yon 2 ] erfolgte zu Beginn des Jahres 

1976. Wie aus dem beigefUgten Prinzipschema der FT-Syn- 

these (Anlage 2) in den Technikumsreaktoren hervorgeht, 

b ietet  sich die M~Jglichkeit, die Synthese neben der Fahr- 

weise im geraden Durchgang auch unter den Bedingungen der 

KreisIauffabrHeise mit teiIweiser oder voll standiger Ab- 

scheidung der Reaktionsprodukte (HeiBabscheider, Kaltab- 

scheider, TiefkUhIw~.~che) zu betreiben. Im Sinne der Z ie l -  

setzung ]~Bt sich, wie die Erfahrung gezeigt bat, durch 
die Anwendun9 eines Geskreislaufes erreichen, dab 

a) die Strbmungsgeschwindigkeit in der Katalysa- 

torschUttung erhUht wird und damit die Ab- 
fiihrung tier Reaktions~arme verbes~ert wird, 

b) die Verweilzeit bei zugleich erh~hter Gasbe- 

lastung und damit erh6hter Raumzeitausbeute 
g,esenkt wird, 
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c) die Synthesegaskonzentration am Katalysator 

erniedrigt und damit die Reaktion gemildert 

und iJber eine l.~ngere Katalysatorstrecke aus- 
gedehnt wird, 

d) ein ' groBer Teil der freigesetzten Reaktions- 

~rme direkt Uber das Kreislaufgas abgefUhrt 
t~i rd. 

Diese MaBnahmen sollen dazu beitragen, die stark exother- 

~e U~setzung in Reaktionsrohren, deren Durchmesser (44 ram) 

~,eitgehend denen der im technischen MaBstab-betriebenen 

Arge-Hochlast-Syntbese (46 ram) entspricht, besser z,u b e -  

herrschen und als Folge einer Fahrweise mit hohem. Kreis- 

lauf-Frischgas-Verh~Itnis das Produktspektrum welter 

eingrenzen zu k~nnen. 

Die Steuerung tier Zweiliter-Reaktoren, d,h. die Tempera- 
turfUhrung yon Vor~rmer und Reaktor, Einstellung der 

KUhlluft~enge° Druckregelung, Dosierung des Synthesegases 

inc l ,  Zuspeisung yon CO, H 2 oder Inertgasen sortie Ein- 
stellung der Gaskreislaufmengen, er fo lgt ,  wie bei tech- 

nischen Anlagen Eiblich, im ~esentlichen yon der MeBwarte 

aus. Die Einstellung der Gasmengen geschieht durch pneu- 

matische Steuerung yon Regelventiien, die Temperatur- 

steuerung fEir Reaktor, Vor~rmer und Begleitheizung auto- 

matisch (Anlage 3). Dle Temperaturen und Dr~icke im Reak- 

t o t  so~:ie d ie Gasmengen und deren a n a l y t i s c h e  Zus~mm~n- 

setzung ~erden fortlaufend reg is t r i e r t ,  und das Reek- 

tionsgas t~ird zu genaueren Bilanzierung und AusI~eutebe- 

rechung Uber Druckgasuhren mengenm~Big erfaBt, Bei Un- 

terschreitung de~ eingestellten Gaskreislaufmengen (Ge- 

fahr des Durchgehens tier stark exothermen Reaktiomen) in -  
folge des Ausfalls der Gaskreislaufpumpe oder des Aufbaus 

yon DifferenzdrUcken Uber de~ Katalysatorschi~ttun~ er- 

folgt eine optlscbe und akustische Alarmierung so~.oh! ~_ ;~. 

in der MeB,~,arte al s auc-h vet Oft. Wegen der.Ge~a~t-en" ~m ~ 
Umgang mit Synthesegas ~aren besondere VorslchtsmaBnahmen 
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unerlaB1ich. So werden sicherheitstechnische Oberwachung 

und Einstellung der Notabschaltung fur Reaktoren, Gas- 

vorwarmer, Begleitheizung und Entschwefelungsrohr yon 

einem gesonderten MeBraum aus durchgefUhrt. Vor Ort wird 

nut das Anfahren der Gaskreislaufpumpen und die Zuspei- 

sung yon l lochdruck-Stickstoff vorgenommen. Zur OberprU- 

fung der in der MeBwarte reg is t r ie r ten  Katalysatortempe- 

ratur wird yon Zeit zu Zeit ein in einem Thermoschutz- 

rohr befindliches Thermoelement manue11 durch die Kata- 
lysatorschic ht gefLihr t .  

Bei der Konzipierung des Technikumsreaktoren ging man 

- in Anlehnung an Angaben aus der Patent l i teratur  - davon 

aus, f a l l s  er forder l ich  auch in einem wesentlich hbheren 

Temperaturbereicharbeiten zu mUssen als bei der klas- 

sischen Fischer'Tropsch-Synthese. Da Temperaturen um 

5oo°C in einem konventionellen, fIUssigkeitsgekUhlten 
(Wasser, Diphyl, Marlotherm) Reaktor nicht zu verwirk- 

lichen sind, bot sich als Alternative die Kombination 

einer konduktiven Reaktorheizung mit einem sle umgeben- 

den KUhlluftmantel an. Die Wirkungsweise der konduktiven 

Heizung besteht darin, dab die Warme im Reaktionsrohr bzw. 

seinem Ohmschen Widerstand durch den StromfluB direkt 

erzeugt wird. FUr diese Heizungsart sprechen der hohe 

Wirkungsgrad, das simple Prinzip und die Einsparung yon 
zusa tz lJchen Kosten fiJr Aggregate zur Warmeerzeugung und 

fiJr die W~rmeUbertragung. Anfanglich aufgetretene Unre- 
gelm~fiigkeiten in tier TemperaturfUhrung konnten durch 

Isolierung a11er mit dem stromdurchflossenen Reaktions- 
rohr in leitender Verbindung stehenden Aggregate (Kuhl- 

man1:el, Reaktoraufh~ngung, TemperaturmeBftihler) einge- 

grenzt werden. Das zunachst unbefriedigende Temperatur- 

p ro f i l  im Reaktor mit Temperatursenken (Reaktorkopf, Auf- 

h~ngung, Gasaustritt) und Temperaturspitzen, die elne 

einHandfreie ReaktionsfUhrung erschwerten, fUhrte zu 

elner Reihe techaischer Anderungen und Verbesserungen bis 

hin zu einer te'ilweisen Neukonstruktion tier Reaktorauf- 
h~ngung. Nach Wechseln des KUhlmantels (vorher Eisen, 
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j e t z t  kerar~isches Mater ia l ) ,  bessere Abdichtung und Iso- 

l ierung, AusfEillen des Raumes zwlschen Reakter,,~and und 

Tonhalbschalen mit Al203-Kugeln ergab sich ein ausreichend 
gleichm~Biges Temperaturprofil iiber die'gesamte Reakter- 

l~nge bei Spitzentemperatur. Als Folge ~urde eine verbes- 

serte W~rmeabfiihrung auch bei hohem U~$atz und damit eine 

erh~hte Betriebssicherheit der SynthesefUhrung e r z i e l t ,  

die jedoch noch nicht des gewEinschte Niveau erreichte. 

s 

In den konduktiv beheizten Zweiliter-Reaktoren ~var eine 

st~rungsfreie ur, d mehr~iJchige .Synthese al lerdings zu- 

n~chst nut bei sehr hohen, die 01ef in-Se lek t iv i t~ t  ver- 

mlnd~rnden Gaskreis1~ufen m~glich. So gelang es weder an 

einem hochaktlven F~llungskatalygator im n.iederen Tempe- 

raturbereich nech .an einem-entsprechend oberfl~chenarmen 

Sinterkatalysator gleicher Zusammensetzung bei Tempera- 

turen u~ 3ooo c den Synthesezustand im unteren Umsatzbe- 
reich zu s tab i l i s ie ren  und iiber einen l~ngeren Zeitraum 

aufrechtzuerhalten. Mit dem Z ie l t  der weitgehenden Un- 

terdrEickung yon Folgereaktionen der als Primarprodukte 

der Synthese gebildeten kurzkettigen 01efine und der Be- 

grenzung der freigesetzten ~rmemenge dutch einen n ledr i -  

gen Synthesegas-Umsatz wurden dabel die folgenden Fahr- 

wels=.n ausgeprUft : 

- gerader Durchgang mit minlmaler Frischgas-Be- 

last.ung (CO+H2) - V/Vh -~ loo - 2o0) 

- gerader Durchgang mit maximaler Gasbelastung 

(CO+H 2) - V/VhN2ooc -4600) 

- Kreislauf mlt hoher Frischgas-V/Vb yon 2000 

und niederem. Kreis!aufverh~l tnis yon ca. 5. 

I n a l l e n  F~llen kam es zu lokalen Oberhitzungen und de° 

mlt zur schnellen Oesektlvierung der Katalysatoreno 
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Eine Verbesserung der ReaktionsfUhrung mit Betriebszeiten 

his zu mehreren ~Iochen konnte in GroI3reaktoren mit Marlo- 

therm-Heizkrelslauf erreicht werden. Darin lieB sich die 

$ynthese im Umsatzbereich um 50 % weitgenend isotherm und 

ohne Des~ktivierung des Katalysators durchfUhren (T = 

284oC; p = lo bar; FrJschgasbelastung V/Vh = 18o - 570). 

Die weiteren Arbeiten im geraden Durchgang wurden daher 

bevorzugt in den fIUssigkeitsgekdhlten GroBreaktoren E und 

B {Rohrdurchmesser 32,8 ram) - sowie im wenig~_r geeigneten, 

konduktiv beheizten ur, d luftgekUhlten System 3004 - f o r t -  

gesetzt. In Verbindung mit einer aus warmetechnischen 

GrUnden angezeigten VerdUnnung der KatalysatorschUttung 

dutch Inertmaterial konnte in den verschiedenen Techni- 

kumsreaktoren ein erfolgreicher Synthesebetrieb mit ver- 

gIeichbaren C2.c4-01efin-Ausbeuten wie in den K1einst~ und 

Kle~nreaktoren e rz ie l t  werden. 

Voraussetzung fdr eln ~eitgehend isotbermes Temperatur- 

prof i I  im Reaktor ist auch die Wirksamkeit der Gasvor- 

warmer in einem breiten Bereich yon Gasmenge und Tempera- 

tur .  Auch nach konstruktiven und schaltungstechnischen 

Anderungen seitens tier Herste1~erfirma bereitete die Tem- 

peratursteuerung der Heizstabe, an denen es infolge yon 

Obertemperaturen haufig zur Zersetzung des metastabilen 

Kohlenmonoxids gekommen i s t ,  noch Scbwierigkeiten. Die 

Abscheidung yon eIementarem Kohlenstoff, die durch geringe 

Mengen an EJsenpentacarbonyl im Synthesegas ka ta Iy : ie r t  
wird, beeintracbtigt haufig den WarmeUbergang. Durch die 

Ins ta l la t ion  einer Zusatzheizung auf dem mit Entschwefe- 

lungskatalysator gefUllten RohrleitungsstUck zwischen Gas- 

vorwarmer und Reaktor, verbunden mit einer verbesserten 

Gasreinigung iJber Aktiv-Kohle, is t  die Gasvorwarmung aus- 

reichend leistungsfahig geworden (Anlage 3). 

In d~r Tab. 3 sind noch einmal die wichtigsten Kenngro- 

Ben tier verschiedenen Reaktoren gegeniJbergestellt. 
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Tabelle 3: Gegeniiberstellung der FT-Reaktoren 

Reaktor- K1einst- K1ein- 
kenngr~en reaktoren reaktoren 

System System 

207, 208 lo6, lo7 

Tec hni kums- 

reak to ren  

System 

C 3004 C 31o3/ 

32ol 

Rea~tor ~ 

Vo] umen (~1 } 78,5 452 
L~nge (cm) loo 15o 
Innen ~/ (ram) 1o 2o 
AuBen ~ (mm) 15 25 

Temperierung Al-B]oc'k mit 61gefiilltes 

E-He i'zun g Do ppe] rohr 

mit E-He i- 

zung 

Vorv.~rmzone (L~nge, 40 55 

cm) 
Katalysator 

Vol umen (ral). 30 
Lange (cm) 48 
Kiihl f l  ache in 

c_~m2!cm.3 Katalysator 4 ~g7 

15o 

63 

1979 3080 
200 200 
35,5 44,3 
44,5 48,3 

Doppelrohr fur 

LuftkUhl ung mit 

direkter E-Hei- 
zung 

w 

15oo 2000 

165 137 

2 , 6 2  1 , 2 6  0,97 
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Bei einer abschlieBenden Be~,ertung des auf eine gro~e An- 

zahl unterschiedIicher Katalysatoren angewandten Auspri~- 

fungsverfahren ist  festzuste! len, (lab sich die Kombina- 

t ion yon K1einst-, K|ein- und Technikumsreaktoren bewahrt 

h a t ,  

I~eben der schwerpunktmaBig betriebenen Entwicklung eines 

selektiven Katalysators hat es sich als notwendig er- 

wiesen, der ReaktionsfOhrung - jeweils in Abstimmung mit 

den speziellen Eigenschaften des eingesetzten Katalysa- 

tors - eine groBere Bedeutung beizumessen als ursprung- 

l ich angenommen wurden. Dies war insbesondere auf eine 

Folge des not~endigen Verzichts auf einen (olef inbela- 

denen) Gaskreislauf, da dessert Olefine bei tier Kreislauf- 

fahrweise am FT-Kataiysator zu hdheren, unerwUnschten 

Produkten umgesetzt wurden. 

Die Fahrweise im geraden Durchgang ohne diesen olefinbe- 

ladenen Gaskreislauf begUnstigt im allgemeinen zwar die 

bevorzugte Bildung der als Prim=Lrprodukte tier Synthese ge- 

bildeten kurzkettigen, gasf~rmigen Olefine (s. Kapitel 

5.2). Zugleich muB aber, da die Mdglichkeit der AbfLihrung 

der Reaktionswarme ~iber den Gaskreislauf nicht mehr ge- 

geben i s t ,  dem Problem der WarmeabfUhrung und der damit 

ursachlich zusammenhangenden Katalysator-Desaktivierung 

vorrangige Bedeutung zugemessen ~erden. Zur besseren Ver- 

folgung des Temperaturverlaufes in der Katalysatorsch~it- 

tung wurden auch die beiden Kleinstreaktoren (System 2ol/ 
2o8) mit einer Innenth~rmoelementmessung ausgerUstet und 

die Gasmengenregelung automatisiert (Systeme 1o7, 207), so 

dab in den Kleinst-  und Kleinreaktoren ein unproblema- 

t lscher Synthesebetrieb durchgefUhrt werden konnte. 

Bei der  Auswer tung  t ier Versuche t~urde das Rechenschema von 

O. Roelen angewendeto Der V o r t e i l  d i e s e r  Rechenmethode be-  

r u h t  au f  der  E i n f a c h h e i t  und der s c h n e l l e n  D u r c h f u h r b a r -  

ke l t .  Zur rechnerischen Ermittiung fast a11er fur die 
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BetriebsUber~achung not~endigen Kennzahlen wie Kontrak-  

t ion, U~satz und Ausbe~te, bedarf as nur tier Ke,lntnis 

der Analysen des E i n t r i t t s -  und Austrittsgases (Anlage 1). 

In Diskussionen Bit anderen Arbeitskreisen wurde auf die 

besondere Bedeutung der Ermittiung des genauen Restgas- 

volumen s fur die korrekte Bilanzierung hingewiesen, da 

die Berechnung der Kontraktion al lein aus den Dai:en der 

Gasanalyse insbesondere bei Kleinstreakoren mit deren Do- 

sierungsschwankungen nicht immer ausreicht,"so dab eine - 

OberpriJfung durch direkte volumetrische Messung des Reak- 

tionsg~ses zus~tzlich vorgenommen werden so!l¢e. 

Die analytische Oberwacnung erfolgt bei den Labor- und 

Kleinreaktoren durch Gruppenanalyse im Orsat-Ger~t und 

zus~:tzliche gaschromatographische AufschIUsselun~ der 

Kohlen~asserstoffe, w~hrend bei den 21-Tecbnikumsreakt°" 

ren eine'weitgehend automatisierte Ober'/,achung ~des Syn- 

theseverlaufes mit Hi l fe  eines ProzeB-Gaschromatographen= 

tier ~ahl~eise die genaue Zusammenset'zungsetz~ng des 

Frisch-, Einsatz-, Kreis lauf-oder Abgases au-;schreibt, 

e r fo lg t ,  so dab Anderungen im Syntheseverlauf sofort er- 

kennbar werden. Hinzu kommt noch, dab alle fur eine kor- 

rekte Bilanzierung notwendigen Gasmengen Liber Druckgas- 

uhren genau erfaBt ~erden. Durch diese Auslegung tier MeB- 

und Regeltechn.ik sind die Voraussetzungen fur eine schnel- 

le Steuerung tier Reaktoren~ verbunden mit einer exakteren 

Bilanzierung und Ausbeuteberechnung als bei den Kleinst- 

und Kleinreaktorer, vorhanden. 

Problematisch is t  ailerdings die Ausv;ertung yon Versuchen, 

bel denen kleine Mengen yon H 2 Drier CO dem Synthesegas 

zucjespeist vaerden. Dies zeigt Tab. 4 ar~hand yon Modell- 

rechnungen, in deneP, derEinfluB unterschiedlich zusammen- 

gesetzter F~ischgasmischungen - z.B. bedingt durch Do- 

s i e r u n ~ s s c h ~ a n k u n g e m  ° a u f  den R e a k t t o n s a b l a u f  d a r g e -  

s l :e I  1 t i s t .  



- 38 - 

Tabelle 4: Modellrechnungen zur Ermittlung des Ein- 
flusses unterschiedlich zusammengesetzter 

Einsatzgasmischungen auf den Reaktionsab- 
1 auf 

Einsatzgas- H 2 (%) 76,5' 77,5' 78,5'' 79,5' 80,5' 
Zusammensetzung CO (~) 2 2 , 5  2 1 , 5  2 0 , 5  1 9 , 5  18,5 

(CO+H2)-Umsetz (%) 47,9 4 2 , 5  3 7 , 1  3 1 , 7  26,4 

Gesamtausbeute A 

(ohne Hethan) (g/Nm3) 88,1 7 6 , 2  6 4 , 3  5 2 , 4  40,6 

ACH 4 (glNm3} 8,1 8,9 9,8 1 o , e  11,5 

AC~_C~ (g/Nm3) 19,8 2 1 , 9  2 3 , 9  2 6 , o  28,0 

AC02 (glNm3)114,6 126,5 138,3 15o,1 161,9 

C2-C4-01 ef in- 
Selekt ivi t~t (%) 19,9 2 4 , 7  3 1 , o  ~ 9 , 3  51,o 

' '  Werte aus dam Synthesebetrieb yore 7.11.1978 
im Reaktor 1o5 

angenommene Werte (z.B. bedingt 
sier ungssc hwankungen) 

d urc h Do- 

Bei der Erfassung der anfallenden Reaktionsprodukte lag 
alas Sch~:erge~icht der Untersuchungen auf der Ermittlung 
der gesettigten un~ unges~ttigten Anteile in der Ge.sphase 
nach Absch=.idung der flUssigen Reaktionsp,-e~uxte (Hasser- 
kUhlung}. Auf eine UntersuchLng m~glicher~eise enthaltcner 
sauerstoffhaltlger organisc.h~r Verbindungen in der Gas- 
phase ~urde ebenso verzichtet ~ie euf eine regelmaBige 
Anelytik der w~ssrigen und der organischen Phase. 
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. 

5.1 

5.1.1 

Versuchsergebnisse 

EinfluB des Katalysators 

! 
Zusa~m~nsetzun~ 

Von entscheidendem EinfluB auf die Leistungsf~higkeit der 

Katalysatoren sind die Zusammensetzung und das Verbaltais 

tier als Grundmetaile der Synthese ~irkenden E1emente so- 

wie der Gehalt an st rukturel len und energetischen Promo- 

torah. Zur vergleichenden Bearteilung der Leistungsfahig- 

ke i t  der neuent~ickelten Katalystoren wurden diese, ~ie 

in Kapitel 4 beschrieben, unter Standard-Testbedingungen 

ausgeprUft und die erbaltenen Verstlchsergebnisse in Ab- 

hangigkeit yon der Katalysator-Zusammensetzung fur Ti, Cr, 

Mo, ~4 und Mn-haltige Systeme in der Anlage 3 tabel lar isch 

zusammengefaBt. Zur Ermittlung kata|yt isch wirksamer 

Grundmetalle fur eine modif iz ier te FT'Synthese waren zuo 

n~chst zwei Arbeltsrichtungen vorgeplant und verfo]gt  

worden: 

Die bre i t  angelegte $uche nach Elementen oder Kombina- 

tionen von Elementen, die bisher nicht als syntheseaktiv 

eingestuft ~erden waren, sortie die Verbesser:ng an sich 

bekannter Katalysatoren auf Basis Fe in Richtung auf eine 

Erh~hung der SeIekt iv i t8 t  zur Bildune kurzkett iger Ole- 
f i  n e. 

Aus der ersten Arbeitsrichtung war t rotz  intensiver Unter- 

suchungen led ig l i ch  Mn als bedingt geeignet hervorgegan- 

gen. Die Syntheseaktivitat in Richtung auf eine bevor- 

zugte Bildung gasfc}rmiger Olefine is t  an reinen Mn-Kata- 

lysatoren al lerdings auf Temperaturen oberhalb yon 3o0o C 

bei niedriger Synthesegasbeiastung (V/Vh--2oo) begrenzt 

und fEihrt nur zu (CO + H2).Ums~tzen vo~ ca. 25 ~. Zur 
Steigerung der Gasbelastbarkeit und zur Erh~hung des Um- 

satzes ~u~den a l k a l i f r e i e  und a lka l iha l t i ge  Mangan-Kata- 

lysatoren mit Obergangsmetalloxiden der 4. bis 6. rieben- 
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gruppe oder mit Metellen tier 8. Nebengruppe (z.B. Fe, Co, 

Ill) dot ier t  und unter Versuchsbedingungen getestet. Die 

Katalysatorsysteme Hn/Co und Hn/rii ermoglichen zwar hohe 

Synthesegasums~tze, jedoch bildeten sich infolge tier 

hohen Hydriere~t lv i t~t  des Co oder des Ni bevorz~gt ge- 

sa t t i g te ,  gasformige Kohlen~asserstoffe, vor ellem Methan. 

Bessere Ergebnisse bezEJglich Ak t i v i t~ t ,  Selekt iv i tat  und 

Standzeit wurden an mit mindestens Io Teilen Fe / loo Tei- 

le Mn dotierten Katalysatoren e r z i e l t .  

Die gro~e Zahl der Ubrigen untersuchten Kombinationen 

hatte keine Ansetze f~r die Entwicklung yon in diesem 

Sinne neuen Katalysatoren erkennen lessen. 

Die weiteren Entwicklungserbeiten wurden daraufhin auf 

des Ziel ebgestel l t ,  Eisen als Hauptkomponente enthalten- 

de Katalysatoren dutch Zusatz yon Aktivatoren, durch ge- 

eignete Herstellung und/oder durch Vorbehandlung 

leistungsfahiger zu machen. Dabei gel ang. es mit Aktiva- 

toren auf Basis Ti, V, Cr, Ho, W und Mn des Eisen so zu 

modifizieren, de6) eine ~,eitgehende Eingrenzung des Pro- 

duktspektrums zumindest kurz f r i s t ig  erreicht warden 

konnte. Unter de~ Aspekt des Standzeitverhaltens und tier 

(Jbertragb~rkeit der Versuchsergebnisse aus Kleinst- in 

Klein- und Technikumsre~.ktoren wurden am durch Vanadin 

modifizierten Ei sen-Ketalysetor die besten Syntheseer- 

gebnisse e r z i e l t ,  

Als weitere Promotoren haben sich Alkalimetall-Verbin- 

'dungen poslt lv auf des Reaktionsverhalten ausge~irkt. 

Obwohl A l k a l i m e t a l l s a ! z e  selt Jahrzehnten in lhrer Wlr- 

kung el s Promotoren auch fur die A~moniaksynthese bekannt 

s!nd, l iegen genauere Kenntnisse Uber die Art der Wechsel- 

wlrkung ~it dem Katalysator erst selt elnlgen Jahren vor. 

Danoch Ist die Adsorption tier Alkallionen auf der metal- 
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l ischen Katalysator-Oberfl~che mit einer El ektronen-Dona- 
tor-;.~irkung auf die in der Nachb.~rschaft befindlichen 

Eisenatome verbunden~ v3as zur Folge hat, dab die Chemi- 

sorp%ion des El ektronen aus dea 3d-Band beanspruchenden 

Kohlenmonoxid begUnstigt wird. Dies fEihrt zur Stabi l i -  
sierung der Fe-C und zur Sch~chung der C-0- so~ie tier 

Eisen-Hasserstoff-Bindung. In exerime~.telIe,n Untersuchun- 

gen, dle in mehreren Arbeitskreisen (u.a. Prof. KUlbel, 

Ruhrchenie AG) durchgefEihrt ~urdeno wurden diese 0ber- 
legungen bezUglich der Alkaiidotierung best~tigt. So 

nehmen mit steigendem Alkaligehalt im Katalysator die 

chemisorbierte Kohlenmonoxid-Menge und die Chemisorp- 

tions~rm~, u~, ca. loo % zu und die fur )lasserstoff ab. 

Mit Hilfe des Photoelektronen~ikroskopes konnte zus~itz- 

l ich noch geze-igt werden, dab die Elektronenaustritts- 

arbeit des Eisens an den Stellen "gesenkt wird,, an denen 

Alkallspezies ~n adsorbierter Form vorliegen. 

Die sich hieraus fur die Katalysatoren ergebenden Konse- 
quenzen werden nachstehend noch ein,~al kurz zusam,~enge- 

fal3t: 

a) Alle CO-verbrauchende~ Reaktionen - ~ i e  Syn- 

these, Ko~vertierung und Boudouard-Reaktion - 

werden in ihrer Umsetzungsgesch~indigkeit be- 

g;Jnstigt~ 

b) Kettenstart und Ketten),'achstum werden be- 

schleunigt, 

c) Hz-verbrauchende Rea)tienen -w ie  Hydrlerung • 
der Olefine und Biidung yon Met,~an- werden 

in ihrer Reaktionsgesch~indlgkelt unterdriickt. 

In Abh~ngigkelt yon tier iierste11~eise ergibt slch f i i r  

E t s e n f ~ l l u n g s k a t a l y s a t o r e n  h~uf tg ein Optimum bei geo 

r i r lg~  Alkalldotierung yon ~.eniger als  1%, ~hrend sich 
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ix Falle yon Slnterkatalysatoren und si l iciumdloxidhal- 

tigen Systemen K2co3~ehalte yon ca. 4 % beH~hrt haben. 

Ein ~eiterer elektronisch wirkender Promotor Ist Kupfer, 

das bei der Trocknung des zumeist als Oxidhydrat anfal- 

lenden eisenhaltigen Katalysator-GrUnkorns als Oxida- 

t ionsvermltt ler funglert und die spater erfolgende Re- 

duktion des Eisens(III)-oxids auf eine~ niedrlgeren Tea- 

peraturniveau erm~glicht. Haufig ~drd dutch diesen Pro- 

motor jedoch auch die Hydrierakt lv i t~t  des Katalysetors 

begiJnstigt, was zu einem RUckgang der Olef in-Selekt iv i -  

t~t fUhrt. 

Als besonders vortei lhafte Promotoren haben sich ZnO bzw. 

MgO in Verbindung mit Alkalioxiden ervliesen. Dabei zeigte 

sich ~IgO aufgrund seiner positiven Auswirkungen auf das 

Standzeitverhalten der Katalysatoren dem ZnO als Uber- 
Iegen. N~heres hierzu s. in Kap. 5.1.3. 

Der in der Li teratur vorbeschrlebene Effekt einer part ie|. 

fen Sch~efel-Vergiftung, die zu einer D~mpfung der Hy- 

d r ie rak t i v i t~ t  fUhren soi l ,  konnte auf die yon RCH ent- 

wickelten rnodifizierten FT-Katelysatoren Ubertregen und 

i~ Sinne der ZieI•etzung genutzt ~erden. 
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5.1.2 Herstellun~ 

Bei der Katalysatorherstellung haben sich in erster Linie 
die bekannten Techniken der AIkalicarbonat-und der 

Ammonik-F61lung (F~llungskatalysatoren) so~ie d i e  der 

Honogenisierung yon Oxidgenischen (Sinterkatalysatoren) 

be~-.,~hrt. Dies g i l t  nicht nut fur orientierende Versuche 
in Labor- und Kleinstreaktoren, sondern auch fur Lang- 

zeitversuche in gr~Beren Syntheseeinheiten. Heder die 
durch Tr~nkung oder S{rUhinpr~gnierung geformter Tr~g~r- 

naterial ien hergestellten Katalysatoren noch die durch 

z.B. langsane Abscheidung fe i n te i l i ge r  P r in~ rk r i s ta l l i t e  

(Hydrolyse yon Harnstoff) auf der Tr~geroberfl~che berge- 
ste l l ten Katalysatoren erreichten vergleichbare Synthese- 
ak t i v i t~ t  und Se lek t iv i ta t .  

Dies kann n i c h t  nur auf den zu g e r i n g e n  A n t e i l  an d i e  

Selekt iv i t~t  begiJnstigenden syntheseaktiven Material in 

den so hergestellten Katalysatoren zurtickgefUhrt warden, 
"sondern l i eg t  vernutlich auch an der Wechse]wirkung tier 

aktiven Katalysatorspezies n i t  dam Tr~germateriaI. So 
~nd~rte sich das als o lef inselekt iv  erkannte Reaktions- 

verhalten des normalerweise als Vollkatalysator n i t  ex  

terner VerdEJnnung (nachtr~glicher Verdtinnung des Kataly- 

sators Bit  Al203 oder SiC) eingesetzten Fe-V-Mischoxid- 
katalysators inmer dann, wenn durch eine ge~nderte Her- 

stellweise - z . B .  als Randschichtkata!ysator auf. A1203- 
P e l l e t s -  oder dutch eine in situ-VerdUnnung (VerdUnnung 

n l t  Al203 bereits ~ahrend tier Hersteliung des Katalys~ ~- 
tots) eine intensive Wechselbeziehung des Tr~gers n i t  den 
aktiven Katalysatorbestandteilen ernbglicht ~urde. In 
allen diesen F~ilen wurde die Hydrierakt iv i t~t  des Kata- 

lysators stark begUnstigt. So l i e~ t  - w i e  aus Tab. 5 

he~vorgeh¢ - tn  T e n p e r a t u r b e r e i c h  yon 31o - 33oo C das 

Ge ,~ . i ch l ; sve rh~ l tn i s  der C 2 - C 4 - O ! e f i n e  zu den C2=C4-Para f -  

l inen beln extern verdEinnten System auf der Seite der Ole- 

f ine und helm in sltu verdiJnnten Katalysator auf der $eii;e 
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der ges~ttigten Kohlenwasserstoffe, Erst bel Temper~turen 

yon 350 - 360 o C stelgt  der Anteil tier unges~ttigten 

Kohlenwas~erstoffe und die par~ffinischen Anteile nehmen 

ab, ohne d~B jedoch die bevorzugte Bildung gesattigter 

Kohlenwas~erstoffe unterdrUckt ~,erden kann, 
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TabeIle 5: GegenUberstelltzn9 des Reaktlonsvorha|tens 
des extern bzl.s, in situ raft A|~O~ verdiinn- 
ten Eisen-Vendln-Ka'La]ysators Si~ 94 

z ta l ysa to r  

:rap. (oc) 
=satz (~) 
r (~) 
l-Ausbeute 
~hne CH 4 ) 

r 

I I I  I 

Real;tar 1o7; Versuchsbedtngungen: 
p - lo  b~r 

H2/CO ~ 1 
V/Vh'-- looo h "1 

' ' 'S in 94/13~ extern""mi't ' 
5 Tel en A1203 verdUnnt 

Sin 94/18, In sIE'U"mlt 5 Tellen A1203 verdUnnt 

31o 31o 330 
57,8 62,5 76,2 
15,5 13.7 15.3 

31o 320 330 350 360 
82,7 87.8 88,4 87,8 89,1 
23.0 23.1 22,6 31,4 29,3 

(g/Nm 3 ) 

!O÷H 2 ( ~  ...... 
:o (~;) 

isbeuten 
t 4 (g/f~m 3 ) 
!-C 4 -01 ef tne 

( 9/Nm 3) 

!-C4-9es. KH ~. 
(9 /Nm.  ~ ) 

i. 

loo,4 11o,6 132,4 , 130,5 137,4 14o,2 123.6 

9.9 " l o . 6  "" 1o,o 2o,7 
8,7 9,5 9, !  18,7 

34,2 36",0 35,9 49,6 

17,2 19,3 18,4 37,8 

69,8 58,8 60,3 56o9 

L | i  • JL 

29,B 26,z 36,5 
23,1 20,2 24,7 

16,1 15.4 2o.9 

35,6 34,1 48,5 

21,3 21,7 8,4 

129,2 

i 7 , I -  
15,6 

46,9 

31;7 

48,6 
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Die beiden wichtigsten Herstellverfahren werden im fo l -  
genden anhand typischer Elnzelscbritte kurz sk izz ier t :  

Herstellung.durch Fallung 

Die zu fallenden M~talle warden vorzugs.~eise in Form 

ihrer Nitrate (als Basismetalle Mangan in zweiwertiger 

und Eisen in drelwertiger Form) mit 40 - 60 g Metall pro 

Liter Metallsalzl~sung bel Temperaturen zwischen Raum- 

temperatur und Siedehitze (Standard-F~lltemperatur ca. 

9o°C) mit dem Fal lmit tel  momentan (15 - 1 2 o " )  in Be- 
rUhrung gebracht. D~bei legt Ran - gegebenenfalls in An- 

wesenheit eines Tr~gers - entweder die sauren Metal)- 

salzldsungen (Verfahren I) oder des alkalische Fallbad 

(Verfahren 2) vor. Als F~llmittel - die entsprechende 

Kennzeichnung wurde auch in den Tabellen der Anlage 3 

Eibernommen -wurden die folgenden Lbsungen eingesetzt: 

a) Na2CO 3 1 
b) K2CO 3 einmolere L~sungen 

c) j 
d) KOH 
e) t(aOH 

ca. 15 -20 %ige L~sungen 

Als wichtig hat sich bel dieser Art tier diskontinuier- 

lichen Herstellung vor allen die korrekte und reprodu- 

zierbare Einhaltung einer grUI~eren Zahl von Parametern - 

F~lltemperatur, pH-Wert, F611zeit, Salzkonzentrationen, 

Waschung - erwiesen. 

Zur S i che rs te l ] ung  r o l l e r  Reproduz ie rbarke i t  der Kata lysa-  
torherstellung wurde ein,e kont inuier l  Iche F~llapp~ratur 

im LabormaBstab aufgebaut, die es ermdglicht, unter de- 

f in ier ten Bedingungen bei konstanter Temperatur und zu- 

gleich kurzer Verweilzelt (ca. ! Minute) des frlschge- 

f~ l l ten Katalysatormaterl~Is im Fallbehalter die Her- 
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stellu~g z~J standardlsieren. Die Dosierung des F~11mittels 
und der Meta]lsa]z-L~sung erfolgt  automatisch Eiber einen 

registrierenden pH-Wert-Regier. Dadurch Ist ge.~hrIeistet, 
dab w~hrend des gesamten HerstelIprozesses die MetaI]- 

sa]z- und die H+.Ionenkonzentration (pH-Hert-Schwankun- 

gen um + o, I )  weitgehend konstant bleiben und damit iden- 
ti,~he F~Ilbedingungen berrschen, wodurch die Bildung 
homodisperser Fa]lmateriaIien beg[instigt ~ird. 

Der Aufbau,der Apparatur fur diskontinuierl iche F~l]ungen 

und die sich an die F~]]ung anschlieSenden Behandlungs- 
schritte kSnnen der Abb. 8 entnommen werden. 

Abb. 8: 

1) 

z)  

~) 
4) 

7) 
8) 

Schema der Apparatur ffir diskontinuierIiche 

Fallungen mit Nachverarbeitung 

M e t a l l s a l z -  bzw. Fa l lm i t te1 - tEsung  (Volumen ca. 
20 1) 

Fa l l beh~ l te r  mit F a l ! m i L t e l - b z w .  M e t a l l s a l z -  
Li~sung (Volumen ca. 30 1) 
Tr E get zugabe 
Fi I te r  presse 
NaischbehSIter (Volumen ca. 30 1) 
FiI terpresse 
Formgebung und Trocknung 
Aktivierung, Formierung und Synthese 

• g,[-----  

& . Ab!~u¢ 

4, 

H20-Zu!anf 
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Herstellung durch Homo~enisierun~.von Oxidmischunaen 

Bei den durch Ho~.ogenisierung yon Oxdigemischen 

z ,B .  Fe als Fe203 
Mn als ~4r, O 2 

Ti al s TiO 2 

V al s V205 

Cr al s Cr203 
Mo als MoO 3 

W al  s WO 3 

hergestellten Katalysatoren (Bezeichnung "Sin'-Katalysa- 

toren) wird so vorgegangen, dad die fe inver te i l ten Pulver 

der entsprechenden Oxide - c a .  95 ~ des Materials hat Im 

allgemeinen einen Durchmesser unterhalb yon 32/u - zu- 

n~chst mechanisch homugenisiert warden. Danach wird die 

Mischung mit Wasser oder einer -~essrigen alkallschen Lb- 

sung versetzt, bis zur v~ll igen Homogenitat und gleich- 

maBigen Durchfeuchtung an9 t e i g t ,  verfor~.t und getrock- 
net. 

Die genaue Untersuchung der fur die Herstellung yon 

$interkatalysatoren wesentlichen EinfluBgr6Ben ergab 

Hinweise darauf, dab Mischungs-, Trocknungs- und Kalz i -  

nierungsvGrgange zu Inhomogenitaten in den Katalysatoren 

beitragen ~nnen. Zur UnterdrEckung derart iger Konzentra- 
tionsgradienten auch berelts in Vorprodukten wurde die 
HerstelIung dahingehend medi f i z ie r t ,  dab die Ausgangs- 

mischung auf dem DrehteIler p e l l e t i s i e r t  (Pellets ~1,6 ram, 

gerlnge ~assermenge, kurze Diffusions,~ege) und das pel le- 

t i s i e r t e  Materlal schonend getrocknet ~urde (Umluft- 
Trocknung bei 40 - lcooc) " 
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Tab. 6 ze igt ,  dab bei dieser. Pr~parations-Technik und d e r  , 

sich daran anschlieBenden Trocknung und Calcination des 

~ellctisierten Roh~aterlals bei 45ooc keine merklichen " 
Entmischungsvo~g~nge ablaufen und eine ~eitgehende Stan- 
dardisierung des Herstellverfahrens sichergestellt warden 
konnte. 

Tab~lle 6: Analytische Zusa~ensetzung der Randschicht 
(Abrieb) und des Inneren des pel let isierten 
Rohmaterials nach der schonenden Trocknung 

(40 -  looOc) und nach der Calcination (45oOC) 

Fe-V-Katalysator- 
Pellets 

Aktivatoren 
Fe I I I  I I I  

getrocknet (4o-looOc) 
Randschicht 
Innen 

ca lc in ier t  (45ooC) 

Randschicht 
Innen 

30,63 Z5,39 8,74 1~o8 
3o~35 25 r7.9 8,82 1,14 

31,76 26,19 8,71 1,11 
31 ~3.3 . .Z6 ~5.9 9~1o 1,!4 

Nach tier VorprUfung de~ neuentvHckelten Katalysatoren in 

der DTA s o f i a  in K l e i n s t -  und K l e i n r e a k t o r e n  muBten die 

besonderen Anford~rungen der A rbe i t swe i se  in der Gasphase 

in GroBreaktoren oder in tier FIUssigphase berUckslchtigt 
warden. FUr Gasphase-Festbettreaktionen waren d ies:  

V e r f o r ~ b a r k e i t  der Vorprodukt~  unter  E r h a l t  

t ier S t r u k t u r .  Gute E igenschaf ten  besaBen Ta- 

bletten oder Str~ngpreBlinge unterschiedlicher 
Abmessungen. B~rt}chEorn oder Pe!1ets (Z - 4  mm ~) 
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beeintra-chtigten vielfach die An~.endung hoher 

Gasbel astungen, 

Formstabi l i tat .  Ausreichende mechanische Festig- 

ke i t  bei BefiJllung des Reaktors und nach ther- 

mischer oder reduzlerender Vorbehandlung, um 

Verlegungen und Beeintrachtigung des Stoff- 

und WarmeUberganges zu vermeiden (Warmenester, 

Kanalbildung). Schrumpfung und Sinterun! fuhren 

ebenfalls zu Stbrungen im Syntheseablauf. 

Die mlt der DurchfUhrung tier FT-Synthese in der Gasphase 

an Festbettkatalysatoren (Gasphase-Festbett-Arbeitsweise) 

zusam~enhangenden Proble~.e waren, ion Ausnahmen abgesehen, 

gut beherrschbar. Im Vergleich dazu muBten fur Katalysa- 

toren fiJr-das FIUssigphase-Verfahren teilweise neue Wege 

erarbeitet werden, so etwa fur die 

Aktivierung. Die neuen Ketalysatoren benotigen 

zum Tell Reduktionstemperaturen oberhalb yon 

350oc, wobei bereits die SuspensionsfIUssig- 
kei t  chemisch verandert wird. Wenn aus GrUnden 

tier Se lekt iv i ta t  auf reduktionserleichternde 

Zusatze (z.B. Kupfer) verzichtet ~.urde, muBte 

die Reduktion extern vorgenommen und der Ka- 

talysator pyrophor vermahlen werden. 

Vermahlung. Die zelteufwendige Pulverherstel- 

lung in KugelmUhlen wurde auf $tiftmLihlen um- 

ges te l l t ,  die zugleich ein engeres Kornspektrum 

I ieferten. 

Suspendierbarkeit. Tragerhaltige Katalysatoren 
waren tei1~.eise ungenUgend suspendierbar 

( FI otat ionseffekt ). 
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Die anfanglich aufge~retenen Sch~ierigkeiten konnten je-'" 

doch bald Uberb'unden ~erden, so da~$ die Anpass~ng yon Ka- 

talys~_toren an die Erfordernisse des einen oder anderen 
Verfahrens nut noch in Ausnahmef~llen Probleme aufwarf. 

Zur Er~itt lung der Abh~ngigkeit der Zusammensetzung des 

ProduktSpektrums yon tier Herstellv~eise und den topogra- 

phischen Daten des KataIysators kamen z~ei analog redu- 

zierte und cb~miscb .gleich zusammengesetzte a lka l i s ie r -  .. 

te, ZnO-haltige Mn-Fe-Katalysatoren zum Einsatz; zum 

einen ein grobporiger Sinterkatalysator Sin 20 und zum 

anderen ein engporiger F~llungskatalysator. FT 53. Die Ver- 

suche ~urden im Arbeitskreis yon Prof. Baerns unter Druck 

in einem Rohrreaktor yon 12 mm Innendurchmesser und 

2250 am L~nge durchgefEihrt und alas Reaktionsgemisch gas- 

chrematographisch analysiert. Das Produktspektrum ent' 

h ie l t  fur beide Katalysatoren als Hauptpredukte Kohlen- 

wasserstoffe bis zur c-Zahl 7. Die Verteilung der an den. 

beiden unterschiedlich strukturierten Katalysatoren ge- 
bildeten 01efine, Paraffine und des Nethanols ist  in den 

Tab, 7 und 8 zusammengestellt. Ein Vergleich beider Ka- 

talysatoren bei den Betriebsbedingungen 4 bar, 295o c bz~. 

315oc, Raumgesch~indigkeit 500 h- l ,  ergibt folgendes Bild: 

- Der Fallungskatalysator FT 53 mit der gr~Beren 

Oberfl~che hat stets einen h~heren (CO+H2)-Um- 

satz, z.B. bei 315oC und 4 bar 17 % UCO gegen- 

Eiber 9,8 % UCO und 12,8 % UH2 gegen{iber 5 % UH2 

- Bevorzugt kommt es dabei zur Bildung yon mehr 

Methan und Methanol, wahrend die Merge des er"-, 

zeugten EhtyIens und Propylens beim Sinterka 

ta lystor Sin 20 h~her ist 
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- Das mit t lere ~erhaltnis Olefin/Paraffin fur 

C 2 und C3 l ieg t  bei 7,8, beim Fallungskataly- 
sator FT 53 hingegen nur bei 4,8 

T a b e l l e  7: 

-Der Sinterkatalys~tor Sin 20 l iefer t  somit 
im untersuchten Eereich eine h~here Ausbeute 

an kurzkettigen Olefinen. 

Reaktonsbedingungen und Produktverteilung 
tier am Fa]lun~skatalysator FT 53 gebilde- 

ten Verbindungen in g/Nm3 CO+H2 

(ohne Berticksichtigung yon C-Zahlen>5a) 

~o5oc 315oc 295oc 295oc 315oc ~°c t~ 

p .... bar 4 4 8 8 8 

lip_ : CO I~5 1,5 1,5 i I 

RG h-1 5oo 5oo 5oo 58o 580 

C I 4,2 7,i  7,8 4,7 7,1 

C2: o,9 1,2 ],6 I , I  o,8 

C 2 0,2 o,3 o,4 o,3 0,2 

C3= o,9 1,2 1,7 1,2 o,5 

C~ 0,3 o,3 0,4 o,3 o,1 

C4= o,6 0,9 1,o o,8 o,2 

C4 1,1 1,7 2,6 1,6 0,5 
C5= o,5 o,6 o,7 0,6 o, l  
C__,5 2 ; I 3 ~4 2 ,,5 I ~9 o ~4 
~- io18 16 ~7 18 ~7 12 ~5 9 ~9 

CH~0H 2 to 2 14 1 19 I ,8 OTB 

a) Fahr~eise im Berty-Reaktor des Ins t i tu ts  fur Techni- 
sche Chemie tier Ruhr-Universitat Bochum, Arbeitskreis 
Prof. Baerns, Dip|o~arbeit V. Gantz (19753; Ausbeute- 

zahlen nur untereinender vergleichbar, nicbt dagegen 

mit den Ergebni~sen aus der Gasphase-Festbett-Fahrweise 
in Ro hrr~aktoren, 
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Tabel le 8: Reaktlonsbedingungen und Produktverteilung 
der am Sinterlcatalysator Sin 20 gebildeten 

Verbindungen in g/Nm3 CO+H2 (ohne BerUck- 
sichtigung yon C-Zahlen > 5)a) 

TOC 295oc 295oc 315oc 315oc 
p bar 4 4 4. 4-6~8 

RG h-! 5oo 3oo 5o0 3oo " 

C I o,6 

C2= 0,3 
c2 b) 
C3= 0,3 
c3 b) 
C4: 0,2 

C4 o,I 
C5= o,2 

C_ 5 o~1 
1,8 

CH30H o,,1 

1,7 5,1 

0,9 2,7 
o,1 0,4 

1,1 3,1 
o,I  0,4 

0,8 2,.3 
0,4 1,1 
0,5 1,5 
0,5 1,8 
6 ~i 18 ~.4 

o7.2 i ,2 

i--- 

7,4 

4,1 
0,6 

4,6 
0,5 

3,3 
1,8 
2,9 
4,2 

29~4 

195 

a) Fahrweise im Berty-Reaktor des Inst i tus fEir 
Technische Chemie der Ruhr-Universitat Bochum, 
Arbeitskreis Prof. Baerns, Diplomarbeit V. Gantz 
(1975); Ausbeutezahlen nur untereinander ver- 
gleichbar, nicht dagegen mit den Ergebnissen 
aus tier Gasphase-Festbett-Fahrweise in Rohrreak- 
toren. 

b) nicht nachge~iesen 
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Der Vortei l  der Herstellung durch Homogenlsierung gegen- 

Uber der H~rstelIung dutch Fallung dokumentiert sich auch 

eindrucksvoll am Eisen-Vanadin-System. Alternativ zum 

Mischoxld-Kata|ysator Sin 94 wurden ein analog zusammen- 

gesetzter Fallungskatalysator FT 18o sowie zwei ent- 

sprechende tragerhalt ige Systeme FT 181 und FT 182 mit 

50 Teilen SiO 2 bzw. A]203 pro 1oo Teile Fe hergeste]It  

und nach der Reduktien vor dam Einsatz in den Reaktoren 

durch Oberflachenmessungen charak ter is ie r t .  

Tabel 1 e 9 : Oberflachemessungen (BET, 

an vier Katalysatoren des 

Systems 

CO-Chemi sor ption) 

Ei sen -Van ad in s - 

Katalysator Reduktions- 

temperatur 

oc 

B ET-Ober - 

f l  ache 

m21g Kata- 

l~fsator 

CO-Chemisorp- 

tion 

mllg Kata- 
Iysator 

Sin 94 450 21,4 o,21 

F T 18o 250 

450 

176,8 

40,7 

0,23 

0,0g 

F T 181 25o 

450 

171,6 

41,2 

0,37 

0,20 

FT 182 250 

450 

375,2 

64,3 
0,40 
0~35 
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Wie aus den HeBergebnisser, hervorgeht, ~Jeisen die Fa]- 

|ungskatalysatoren gegenUber dem Hischoxid-Katalysator 

eine bedeutend gr~Bere GesamtoberfI~che auf, ohne dab 

sich jedoch die metallischen Eisen-OberfI~chen der Ka- 

talysatoren - charakter is ier t  durch die nut geringfUgig 

voneinander abweichenden c~emisorbierten CO-Mengen 

(1 mI CO = ca, 4,5 m2 metaIlischer OberfI~che) -wesent- 
I ich unterscheiden. 

i 

Die h~chste O l e f i n - S e l e k t i v i t ~ t -  giJltig fur einen 

Synthesegasumsatz yon ca, 8o% im Kurzzeitversuch - 

Hurde dabei, wie aus Tab. Io entnommen werden kann, am 

oberfIachenarmen, dutch Homogenisierung yon Oxidmischun- 

gen hergestellten Kata]ysator Sin 94 e r z i e l t  (Durch- 

schn i t ts -Se]ek t iv i ta t  27-- 48 % bei Synthesegas-Um- 

s~tzen yon 55 - 75 % im Temperaturbereich Yon 250 bis 

3oooc). 
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-Tabelle lo: Bestes Umsatz-und Reaktionsverhalten 

des Mischoxid-Katalystors Sin 94 im 

Vergleich zu den tragerfreien und t r~-  

gerhaltigen Fallungs-.Katalysatoren 

. FT 18o, FT 181 und FT 182 

Katalysator Sin 94 FT 18o FT 181 FT 182 

Reduktionstemperatur 

Anspringtemperatur 

Reaktionstemperatur 

Druck 

45oOc 45o°C 45o°C 
23o-24oOc 2 4 o ° C  25o°C 

31oOc 24o°C 25o°C 
Io bar lo bar lo bar 

Frischgas-VlVh 

H 2/CO-Verhaltni s 

(CO+H2)-Umsatz 

G~samtausbeute A 

( in g/Nm3, ohne Methan 

davon 

Ethyl en 

Propyl en 

Butyl ene 

ZC2-C 4-01 efi ne 

CH4 

Zges. C2-C4-KW 
Ol efin-Sel ek t i v i t a t  
Mv b) 

5o0 5o0 5o0 

I 1 1 

86 % 77 % 77 % 

45o°C 

27o°C 

29o°C 
lo bar 

5o0 

I 

84 % 

17o g 132 g 92 g Io9 g 

11 7 9 

74 28 17 

4o 36 11 

125a) 71 37 
18 2o 48 

39 2o 59 

68 % 44 % 23 

18~4 % 16 % 42 

a) kurzzei t ig erreichte Spitzenwerte 

b) MV = (CO+H2)-Umsatz zu CH4; s. Anlage 1 

5 

Io 

7 

22 
5o 

6o 

12,6 % 

4o ~6 % 
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Besonders nachtei l ig macht si¢h bei den tr~gerha]tigen 

Katalysatoren die auch schon bei elner Reaktionstempe- 

ratur yon 25oO C ausgepr6gte ~=eigung zur Methanisierung 

- die MV-Zahl gibt  den Umsatz zu Metban, ausgedriJckt in 
% des insgesamt verbrauchten Synthesegases an - und zur 

Bildung kurzket t lger,  ges~t t ig ter  KohIenuasserstoffe be- 

met k bar. 

Zusammenfassend I~Bt. sich fes ts te l len ,  dab die Mehrzahl 

tier durch Fa|lung hergestel]ten Kata]ysatoren durch hohe 

spezifische OberfI6chen und dutch groBe Mikroporenradien 

gekennzeichnet i s t .  Diese KataIysatoren sind zwar be- ..; 
r e i t s  bei r e l a t i v  niedrig.en Reaktionstemperaturen akt iv ,  

ohne jedoch ausreichend se]ektiv zu sein. Eine mi~gliche 

Erk]~rung fur die insgesamt nicht befriedigenden Ergeb- 

nisse mit F~llungskataIysatore~. ~ird darin gesehen, dab 

Eisen erst bei Synthesetemperaturen ab etwa 3oooC aus- 

reichend selekt iv arbei tet .  Bei einem groBen Angebot an 

spezifischer Metal]oberfl~che kann dieser Temperaturbe- 

reich wegen reaktionstechnischer Schwierigkeiten nicht 

mehr genutzt werden. Sinterkatalysatoren mit niedrigen 

spezifischen Oberfl~chen - die wiederum dutch hohe An- 

te i I e  an Aktivatoren begUnstigt werden - sind erst in 

einem h~heren Temperaturband ausreichend akt iv,  so dab 

die SeIe~t iv i ta t  des Fe ausgepr~gter ~ird.  
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5 . 1 . 3  Vorbehandl ung 

Katalysator-Vorprodukte (sogen. Gr~Jnkorn) werden haufig 

einer thermischen Vorbehandlung z~,r Beeinflussung der 

Struktur oder zur Vor~egnahme thermischer Effekte 

(Schrumpfung, 5interung), die sonst unter Reaktionsbe- 

dingungen eintreten wUrden, unterworfen. Die normaler- 

w e i s e  in Luft oder Inertgasatmosphare ablaufende Vorbe- 

handlung kann als separater Schrit t  oder in Kombination 

mit der Aktivierung dutch reduzierende M=.dien im Reaktor 

durchgefUhrt w~rden, ~enn dieser entsprechend ausgelegt 

Ist. 

In Abhangigkeit yon den erzielten Auswirkungen lassen sich 

an Eisenkataiysatoren fur die thermische Vorbehandlung 

z~ei Bereiche (grob) unterscheiden: bei 3oo -6oooc, a l -  

so unter re la t i v  milden Bedingungen, werden Hydratwasser 

und Zersetzungsprodukte thcr~isch Iabi ler  Verbindungen 

(z.B. Kohle~dioxid) ausgetriehen, des GefUge verfest igt  

und der Kr is ta l i isat ionsgrad auf Kosten der amorphen An- 

t e i l e  erh~ht. Die makroskopische Struktur yon Katalysa- 

torEn ~ird erst bei h~heren TEmperaturen im Bereich yon 

6oo - IlooOc merkllch beeinfluSt, und zugleich erfahren 

Oberflache, Por~nvolumen und Porenradienverteilung zu- 

nehmende Ver~nderungen. Wie auch aus der L i teratur  be- 

kannt i s t ,  kommt es bei C=.r thermischen Behandlung yon 

Oxidgemischen bei 8oo - 11oeoC zu gegenseitiger Losung 

u n t e r  B i l d u n g  yon Mischphasen oder zur V e r b l n d u n g s b i l d u n g  

d u r c h  F e s t s t o f f r e a k t i o n e n ,  ~:as be i  S i n t e r k a t a l y s a t o r e n  Be- 

standteil des Herstellungsverfahrens i s t .  Grundsatzlich 

i s t  mit hdherer Temperatur (gelegentlicb nach Durchlaufen 

eines Minimums) die Bildun5 grdBerer Kr is ta l le  begLinstigt. 

Besonders bei Fallungskatalysatoren, die bevorzugt aus 

kIeinen Prim~rkristaI1iten bestehen, bewirkt daher die 

thermische Vorbehandlung eine Verkleinerung der spezi f i -  

schen Oberfl~che und eine Verschiebung des Porendurchmes- 

serspektrums zu gr~Beren Werten. FUr die reduktive Be- 
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handlung: ffir die in bezug auf die.Struktur das Ent- . .  

sprechende g i l t ,  ergeben sich folgende Unterschiede: 

Sinterkatalysatoren oder beg Temperaturen eberhalb 4ooo C 

getemperte F~llungskata]ysatoren gewinnen dutch die Re- 
I 

duktion im allgemeinen an spezifischer Oberfl~che. Bei 

F~Ilungskatalysatoren, die keine eder nut eine bei Tem- 
F 

perature~l unter 3ooo c ablaufende Vorbehandlung durchlaufen 

haben, n'immt h~ufig die Oberfl~che durch die Reduktion 

ab. 

In Tab. 11 sind charakteristische Werte zueier Katalysa- 

torproben (gef~l l te Eisenkatalysatoren) Im oxidischen, ge- 

temperten und reduzierten Zustand f, Temperun'g und Reduk- 

tion jeHeils bei 27ooc) zusammengetragen. 

Die reduzierende Vorbehandlung yon Katalysatoren er fe lgt  

dutch Beaufschlagung mlt Kohlenmonoxid, Wasserstoff oder 

Gemischen beider Gase im Temperaturbereich yon etwa 

250 - 45oo CUber 2 -24 Stunden. Der dabei erreichte Re- 
duktionszustand beeinfluBt wesentlich den Start und den 

weiteren Verlauf der Synthesereaktion: an hoch reduzierten, 

oberfl~chenreichen Katalysatoren, die mit Wasserstoff 
oder Kohlenmonoxid reduziert worden sind, ]6uft die Syn- 

these bereits auf einem rel ativ niedrigen Temperaturnlveau 

mit hohem U~satz ab, so dab durch Anwendung d~mpfender 

MaBnahmen (hoher Gaskreislauf, niedriger Pegel an CO+H 2 

im Synthesegas durch VerdUnnen) ein "Durchgehen" der Syn- 

these dutch Oberhitzung im Katalysatorbett vermieden war- 

den muB. Wird hingegen die Reduktion beispielsweise mit 

Synthesegas und bei niedriger Temperatur durchgefEihrt und 

eine vol]st~ndige Reduktion des Kata|ysators vermieden, 

so verlaufen auch Start und Synthese mit niedrigem Um- 

satz bz~. es wird erst bei erhShter Synthesetemperatur 

ein 9]eich hoher Umsatz erreicht .  
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Tab-cl I e 11:. Charakteristische Werte zweier Kataly- 
satorproben im oxidischen, getemper- 

ten und reduzierten Zustand (Te~perung 

und Reduktion jeweils bei 27ooc) . 

Messurgen aus dem Arbeitskrels yon 
Prof. Kblbe], TU Berl in, an Mode]l- 

systemen 

Behandlung BET-F1 ache Hi kroporen h~ufi gster 

(m2/g Fe) vol umen Mi kroporen- 

(cm3/g Fe} radius (~} 

a) promotorfreier Katalysator 

Ox Id 

24 h getempert 

72 h getempert 

24 h getempert 
und 

24 h carbid ier t  
ohne TeCper ung 

reduz|ert 

getemper tund 

reduziert 

292,2 

167 

126 

54,6 

41,1 

42,9 

0,407 
0,496 
0,447 

o,137 

0,225 

0,292 

18,7 
19,5 

30,6 

65,4 

73,4 

131 

b) Ketalysator ~I t  

Ox id 

24 h getempert 

72 b getempert 
getemI~-r t u n g  
reduziert 

0,2 % K2CO 3 

27,1 

152 

126 

44,7 

0,387 
0,390 
0,400 

0~243 

17,3 
27,6 
30,2 

115t0 
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Zur Yontrolle yon Verlauf und AusmaB der Reduktion yon 
Eisenkataiysatoren werden die Anteile an Fe(O), Fe(II) 

und Fe( I I I )  analytisch bestimmt und so tier "Reduktions- 

wert" ermi t te l t .  Sind im Katalysator merkliche Anteile 

an redox-aEtiven Elementen (z.B. Mo, W~ Cr,."V, M,n) neben 

Eisen vorhanden, so wird die analytische Methode unzuver- 

l~ssig oder versagt g~nzlich= In solchen F~llen wurde au f  

eine hierfiJr entwickelte Apparatur zurUckgegriffen~ mit 

der der zeitl iche Verlauf der Wasserstoffaufnahme des Ka- 
talysators messend verfolgt und=das gebiidete Reaktions- 

wasser erfaSt ~erden kann. D.ie meist gute Obereinstim- 

mung zwischen H2-Verbrauch und Anfall an Red~u~=tions~lasser 
erm~glichte die rechnerische Absch~tzung yon Verlauf 

und AusmaB des Reduktionsvorganges und die Festlegung ge- 

eigneter Bedin~unge~ fur. die DurchfEihrung der Reduktlon 

im gr6Beren MaBstab. . i . .  

In Abb. 9 sind die Ergebnisse. hierzu anhand experimen- 

te l le r  Messungen, die im Rahmen der Zusammenarbeit auf 

dem Gebiet der modifizierten FT-Synthese im Arbeitskreis 

yon Prof. Baerns durchgefUhrt wurden, am-yon RCll ent- 

wickelten Mischoxidkatalysator Sin 20 auf Mn-Fe-Basis 

grapbisch zusamme~gefaBt. Die dargestellte Abb~ngigkeit 

der BET-Oberfl~che und des mittleren Porenradius yon den 

Bedingungen der thermischen Vorbehandlung steht in Ober- 
einstimmung mit Angaben aus der Li teratur.  Ein Vergleich 

der Oberfl~che nach 2 bzw. 12 Stunden llachbehandiung 
zeigt den vergleichs~eise geringen EinfluB der Behand- 

lungsdauer auf die GrSBe der OberflEcheo Sehr deutlich 

l~Bt sich erkennen, da5 das Minimum der Porenradien mit 

dem Maximum der spezifischen Oberflache nahezu exakt zu- 

sammenf~l I t .  

Die spezifische BET-Ober~';~che elner bei 3oooc getemper- 

ten Mischoxid-Probe ~ird dutch die Reduktion mit Wasser- 

stoff  bei 3ooo C bis zu et~a siebenmal gr~Ber, ehe sie 
s i ch  nach Steigeruhg tier Reduktionstemperatur eel 5oooc 

L 
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verringert (negativer Te~per~tureffekt). An zwei fur die 
Synthese ausge~,~hlten Proben des Mischoxid-Katalysators 

Sin 20, deren Herstellweise und che~ische Zusammensetzung 

identisch sind und die sich nur aufgrund der unterscbied- 

l ichen Reduktionsbedingungen in den strukturellen Daten 
(Tab. 12) charakteristisch unterscheiden, wurden die aus 

der unterschied] ichen VorbehandIung sich auf alas Synthese- 
verbal ten ergebenden Auswirkungen untersucht. 

/ 
Tabelle 12: Abhangigkeit der prozentualen Aufteilung der 

nachgeHiesenen Kohlen~asserstoffe und des 

O]efin/Paraffin-Verh~]tnisses yon der Reek- 

tionstemperatur am unterschiedlich vorbe- 

handel ten Mischoxid-Kata!ysator Sin 20 

Prozentuale Auftei]ung der nachge- 
~iesenen KH in C-Atom % 

Katalysator 

Reduktionstemperatur o C 

BET-Ob~r f l  ~che (m2/g) 
Porenvol umen (cm3/g) 

mi t t le rer  Porenradius (nm) 
Re~ktionstemperatur oc 

C I 

C2 

C3 

C4 

C5 
C6 
C 30H 

Sin 20 Sin 20 

300 . 500 
16 6,9 

• 0,4 o,4 
90 171 

3o6 342 335 351 
31,7 36,7 23,3 23,1 

18,4 18,4 18,2 22,0 
2,6 3,1 1,7 2,3 

17,6 17,3 20,5 16 ,4  
1.6 1,5 1,1 1,3 

io,7 9,8 13,1 11,8 
2,6 ~ 2,0 2,3 .2,3 

10,7 ' 9,5 14,2 11,3 
3,4 3,4 5,7 5,6 

o~6 0~3 o~6 3,9 
Olefin / Paraffin-Verhaitnls 

C2 
C3 
Cl , 

7,1 5,9 lo ,7  9,6 ' 
11,o 11,5 18,6 12,6 
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 ~ bei Temperaturen yon ca. 

3oo - 35oo C durchgefUhrt. Vergleicht man nach Tab. 12 die 

prozentuale Verteilung der bei der Synthese, an den beiden 

unterschiedlich reduzierten Katalysatorproben gebildeten 

und quant i tat iv  erf~Bten C I -  bis C6-Koh|en~asserstoffe 

einschl ieBl ich des gebildeten Methanols, so ergibt sich 

im einzelenen folgendes Bild: 

- Der aktivere Katalysator (0 = 16 m2/g; ~p = 90 rim) 

l i e f e r t  im Vergleich zum grobporigen, erst bei 

hoheren Temperaturen (335o C bz~. 351oc gegenuber 

3o6oc bzw. 342oc) im entsprechenden Umsatzbe- 
reich (5 - 20 %) arbeite.~den Katalysacor 

(0 ~ 6,9 m2/g; Fp = 171 nm) mehr Methan. Die B i l -  

dung des Hethans geht dabei in erster Linie zu 

Lasten der C3-C6-Kohlenwasserstoff e, ~ohingegen 

der C2-An.teil nahezu konst~nt b le ib t .  

- M i t  steigender C-Zahl sinkt der Anteil der ge- 

bildeten Kohl enwasser sto f fe.  

- D a s  Olef in /Paraf f in-Verha| tn is ,  das weir auf der 

Seite der ungesattigten Kohlen~asserstoffe l iegt,  

zeigt keine starke Tempereturabhangigkeit (siehe 

jedoch C3/C 3 am bei 5oooc re6uzierten Katalysa- 
tot  bei 335oc}. 

- Der grobpor-.;ge Katalysator ist in bezug auf die 

Ausbeute an gasformigen Olefinen dam oberflachen- 

reicheren Katalysator Uberlegen. Dies zeigt 

sich auch im stark erhohten Ethylen/Ethan- und 

Propy| en/Propan-Verhal tn i s. 

Aus den aufgezelgten Abhangigkeiten laBt sich able:~ten, 

dab Uber die Vorbehandlung des Katalysators das Pro- 

duktspektrum posit iv beeinfluBt ~.erden kann. 
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• o 

In der L i teratur  werden h~ufig eine mehrstUndige ak t i -  

vierende Vorbehandlung yon Katalysatoren mit Kohlen- 

monoxid'und eine nachgeschaltete Behandlung mit Wasser- 

s to f f  bei Raumgesch.~indigkeiten yon Uber 1ooo beschrieben. 

Diese im allgemeinen drucklos erfolgende Aktivierung soll 

be, Temperaturen durchgefUhrt werden, die um 1o -5ooc 

oberhalb der zum Erreichen der optimalen Syntheseaktivi- 

tat  erforderlichen Anfangstemperatur i iegen. Am; Mn-Fe~ 

Fallungskatalysator hat sich in RCH-Versuchen gezeigt, -. 

dab CO- ,,rid H2-Formierungstemperaturen yon-ca. 300 bis 

35ooc (Standardbedingungen 27oOC) infolge einer starkeren 

Carbidierung des Katalysators die Selekt iv i ta t  in Rich- 

tung der Bildung kurzkettiger Olefine posit iv beeinflus- 

sen. Gegeniiber einer ausschlieBlichen Vorbehandlung des 

Katalysators mit H 2 erh~ht sich unte)- diesen Umst~nden die 

C 2- C4-Olefin-Se%ektivitat um ca. 1o %. Nach der thermi- 

schen und der reduzierenden Vorbehandlung'der "modifizier- 

ten FT-Katalysatoren hat es sich im allgemeinen, fur die 

Anfahrperiode als notwendig erwiesen: 

- nach der Reduktions-/Formierungs- 

phase zun~chst die Temperatur auf 

ca. 2ooOc zu senken, danach 

- mit H 2 den Synthesedruck auf ~'o bar 

einzustellen und erst dann den Ka- 

talysator in elner wasserstoff- 

reichen Atmosphere mit Synthesegas 

(V/Vh = 5oo) zu beaufschlagen. 

Wird der Katalysator nach seiner Aktivierung im Tempera- 

turbereich der spateren Synthese sofort CO-reichem Syn- 

thesegas ausgesetzt, kommt es im Zuge yon Adsorptions-, 

Chemisorptions- und Synthesevorg~ngen zu Temperaturspitzen, 

die haufig 500 - 6ooo C erreichen und die zu frUhzeitigen 

$chadigungen des Katalysators (C-Aufnahme, Zer, fa i l  des 

Katalysatorkorns) fUhren. Oieses Verhalten zeigen nicht 
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nur oberflachenaktive Fallungskatalysatoren mit hohem Re- 

duktions~Ert, sotlE=rn auch bei hohen Temperaturen ther- 

misch vorbehandelte, uenig oberf|achenaktive Sinterkata- 

lysatoren, Nach der vorsichtigen Beaufschlagung mit Syn- 

thesegas ki~nnen die Arbeitstemperaturen angehoben warden 

und dann beispielsweise mit Hilfe des Kreislaufgas/Frisch- 

gasverhaltnisses Umsatz und Ausbeute gesteuert werden. 

Dutch eine drastische Erhdhung der Kreislaufgasmenge 

(V/Vh-~2oooo) und der damit verbundenen VerkLirzung tier 

Verweilzeit des Synthesegases am u~verdi~nnten Katalysator 

iSt es dann moglich, das Durchgehen der Reaktion zu ver- 

hindern da die Reaktionswarme mit Hilfe des Kreislauf- 

gases abgefLihrt wird und info]ge der geringeren Verwei|- 

ze i t  yon CO, P'2 und den gebildeten Reaktionsproduk'en am 

KataIysatorkorn die weitere Umsetzung sofort unterbunden 

wird. 

Bei Versuchen zur Optimierung der Reduktionsbedingungen 

des grobporigen Mischoxidkatalysator-: Sin 16 auf Fe-V- 

Basis hat es sich %m Gegensatz zum Mn-Fe-Fallungskata~)'- 

sator als giinstig erwiesen, den Katalysator nut m~t Was- 

serstof f  vorzubehandeln. Die besten Ergebnisse bezUu;ich 

der O le f in -Se lek t i v i ta t  und der molaren Verteilung inner- 

ha]b der C2.C4-Fraktion wurden nach einer zw, eistUndigen 

thermischen Behandlung bei 6ooOc (hohe mechanische Festig- 

ke i t ,  Stabi l isierung tier Struktur) und der s~ch an- 

schlie-Benden viersttindigen Reduktion (H2-V/Vh = 200o) bei 

45ooc, die mit ein=.m 6 - 7 %igen Gewichts- und Volumen- 

schwund verbunden i s t .  e r z i e l t .  Bel einer Temperatur yon 

29o°c und einer Raumgesch~.~indigkeit V/Vh = 5o0 ergaben 

s i.ch unter Synthesebedingungen als kurz f r is t ige  Spitzcn- 

werte die folgenden Kennzahlen: 

U = (CO+H2).Umsatz 53 % 

A = Ausbeute  an K~ 

ohne Me%han 

97 g/Nm3 

Synthesegas 
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Auf die gasf~rmigen, unges~ttigten Kohlen~asserstoffe des 

C2-c4-Bereiehes entf ie len mit 76 g 78 % der Gesamtausbeu- 

te A. Verbunden mit der bevorzugten Synthese yon Ethylen 

bildeten sich pro Nm3 eingesetzten Syntbesegases neben ! 
lo g CH 4 und 41 g Ethylen noch 29 g Propylen und 6 g Bu- 

p 

ty l  ene. 

Infolge der noch unbefriedigenden kurzen Katalysatorstand- 

ze i t  und der h~ufig beo~bachteten Erscheinung, dab mit zu- 

nehmender Laufzeit des Versuches tier Ethylen-Anteil in der 

C2-C4-Fraktion rUcklaufig i s t ,  miJBten obige Ergebnisse be- 

zi igl ich der Reproduzierbarkeit und des Standzeitverhal- 

tens verbessert .~erden. 

Bei der Erm~tL1ung des Einflusses tier Reduktionsbedin- 

gungen auf das Reaktionsverhalten des mit MgO-dotierten 

Eisen-Vandin-Katalysators Sin lo6/2 wurde beobachtet, dab 

sich Reduktionstemperaturen yon 350 bzw. 5ooOC gegeniJber 

den Standard-Reduktionsbedingungen (T = 45ooc, 4 h, 
H2-V/Vh = 2000 h- l )  negativ auf das Standzeitverhali~en und 
die Olefin-Ausbeute auswirken. DemgegenUber ist  kein merk- 

l icher Einf]uB tier Reduktionsdauer (Steigerung yon 4 auf 

2o h) und der Gasbelastung (ErhUhung yon 2000 h-1 auf 

10000 h-I)  auf alas Reaktionsverhalten festzustel len. 

An einem unter Standard-Reduktionsbedingungen bei 45oOc 

vorbehandelten MgO-baItigen Fe-V-Katalysator gelang es, 

wie aus Tab. 13 hervergeht, ~Jber mehrere hundert Stunden 

einen konstanten Synthesebetrieb mit durchschnittl ichen 

C2-c4-OIefin-Ausbeuten yon 63,3 g/Nm3 eingesetzten Syn- 
thesegases aufrechtzuerhaIten. Die molare Verteilung der 

C2-c4-OIefine lag bei 36,2 % Ethylen, 42,9 % Propy]en und 
20,9 % Butylenen. 
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Tabelle 13: Reaktionsverhalten des mit llgO dotierten 
Fe-V-H, ischoxid-Katalysators Sin lo612 
(KI einreaktor 1o6) 

Lauf- 

zeit 
(h) 

Reakt ionsbed ingungen Syntheseergebnisse 

Tempe- Druck V/Vh U(CO+H2 ) UC 0 AC2.C4 - SCO+H2 
ratur Ol efine 
(.°.C) .. (bar) (h "1 ) {?,) {%) (g/Nm3..) {%) 

SCO 

383 330 Io , I  878 85 g6,1 58,7 33,1 29,3 
4o7 33o lo , I  941 83,3 97,4 61,4 35,4 3o,2 
431 34o Io,1 887 84,3 97,4 67,3 38,3 33,1 
469 34o 1o,1 876 83,9 g5,6 62,5 35,8 31,3 

493 341 io , I  g81 84,4 94,6 58,6 33,3 29,7 
517 341 lo , I  g63 84,9 97,3 62,8 35,5 31,o 

54i 35o lo , I  953 83,8 96,7 67,o 38,3 33,2 
565 350 lo , I  g26 82,5 96,4 65,9 38,3 32,8 
58g 35o 1o,1 891 8o,7 96,0 71,7 42,7 35,8 
613 351 Io , I  1954 18,1 g4,7 64,9 39,g 32,9 
637 350 lo , I  1846 79,8 93,1 6o,o 36,1 30,9 
661 35o 1o,1 1747 78,9 92,4 59,2 36,0 3o,7 
685 35o lo ,1  1855 78,o 93,7 61,8 38,0 31,6 
7og 349 Io , i  820 81,1 94,8 64,6 38,2 32,6 
.7,33 350 ..Io,I 443 8412 g7~3 64~1. 36~5 31,6 

Ein identischer Katalysator mit ZnO statt MgO uies dem- 
gegenEJber nut eine Standzeit yon ca. 500 h auf. 

Zur Vorbehandlung van Flbssigphase-Katalysatoren vergl. 
Kap. 5.2.2. 

In der Anlage 3 sind in tabell~rischer For~ topographische 

Date~ und Versuchsergebnisse, gegliedert n~ch tier Zusam- 

mensetzung der Katalysatoren, zusammengesteilt. 
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5.2 EinfluB der Betriebs~eise 

5.2.1 Gasphase-Verfahren 

5.2.1.1 All ~em~ines 

Die in der ersten Projektphase ers te l l te  Studie Uber 

Stand und EntHicklungsm~glichkeiten der Fischer-Tropsch- 

Synthese hatte bei der vergleichenden Be.~ertung yon Ver- 

fahren unter reaktionstechnischen Gesichtspunkten zu 

einer Bevorzugung des Gasphase-Festbett-Verfahrens fi ir 

eine seiektive Reaktionslenkung gefUhrt, Zugleich lieB 

sich jedoch eine Reihe yon Argumenten fur die Arbeits- 

weise in flUssiger Phase mi t  Suspendiertem Katalysator 

anfLihren, so da5 ~unachst-beide Verfahrens~eisen als 

etHa gleicht~ertig einzustufen waren. Infolgedessen wur- 

den bei tier PrUfung yon neuen Katalysatoren zunachst so- 

wohl das Gasphase-Festbett- als auch alas Fliissigphase- 

Verfahren fur die Be~ertung tier Katalysatorl.eistung her- 

angezogen (s. 5.2.2.) .  FUr einen gegebenen Katalysator- 

typ war die Selekt iv i ta t  im Gasphase-Festbett-Verfahren 
h~her als bei tier Arbeitsv.eise in f lUssiger Phase, was 

durch die erh~hte Verweilzeit der Reaktanden, durch l i -  

mitierende Transportvorgange durch die Phasengrenze 

und durch die h~here RUckvermischung in der Katalysator- 

suspension erklarbar i s t .  Die Unterschiede in der Selek- 

t i v i t a t  konnten durch sorgfalt ige Kontrolle der Reduk- 

t ions-und Aktivierungsbedingungen bei der ArbeitsHeise 

in fldssiger Phase verringert werden, jedoch v~urden im 

Gasphase-Festbett-Verfahren im allgemei~ep.:bessere Er, 

gebnisse erhalten. Im weiteren Verlauf des Projektes 

~urde daher die letztgenannte Arbeitsweise bevorzugt. 

Erganzend dazu wurden auf Vorschlag des Projekttragers 

einige tier bei der Ruhrchemie AG entwickelten Versuchs- 

katalysatoren bei der Schering AG im FlUssigphase-Ver- 

fahren gepriift (s, 5.2,2), wobei die vorliegenden Er- 

fahrungen im wesentlichen bestatigt .~urden. Oa die 0ber- 
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tragbarkeit der Ergebnisse zwischen beiden Verfahrens- 

weisen damit hinreichend belegt war, wurde das FIUssig- 

phase-Verfahren bei der Ruhrchemie AG nicht weiter be- 

arbeitet  und fur die Katalystorentwicklung wurde im 

folgenden das Gasphase-Festbett-Verfahren herangezogen. 

Die Kombination yon LabGr-. Klein- und Technikumsreak- 

toren hat sich bev.~hrt. Konstruktion und Anordnung der 

Kleinstreaktoren (Fahrweise im geraden Durchgang, 30 cm3 

lCatalysatorvolumen) ge~:hrleistet einen weitgehend stiJ- 

rungsfreien Betrieb und die AuspriJfung einer Vielzahl yon 

Versuchskatalysatoren, die zum Teil anhand yon DTA- 

Messungen und Kurzversuchen in Laborreaktoren unter t(or- 

maldruck vorab ausge~ahlt wurden. In systematischen Ver- 

suchen konnte so der Einflu5 yon Zusam~ensetzung, Her- 

stel lweise, Aktivierung und Reaktionsbedingungen auf alas 

5yntheseverhe.lten abgeschatzt und in mit Gaskreislauf- 

pumpen ausgeriJsteten Kreislaufreaktoren (15o-  3o0 cm3 

Katalysatorvolumen) weiter eingegrenzt werden. Die Ver- 

suchsergebnisse, die dabei in verschiedenen Reaktoren 

unter Anwendung eines Gaskreislaufes ohne 01efinab- 

trennung erz ie l t  wurden, unterscbritten jedoch deutl ich 

:lie Ergebnisset die in K1einstreakteren im geraden Durch- 

gang erhalten wurden. Im Zuge der wiederholen FiJhrung 

des Kreislaufgases iiber die Katalysatorschiittung kommt 

es zum Ablauf der folgenden Reaktionen: 

Neubildung yon C2-c4-Olefinen aus dem 

im Kreisiaufgas vorliegenden und noch 

nicht umgesetzten CO und H 2 

Welterreaktion der bereits gebildeten 

C2-C4-Olefine durch Hydrierungs-, 

Spalt- und Aufbaureaktionen. 
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Da die Folg'ereaktionen mii~ vergleichbarer Gesch~indig- 
kei t  ablaufen ~ie die Bi~dungsreaktionen tier kurzket- 

t igen, gasft~rmigen O]efine, gel ingt es nicht, durch Er- 

h~hung der ]inearen Str~mungsgeschwindigkeit (Varia- 

t ion der Raumgesch~Indigkeit und des Kreisgas- zu 

Frischgasverh~Itnisses) die Synthese der a ls  Prim~rpro-- 

dukte gebildeten unges~ttigten C2-C4-KohlenHasserstoffe 
gegenUber ihrer Heiterreaktion s igni f ikant  zu begEinsti- 

gen. Die erzie]ten Ergebnisse unterschreiten daher deut- 
] ich die Resultate der Fahrweise des geraden Durchganges 

sowohl beziiglich der Gesamtausbeute an Ethylen, Propy- 
len und Butylenen als auch bezUglich ihrer molaren Ver- 

tei lung. Hierauf wird im folgenden Kapitel naher ein- 
gegangen.  
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5.2. I .2  Fahr$;eise mit Gaskrelslauf 

Zur Verdeutlichung der Befunde soll anhand einer stark 

vereinfachten Modellrechnung der selekt ivl tatsmindernde 

EinfluB der GaskreislauffUhrung ohne Abtrennung der reak- 

t iven Olefine aufgezeigt und dem Verhalten eines idealen 

StriJmungsrohrreaktors ohne RiJckvermlschung und Kre is lau f -  

gasfUhrung gegeniibergestellt warden. 

Der einfachste.Fal l  ei.~es Folgesystems l iegt in z~.ei 
gem~B 

A 

k 1 

H2/CO ...... 

> B > C 

k2 

) C2/C3/C4-O!efine ~ hdhere KW] 

hintereinander gescha!teten Teilreaktionen erster Ord- 

nung vor. Die Konzentrations-Zeit-Kurven fur ein der- 

ar t iges Folgesystem sind in Abb. 1o wiedergegeben. Es 

Hurde fi ir die Kurven das Verhal tn is kl/k2 , 3 : I an- 

genommen. Die ReaKtion s ta r te r  mit A o = i so~ie B o und 

C o , O. Die Konzentration des Z~ischenstoffs B durch- 
1~uft ein Maximum. das um so friJher passiert wird und 

um so hoher a u s f a l l t ,  je grdI3er das Verh~Itnis kl/k2 

i s t .  l~ahrend der Anfangsperiode is t  die Bildung yon C 

gering und die Se lek t i v i t a t  der ~ildung yon B ent- 

sprechend groB. Am Zeitpunkt der meximalen Konzentra- 

t ion yon B zeigt die BildungsgeschHindigkeit yon C 

einen Hdchstwert. Spatestens zu diesem Zeitpunkt muB die 

Reaktion beendet ~erden, wenn B das Zielprodukt i s t .  In 

tier nachfolgenden Tab. 14 i s t  die Se lek t i v i ta t  tier B i l -  

dung yon B in Abh~;ngigkeit yore Umsatz yon A aufgefLihrt. 
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Tabe l le  14: Modellrechnung zum Umsatz-und Se lek t i v i -  

tatsverhalten in einem ideal en Strbmungs- 

reaktor (= ohne RiJckvermischung, ohne 

Kreisl aufgas) 

k I : k2 = 3 : 1 

Ums~tz yon A Se lek t i v i ta t  Reaktionsprodukt 

zu B A I~ C 

25 92,8 75 23,2 1,8 

50 86,4 50 43,2 6,8 

75 75,7 25 56,8 18.2 

80,3 71,6 19,7 57,6 22,7 

85 67~I 15 57~o 28)o 

Die hier aufgefLihrte Modellrechnung 9ibt  etwa die Ver- 

• haltnisse in einem Strdmungsrobrreaktor ohne Gaskreis- 

lauffiJhrung wieder. Ein Reaktor mit hohem Gaskreisla~f 

wird angenahert dutch das Modell eines kont inu ie r l i ch  

betriebenen RUhrreaktors beschrieben. FiJr den Ruhrreak- 

tor mit idealer REickvermischung ver lauf t  die Se lek t i v i -  

ta t  der Bildung yon B in Abhangigkeit yore Umsatz yon A 

wie in Tab. 15 angegeben. 
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Modellrechung zum Umsatz- und Se lek t iv i -  

t~tsverhalten in einem Reaktor mit v o l l -  

st~ndiger RUckvermischung (Arbeits~.eise 

mit hohem Kreisl auf-Frischgas-Verh~Itnis) 

___kk I :___kk 2 = 3 : I 

Umsatz yon A S e I e k t i v i t ~ t  Reaktionsprodukt 

zu B ~ A B C 
L . . . . .  , ,  , , , ,  

- , , ,  • 

5o 75,o 50 37,5 12,5 
66,7 6o,0 33,3 40,0 26,6 

75 .5o.,o 25 37,5 37,5 

8o 42,9 2o 34,3.. 45,7 

81 41,3 19 33,5 47,5 

85 - 34,6 15 29.4 55,6 

Die Se lek t iv i ta t  zum Zwischenprodukt als Zielprodukt ist  
sowohl im idealen StrUmungsrohreaktor ohne RUckvermi- 

scbung als aucb im Reaktor mlt idealer RUckvermiscbung 

(= hoher Gaskreislauf) stark yore Umsatz abh~ngig. Bei 

niedrigem Umsatz kann alas Zwischenprodukt nach beiden 

Verfahrens~eisen mit ausreicbender Se lek t i v i ta t  ge~on- 

nen ~erden. Bei Erh~hung des Umsatzes nimmt die Selek- 

t i v i t ~ t  ab, und z~ar bei der Kreislauffabrweise erbeb- 

l ich rascher als bei der Synthese im geraden Durchgang. 

DaB die FT-Synthese diesen Modellvorstellungen geborcbt, 

belegen verschiedene Tabellen aus den 5. und 6o Z~iscben- 

berichten zur modif izierten FT-Synthese. Typische t~erte 

aus den genannten Tabellen seien daher nachfoigend noch 
einmal aufgefEJhrL (Tab. 16). 
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Tabelle 16: Abh~ngigkeit der O le f inse lek t iv i ta t  vom 

CO/H2-Umsatz bei Kreislauffehr~.eise 

(CO/H2)- C2-C 4- (CO/H2)- C2-C 4- 
Umsatz Ol ef in-  Umsatz Ol e f in -  

Sel ekti - Sel ektiv i t a t  

v i ta t  

Vertel| ung 

C21C3/C 4-01 efine 

% % % i n Mol. -% 

a) 6. ZHischenbericht, b) 5. Zwischenbericht, Tabelle i 

Tabel I e 6 

8,0 87,I 

9,7 7o,I 

12,o 69,7 

16,9 50,6 

17,3 45,9 

18,1 39,1 

19,9 43,1 

2o,8 48,5 

21,4 38,7 

30,0 28,2 

36TI 27~6 

45 40 33 47 20 

50 25 33 50 17 

57 26 34 49 17 

65 21 37 41 22 

70 21 23 53 24 

76 19 27 50 23 

Mit steigendem Synthesegasumsatz nimmt die Selekt iv i ta t  

der Bildung kurzkettiger Olefine bei Kreislauffahrweise 

deutl ich ab und entsprechend nimmt die Kettenlange der 

entstehenden Kohlen~asserstoffe zu. Besonders bei Kreis- 

lauffehrweise kann somit nur bei niedrlgem Synthesegas- 

umsatz hohe Selekt iv i ta t  in bezug auf kurzkettige Kohlen- 

wasserstoff e rz ie l t  werden. 

Die hier angef~ihrten Modellrechnungen beziehen sich 

auf das einfache System der Folgereaktion 

A " > B > C 
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Bei der Obertragung dieser Modellrechnung auf die e r - .  

weiterte Folgereaktion ~ " ,• 

COIH 2 ..... > C2-KW > C3-K~ ----~C4-KW 

durchlaufen die Kurven fur die Zwischenstoffe Ethylen, 

Propylen, Butylene usw. im Konzentrations-Zeit-Diagramm 

ze i t I i ch  nacheinander ein Maximum. Das Maximum fU rE thy -  

ten wird zuerst e r re ich t ,  die Se lek t i v i t~ t  tier Bildung 

yon Ethylen is t  daher besonders stark yore CO/Hz.Umsatz 

abhangig. Aus dieser Oberlegung kann die vergleichs- 

weise geringe Ethylenausbeute in den Versuchsbeispielen 

tier obigen Tabelle e rk la r t  werden. Aus der gleichen Ober- 

legung heraus muB sich die Kreislauffahrweise besonders 

auf die Ethylenausbeute negativ auswirken: in Oberein- 

stimmung mit dieser Annahme stehen die im 6. Zwischenbe- 

r i c h t ,  Tabelle 2, mi tgete i l ten Ergebnisse. 

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

Zusammensetzung der C2-C4-01efinfraktionen bei Arbeits- 
~eise 

a) mit Gaskreislauf 

b) im gerader, Durchgang mit einer o le f in f re ien Mode11- 

gasmischung (CO + H 2 + C02 + CH4) 

a) Kreislauffahrweise 

36 Moi.-% Ethylen 

42 Moi.-% Propylen 

ZZ Mol.-% Butylen 

b) 9erader Durchgang. 

51 Mol.-% Ethylen 

31 Moi.-% Propylen 

18 Mol .-% Butyl en 
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Diese Deutungen w~rden dutch Befunde gestUtzt, die sich 
bei Versuchen zur Zuspeisung yon 5 Vol.-% Ethylen zum 
Einsatz-Synthesegas ergaben. Ein Vergleich des Produkt- 
spektrums ergibt  bei weitgehend gleichem Synthesegas-Um- 

satz (63,1% mit Ethylen-Dotierung gegenEiber 65 % ohne 

Ethylen-Zuspeisung) das in Tab. 18 angefUhrte Ergebnis: 

Tabelle 18: Vergleich der Produktspektren mit und ohne 

Zuspeisung yon ca. 5 % Ethylen (entsprechend 

74 g/Nm3) zum Synthese-Frischgas bei Fahr- 
weise im geraden Durchgang 

(1o bar; T = 32ooC; Frischgas-V/Vh ca. 550; 
CO/H2 = I : I) 

Ausbeute ...... 

(g/Nm3 CO+H2 ) 

- mit Ethylen- 

Zuspeisung 

ohne Ethylen- 

Zuspeisun9 

° 

CH4 15,3 13,4 

C2H 6 7,7 2,4 

C2H 4 66,5 lo,2 

C3H 8 1,1 1,4 

C3H 6 11,8 15,3 

C4Hlo I , I  1,7 
C4H 8 7,8 11,2 
Cs-KW 6,7 6,3 
C6-KW 5,1 3,3 

CI-KW 4,1 1,8 

C 8 -KW I ,  7 o,9 
C 2-C 8-KW 113,6 54,5 
Gesamtausbeute A 

(ohne Methan) 116,4 125,1 
~CO+H21-Umsatz (%) 63~I 65 
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Zu den zugespeisten 74 g Ethylen pro Nm3 Einsatzgas 

kiJnnen unter der Voraussetzung, dab keine Spaltungs-, 

keinejHydrierungs- und keine Aufbaureaktionen ablaufen, 

durch die Neubildung noch 1o,2 g Ethylen hinzukommeno 

Stattdessen sind im abstr~menden Reaktionsgas, bezegen 

auf li'Nm3 eingesetzten Synthesegases, nut noch 66,5 g 
Ethylen enthalten. Cer Hauptteil des fur Folgereaktionen 

verbrauchten Ethylens wird zur Bildung yon Ethan und yon 

h~heren Kohlenwasserstoffen oberhalb vun C 4 verbraucht.. 

Als Konsequenz aus diesen Befunden e~gibt sich die For- 

derung, bei Anwendung eines Gaskreislaufs das primer ge- 

bildete Ethylen mSglichst quantitativ aus dem Kreislauf- 

gas abzutrennen, um selektivitatsmindernde Folgereak- 

tionen des Ethylens zu vermeiden. Die Abtrennung kann 

durch physikalische Ma6nahmen (Kondensation, Absorption) 

oder auch dutch chemische Reaktion erfolgen::die bei 

Durchgang des Synthesegases durch den Reaktor. gebildeten 

kurzkettigen Olefine kSnnen zu Derivaten umgesetzt und 

damit aus dem Kreislaufgas entfernt werden, z.B. inder  

~,leise, dab die im Kreisgas enthaltenen Olefine hydro- 

formyl iert  werden. Die Kombination tier modifizierten FT- 

Synthese mit nachgeschalteter Oxo-Synthese z ie l t  darauf 

ab, das Reaktionsgas des FT-Synthese-Reaktors ohne Iso- 

]ierung der primer gebildeten Olefine nach einem Nieder- 

druckverfahren, beispieisweis.. = an modifizierten und/oder 

heterogenisierten Rh-Katalysatoren, direkt mit nicht um- 

gesetztem CO/H 2 zu hydroformylieren. Durch diese Ma6- 
nahme kann neben tier "Erh~Jhung" tier Olefin-Selektivit~:t 

eine verfahrenstechnisch wesentlich einfachere Abtrennung 

der hSher als die Olefine siedenden Hydroformylierungspro- 

dukte aus dem Gaskrei.~lauf erreicht werden. 

In einem orientierenden Versuch wurde das Reaktionsgas der 

modifizierten FT-Synthese,-das neben nicht umgesetztem 

CO und H 2 noch 20 % CO 2, L-~asserdampf und je 3% an gas- : 

fiJrmigen ges~tt'igten und unges~ttigten Kohlen~.asserstofen 
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en th ie l t ,  in einen nachgeschalteten Gasphase-Festbett- 

llydroformylierungsreakter gel e i t e t ,  mit dem Zie] ,  die Ol e- 

fine in die entsprechenden Aldehyde und A1kohole umzu- 

w~ndeln, Bei einem Druck yon 9 - lo bar und einer Raum- 

geschwindigkeit von 200 - 350 V/Vh l ieBen sich am hete- 

rogenisierten Rh-Katalysator (0,7 % Rh auf Contarbon 

FX-Aktivkehle, mit Triphenylphosphin modif iz iert)  die gas- 

f~Jrmigen OIefine umsetzen. Im Temperaturbereich yon 80 - 

12oeC und bei einem c2-C4-Umsatz yon bis zu 4o % betrug 
tier Ethylen-Umsatz 5~. -84 %, der des Propylens 6 -22 % 

und der der Butyl ene lo - 38 %. Anhand einer Kombinatien 

verschiedener Auswertungsverfahren (analytische Kenn- 

zahlen, gaschromatographische Untersuchungen in gepackten 

und in Kapillar-S~ulen) lieB sich alas Oxo-Rohprodukt 

weitgehend quanti tat iv analysieren. Die durchschnittl iche 

Zusammensetzung des Oxo-Robproduktes betrug: 

ca. 68 % A]dehyde 

ca, 19 % A1kohole 

ca. 7 % Kchlenwasserstoffe 

ca. 5 % E.~ter 

ca, 1% S~-uren 

A1s Folge einer unzureichenden KUhlung (WasserkUhler) des 

Endgases der FT-S,.nthese gel angten auch langerkettige 

Dlefine in den Hydroformylierungsre-~ktor. Die C-Zan]-Ver- 

tei lung der Aldehyd-Mischung einschlieI31ich des n/ i -Ver- 
h~Itnisses geht aus Tab, 19 hervor, 
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Tabel le 19: Zusammensetzung der dutch kombinierte 
FT-und Oxo-Synthese gebiIdeten Aldehyd- 

Mischung einschlieBlich des n / i 'Ver -  
h~Itnisses 

Propanal 

n-Butanal 

i -Butanal 

n-Pentanal 

i-Pentanal 

n-Hexanal 

i -Hexanal 

n-Heptanal 

i-Heptana] 

n-Okt2nal 
i -Oktana] 

n-Noaanal 

i -No n an al 

Clo-Al d~_hyd 

Cil-Aldenyd 

CI2-AI dehyd 

C13 -AI dehyd 
C 14-Al dehyd 

C15 -Al dehyd 

A1 dehyd-Zusammen- 

setzung 

8,6 Ge~. -% 

5,1 Gew. -% 

1,9 Gew. -% 

13,5 GetY. -% 

2,8 Gew. -% 

15,8 Gew.-% - 
2,4 Gew. -% 

16,o Gew. -¢ 

2,7 Gew. -% 

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

3,9 Ge~, -% 

1,5 Gew. -% 

3,8 Ge~,~. -% 

2,6 Gew. -% 

1,9 Gew, -% 

1,6 Gew° -% 

1,3 Gew. -% 

0,7 Gs~. -% 

nli-Verhalt- 

h~Itnis 

2,7 

4,8 

• 6,6 

5.9 

4~4 

2,6 
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Dieses aus einem ersten o r i e n t i e r e n d e n  Versuch hervor -  

gegangene Versuchsergebnis unterstreicht die F, dglich- 

kei t  tier Entfernung yon OIefinen aus dem Produkt tier 

modif izierten FT-Synthese durch Kombinetion mit tier Oxo- 

Synthese. AIIerdings mu(3 durch Verbesserung tier Akt iv i -  

LEt des Hydroformy|lerungskataIysators und der Reaktions- 

fUhrung dafUr gesorgt w~rden, daI3 bei einma}igem Durch- 

gang a11e gasf6rmigen Olefine ann~hernd quantl tat iv um- 

gesetzt ~erden. Dies soI|te erfahrungsgemaB ledigI ich 

bei Proben tier Optimie,'ung der nechgeschaIteten Oxo- 

Stufe darstel] an. 
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5.2.1.3 Fahr~eise im qeraden DurchganB 

Beim Vergleich d~r Ergebnisse, die in verscF, ieden konzi= 
p~erten und unterschiedlich dimension ierten Reaktoren er- 

z i e l t  Hurden, hat sich gezeigt, dab es in alien Reaktoren 

mi~gllcb i s t ,  unter bestimmten Bedingungen Kohlenmonoxid 

und ~asserstoff am Fischer-Tropsch-Katalysator im hohen 

Umsatzbereich zu Kohlen~asserstoffen umzuse-tzeno Ein Pro- 

blem s t e l l t  dabei die schnelle AbfiJhrung der pro Kubik- 

meter umgesetzten Synthesegases~frel~rdenden W~rmemenge 

yon ca. 600 kcal dar. Bei den konduktiv~beheizten und mit 

KUhlluft betriebenen Technikumsreaktoren mit 2 1 Kataly= 

satorvolumen und einem Rohrdurchmesser yon 35 bis 44 mm 

i s t  es - wenn man yon einer FahrHeise am dutch Inert-  

material verdiJn,-~en Katalysator oder mit dutch Inertgas 

verdEinnten Synthesegas absieht - nicht m~glich, die 

Synthese im einfachen, geraden Durchgang zu betreiben, 

dB die AbfUhrung der Reaktionsw~rme dutch die Reaktor- 

wand nicht ausreicht, Obertemperaturen in vertretbaren 

Grenzen zu halten, so dab eine schnelle Desaktivierung 

des Katalysators die Folge is t .  In diesen Reaktoren muB 

daher ein groBer Tell tier Reaktions~.~rme direkt Uber das 

mit einem hohen Kreislaufverh~ltnis zu "verdUnnende" 

Reaktionsgas abgefEihrt warden. Die ~nter diesen Bedin- 

gungen erzielten Ergebnisse ermSglichen es zwar, die 

Synthese im hohen Umsatzbereich zu betreiben, jedoch Her- 

den die guten Selektivit~ts-Werte fur die Bildung kurz- 

kett iger 01efine bei der Fahr~eise im geraden Durchgang 

in den K]einst- und Kleinreaktoren nicht erreicht. In 

der Tab. 20 ist das baste, a]lerdings nut kurzzeitig 

erreichbare Ergebnise bei einer Fahrweise im geraden 

Durchgang einem repr~sentativen Produktspektrum b e i  

KreislauffaF, r~eise gegenEibergestellt. 
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Tabel]e 20: Reektionsbedingungen und Produktverteilung 
bei Kreislauffahrv, eise (DurchschnittsHerte) 

bz~. im geraden Durchgang (kurzzeit ig er- 
reic hte Spit zenvlerte ) 

Reaktionsart 

Reakt ionstemperatur 

Dr uc k 

Frischgas-V/Vh 

Kreisl aufverh~! tn is 

II 2/cO-verh~Itnis 

(CO÷H2)-Umsatz 

Krei sl auf- Get ader 
Fahrweise Durchgang 

3ooOC 31oOC 
18 bar Io bar 

31o 500 

15 

1,3 1 
55 % 86 % 

Gesamtausbeute A 

(ohne Methan) 85 g/Nm3 17o g/Nm 3 

Ethylen 16 g/Nm3 I I  g/Nm 3 

PropyIen 14 g/flm3 74 g/Nm 3 

Butyl ene 13 g/Nm3 40 g/Nm 3 

~-C2-C4-Olefine 43 g/Nm3 125 g/~m 3 

CH4 25 g/Nm3 18 g/Nm 3 
ges. C 2-C4-Kohlen~asser. 

stoffe 18 g/Nm3 39 g/Nm 3 

Mit zunehmendem Reaktordurchmesser und mit steigender 

SynthesegasbeIastung kom~,t es bei der Fahrweise im ge- 

raden Durchgang Insbesondere am unverdUnnten Katalysator 

sehr le icht  zu lokalen Oberhitzungen und zur schnel]en 
DesBktivierung der Katalysatoren. So wurden im K]einst- 

re~ktor (2o mm Reaktordurchmesser) bei einer Gasbelastung 

yon 1ooo V/Vh Temperaturdifferenzen zvsischen Reaktore,aand 

und Kata|ysatormitte yon bis zu 16oo C gemessen (vg]. Ka- 
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pitel 4.3 des 8. Z~ischenberichtes), die einen stabilen 
Synthesebetrieb unm~glich machten. Es muBten daher wei- 

tere MaBnahmen einge!eitet ~mrden,.um die Obertemparatur 

im Katalysatorbett auf maximal ca. 3oo C zu begrenzen und 

damit die Voraussetzungen fur einen st~rungsfreien Syn- 

thesebetrieb im geraden Durchgang in Kleinst-, Klein-. 

oder Technikumsreaktoren zu schaffen. 

Neben der Ve,'dUnnung..des Synthesegases dutch Wasserstoff 

(Erh~hung der H~rmeleitf~higkeit, /Senkung desCO-Partial- 

druckes), auf die im Kapitel 5.3 n~her eingegangen wird, 

hat sich in allen Reaktorsystemen eine VerdUnnung des Ka- 

talysators positiv ausge~irkt. Dabei erwies.sich bei 

einer Gasbelastung V/Vh Iooo eine VerdEinnung mi t  fiinf 

Raumteilen hochgegliJhtem Aluminiumo×id pro Volumenteil 

Katalysator in den Kleinst-, Klein- und adch in den 

flEissigkeitsgekiihlten GroBreaktoren als ausreichend. 

Beim Versuch der Obertragung der am extern verdUnnten 

Eisen-Vanadin-Katalysator erzielten Versuchsergebnisse 

in den konduktiv beheizten und luftgekiihlten GroBreaktor 

3oo4 ergab sich die Notwendigkeit, da$ VerdUnnungver-. 

h~Itnis (Volumina Al203 pro Volumen Katalysator) auf lo 
anzuheben. Trotz des selbst dann noch unbefriedigenden 

Temperaturprofils - insbesondere an den Oberg~ngen Zwi- 

schen den drei Zonen - konnte die Synthese durchgefEihrt 

Herden. Die im Tempsraturbereich yon 350 - 38ooc erhal- 

tenen Versuchsergebnisse slnd in Tab. 21 zusammenge- 
s t e l l t .  
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Tabe] ]e 21: Versuchsergebnisse am extern mit 1o Teilen 

Ai203 verdiJnnten Eisen-Vanadin-Katalysator 
(Reaktor 30o4) 

Druck (bar) 10 Io 1o lo 

Temperatur (°C) 350 370 380 380 
H2/CO-Verh~l tnis 1 1 1 I 
Fr ischgas-V/Vh (h- l )  lo22 1oli lo36 1465 

(CO+H2)-Umsatz (%) 84,2 85,5 84,4 83,4 
CO-UmsaLz (¢) 96,4 96,3 96,0 95,3 

C2-C4-01 efin- 

Ausbeute (g/Nm3) 48,5 45,8 48,3 53,8 
C2-C4-01 ef in- 

Sel ekt iv i t~ t  (%) 27,6 25,7 27,4 31,o 

Eine weitere Verbesserung sowohl der Ausbeute an Wertole- 

linen als auch der Betriebsweise (gleichmaBigere Tempe- 

raturverteilung) konnte durch den Austausch des aIs 
W~rmeUbertr~ger fungierenden A]uminiumoxids gegen Silizium- 

carbid - mit meta11~hn] icher Warmeleitf~higkeit - erreicht 

werden. Die maximal beobachteten C2.c4.01efin_Ausbeute n 
lagen bei dieser Verfahrensweise auch im konduktiv be- 

heizten und luftgekUhlten Technikumsreaktor etwas ober- 

halb yon 60 g pro Nm3 eingesetzten Synthesegases 
(s. Tab. 22). 

Die Versuchsergebnisse (Tab. 22) zeigen, dab auch in 

Techn~kumsreaktoren ohne Warmetragerkreislauf und bei 
verfahrenstechnisch ungUnstigen Versuchsbedingungen 

(schIechte AbfUhrung der Reaktions~.arme) dutch eine e×- 
terne VerdUnnung des Katalysators mit einem gute Warme- 

le i t f~h igkei t  auf~.eisenden Inertmaterial Verbesserungen 
zu erzielen sind. 
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TabeIle g2: Versuchsergebnisse am Eisen-Vanadin-Kata- 
]ysator (verdUnnt durch Io Volumenteile 

A] 203, extern) 
Reaktor : 3004 

Druck 1(bar) 

Temper atur (oc) 
Frischgas-V/Vh 

_H 2/.CO -Vet h~l tn i. s 

lo  lo  i o  

370 380 380 
l o 7 5  lo22 loo8 

1 1 1 

(CO+H2)-Umsatz 
C Z -C4-Dl.efin- 

Se lek t iv i t~ t  
Ausbeute 

CH 4 

C2H6 
C2H4 
C3H8 
C3H6 
C4HIo 
C4H8 
C 5 -,KW 
C6-KH 
C 7 -KW 

c8 -.Ry, 
K.. ' 

~-C2 -C4 -0~ e l i  ne 

C2 -C 8 -K~. 
~ZKW ohne CH 4 

(~) 83,4..* 84,7 

(%). 34,9 3.5.~7 
( g l  Nm3 ) 

= 39,5 36,8 
" 12,1 13,2 

" 1 4 , 3  1 4 ~ 6  

" 6,7 7,3 
" 28,4 29,6 

" 4,6 4,5 
" 1 8 , o  1 8 , 6  

= 1 5 , 2  1 4 , 6  

" 8,9 7,4 
" 2,9 1,9 
" .... o,8, ,i , I , o  

'~ 23,4 25~0 

" 60,7 62,8 

" 111,9 112,7 

" 125,9 131,6 

86,9 

3? 

36,1 
12,.6 

-13,1 
6,6 

27,0 

5,4 
17,9 
13,9 

6,8 
1,7 
0,7 

24,6 
5850 

lo5 ,7  

136,9 
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5.2.2 FlUssi~phase-Verfahren 

Zugleich mit der Synthese in der Gasphase an Festbettka- 

talysatoren wurde ein Reaktor fur Synthesen an suspen- 

diertem KataIysator in Betrieb genommen. Dieser Reaktor 

bestand aus einem Rohr yon 3,3 m Lange und 4,5 cm l ichter  

Weite, das mit den entsprechenden M~I3- und Regeleinrich- 

tungen fur den Synthesebetrieb ausgerUstet wurde. Wie bei 

den Gasphasereaktoren kennte auch hier wahl~leise mit CO- 

odor mit H2.reiche m Synthesegas gearbeitet werden, wobei 

das Gas durch eine Sintermetallplatte am Fu3 des Reak- 

tots in die auf 2 m Standh6he geregelte Suspension ein- 

t r a t .  Die Suspension konnte, u.a. zur besseren Warmeab- 

fuhr Uber ein externes KUhlsystem, im Kreislauf gefUhrt 

werden. Ein Prinzipschema der FIUssigphasesynthese ist 

in Anlage 4 wiedergegeben. 

Nach PrUfung auf Funktionsfahigkeit und Beseitigung ver- 

fahrenstechnischer Schwierigkeiten (Gasdosieruno_, Stand- 

regelung, PreduktgeHinnung) wurde zun~chst ein Standard- 

Eisenkatalysa_or (Sasol-Festbettkatalysator, ioo Fe - 

5 Cu - 5 K20 . 25 Si02) in Pulverform eingesetzt. Durch 
eine Serie yon Versuchsreduktionen wurde sichergeste! l t ,  

dab der Katalysator unter den apparativ erreichbaren Be- 

dingungen in s i t  reduziert werden kann und somit das 

Arbeiten mit vo~ ~ ~uziertem und pyrophorem Katalysator- 

pulver nicht erfo orl ich i s t .  Die Syntheseversuche wur- 

den unter Verwendun~ schwefelfreien Dick~Is als Suspen- 

sionsmitte] durchgefuhrt. Bei einer Reaktionstemperatur 

yon 2?oo C und einem Synthesedruck yon Io bar wurden 

(CO+H2)-Ums~tze yon ca. 30 % e r z i e l t .  An dem im Kreislauf 
gefUhrten Standard-Sasol-Katalysator bildeten sich neben 

15 bis 2o % fiUssigen Kohlenwasserstoffen im Benzinbe- 

reich und ca. 8o % wachsartigen Produkten keine merklichen 

Mengen nlederer gasf~rmiger Kohlenwasserstoffe (41 Vol . -% 
im Abgas). 
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Zur ErhShung des Umsatzes wurde ein Umbau der Anlage 
vorgenommen, da sich zeigte, dab tier Katalysator bet 

seinem Kreislauf nach der FT-Reaktion in reduzierender 

Atmosphere (CO, H2) auBerbalb des Reaktionsrohres der 
oxidierenden Atmosphere der Reaktionsprodukte (C02, H20) 

ausgesetzt is t  und dieser st~ndige Wechsel tier Reaktions- 

bedingungen wahrscheinlich die Gleichgev~ichtseinstel- 

lung am Katalysator erschwert. 

f 
Nach Beendigung tier Umbauarbeiteh konnte bei einer Ar- 

beitsweise im einfachen Durchgang ohne Kreislauf am 

gleichen Katalysator der Umsatz auf mehr als das Dop- 

pelte gesteigert ~erden. Der bei 29ooc und 20 bar Syn- 

i, hesegasdruck erzielte Umsatz yon ca. 6o %° verbunden mit 

tier Bildung von--h~upts~chlich fliJssigen Produkten im Ben- 

zin- und Wachsbereich - 30 % tier Produkte im Siedebereich 

bis 17ooc und 50 % Hochsieder oberhalb 29ooC - s t e l l t  f[ir 
diesen Katalysator, an dem zun~chst ledi~l ich die grund- 

s~tzliche Eignung dieses Verfahrens iJberprUft werden und 
erste Erfahrungen gesammelt werden- sollten, alas Maximum- 

d a r .  • 

Bei der FortfUhrung dieser Arbeiten wurde ein tr~ger- 
f re ier ,  eisenhaltiger F~llungskatalysator (loo Fe - 

0,2 Cu - 0,2 K20 ) nach Angaben der Patentliteratur 
(Prof. K~Ibel, Steinkohlenberg~erk RheinpreuBen, DE-PS 

764 705) nachgearbeitet und ausgetestet. 

Die Aufgabe bestand darin, die Formierungs- und Aktivie- 

rungsbedingungen des Katalysators zu. ermitteln, bei denen 

unter optimal eingeste]Iten Verfahrensparametern wie 

Druck, Temperatur, ~¢~nthesegaszusammensetzung und linearer 

Strdmungsgesch,~indigkeit das Produktspektrum in Richtung 

auf die Bildung gasf~rmiger Oiefine verschoben werden 

konnte,, In einer Serie yon Versuchen wurden die Ver- 

fahrensbedlngungen fur den Fo,-mierungsprozeB, bei dem es 

an derartigen Eisenkatalysatoren zur Bildung der kata ly-  
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t isch aktiven Phasen (Fe, Fe2C , Fe304) und einer welt 

gehnd kolloidelen Katalysatorsuspension kommt, e rm i t te l t .  

Dabei s te l l ten sich folgende Reaktionsparemeter fur eine 

verbesserte VerfahrensfUhrung als entscheidend heraus: 
i 

Formierungste~peratur 

SuspensionsflUssi gkeit 

Synthesedruck 

Gaszusammensetzung 

Katal ysatorkonzentr ation 

Gesbel astung 

29oo C 

FT-Gatsc h 

12 bar 

60 Vol.-% CO und 4o Vol.-% H 2 

7o g Fe/l SuspensionsflUssig- 

kei t  
800 l/h 

Die bei der Formierung einsetzende Reaktion ist yon einer 

Gaskontraktion in H~he yon 50 % beglei tet ,  wobei im ab- 

strbmenden Restgas der C02.Gehalt auf 60 Vol.-% ansteigt. 

An diese Aktivierungsphase schlieI)t-sich die eigentlic~e 

Syntheseperiode an; in deren Verlauf sich Uber einen 

mehrt~gigen Zeitraum konstante Verh~ltnisse am Ketalysa- 

tor e inste l len,  so dab anschlieBend eine exakte-Bilan- 

zierung durchgefUhrt werden kann. Aus den Ergebnissen der 

Orsat-Gas~nalyse in Kombination mit einer gaschromato- 

graphischen Aufspaltuhg des Produktspektrums lessen sich 

folgende Kennzahlen berechnen: 

U = (CO+H2).Umsatz 

MV = (CO+H2).Up.,sat z zu ~Iethan 

A = Ausbeute an KW (ohne Methan) 

91% 

19 % 

148 glNm3 Synthese- 

gas 
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Im niederen'C-Zahl-Be~eich " l i eg t  folgende Produktver- 
t e l l  ung vor: 

Ausbeute in g/Nm3 eingesetzten Synthesegases 

C2H 4 3,1 

C2H 6 20,7 

C3H 6 lo,8 

C3H 8 2o,1 
C4H 8 15,2 

C4Hlo 12,o 

C5HIo 8,4 

C5H12 
. 95,5 

Der olefinische Anteil betragt im:C2-C5-Bereich ca. 40 %. 

Wie diese Ergebnisse zeigen, besteht die M~glichkeit, 
selbst an einem Katalysator, dessert Produktspektrum nor- = 
maler.~eise im FlEissigbereich der Siedelage bis 31oO C 

l iegt ,  dutch geeignete Wahl der Formierungs- und Synthese- 
parameter zu einem wesentlich erh~hten Anteil an niederen 

gasfbrmlgen Kohlenwasserstoffen zu kommen, 

Nach AbschluB dieser Versuche wurde ein gesinterter Eisen- 
katalysator (Katalysator-Kombination Fe I ,  2. Zwischenbe- 

r i ch t ,  S. 13), tier sich in der Gasphase bereits dutch die 
Bildung erhi~hter Mengen gasf~rmiger Olefine au.=gezeicbnet 

hatte, eingesetzt. Erste Versuchsergebnisse zeigten je-  
doch unter vergleichbaren Fermierungs-und Synthesebe- 

dingungen wie in der Gasphase einen re la t i v  niedrigen 
Umsatz yon 20 %, bei al]erdings erwEinscht hoher Selekt i-  

v i t~t  zu olefinischen Kohlenwasserstoffen. Dutch Redu- 

zierung des CO/H2.Verh~Itnisses im Synthesegas yon 1,5 
auf 1 und bei Einhaltung der nachfolgend aufgefEihrten 
Reaktionsbedingungen l ie6 sich auch in der FIUssigphase 

elne wesentliche Verbesserung des Umsatzes und tier 01e- 
f i nse lek t i v i t ~ t  erreichen: 
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Synthesetemperatur 

Synthesedruck 

Gaszusammensetzung 

Katalysatorkonzentration 

34~oc 

20 bar 

50 Vol.-% 

50 Vol .-% 

70 g Fe/l 

CO und 

H 2 
Suspensions- 

f lUssigkei t  

Gasdurc hsatz 18oo l /h  

Katalysatorbelastung 8 Nl/g Fe 

l ineare Gasgeschwindigkeit 3,5 cm/s 

U' = (CO+H2).Umsatz 6o % 
A = Ausbeute an KW 

(ohne Methan) loo g/r~m3 Synthe~:egas 

Yon den gebildeten rund loo g Kohlenwasserstoffen pro Nm3 

Synthesegas entfal len 71 g mit einem 01efinanteil yon 76 % 

auf die c2-C5-Fraktion. Dies entspricht 54 g Olefinen pro 

Nm3 eingesetzten Synthesegases. Der Gehalt an gasfbrmigen 
91efinen l iegt damit betracht l ich Uber den bis dahin in 

F1iissigphasereaktoren erziel ten Ausbeuten und schliel)t an 

die bei der Gasphase-Fahrweise erzieIten Ergebnisse an. 

Den starken EinfluB der Formierungsbedingungen auf das 

Syntheseverhelten dleses Katalysators zeigt eine Anderung 

der Vorbehandlungsparameter, die im Hinblick auf eine 

weitere Selektivit~tsverbe~serung vorgenommen wurde, l~ach 

der Reduktion des in Paraff inbl suspendierten Katalysa- 

tors mit reinem Wasserstoff (18oo I /h ,  20 bar, 35ooc) 

wurden unter Synth, esebedingungen die folgenden Ergebnisse 
erziel  t :  



- 9 3  - 

Syn t ha se temper at ur 

Syn t he sedr uc k 

Gasdur~ bsatz 

Kata]ysatorkonzentration 

U = (CO+H2)-Umsatz 

A = At isbeute an KW 

(ohne Methan) 

-35oC C 

2o bar 

18oo I /h (CO : H 2 : I)  

7o g Fe/l ParaffinSl 

83 % 

127 g/Nm3 Synthesegas 

Von den gebildeten 127 g Kohlenwasserstoffen entfal len 

83 % -- Io3 g in den C-Zahl-Bereich C2-C 5. Das VerhB]tnis 

yon ges~ttigten zu unges~ittigten Kohlen,.vasserstoffen wurde 

gaschromatographisch bestimmt und l i eg t  ueit auf der Seite 

der unges~ttigten Verbindungen. So bilden sich neben 27 

Mo]-% Propan 73 Mol-% Propen, und auf 21 Mol-% Butan 

entfaI len 79 Mol-% Buteneno Die Ausbeute im Bereich der 

niederen gasfSrmigen Kohlen~asserstoffe betr~gt: damit 

ca. 75 g/Nm3 eingesetzten Synthesegases. 

Nachdem auch aus Versuchen in der FlUssigphase e r . f o Y g '  

versprechende Syntheseergebnisse vorlagen, wurde in Ab- 

sprache ~.it dem Projekttr~ger die Weiterent~cick.!un 9 selek- 

r iver  FT-Katalysatoren fur das FliJssig- und das Gasphase- 

Verfahren tier Ruhrchemie AG Eibertragen, wobei die Aus- 

prUfung der Katalysatoren nach dem FlEisslgphase-Verfahcen 
be id~ r  Schering AG durchgefUhrt werden so l l te .  Die dabei 

erhaltenen Versuchsergebnisse sind im AbschluBbericht der 

Scherir..g AG EJber "Bau und Betrieb einer Fischer-Tropsch- 

Laboranlage mit FliJssigphasereaktor" yore Juni 1979 ent- 
hal ten .  
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5.3 EinfluB der Reaktionsparameter 

gie aus Tab. 23 hervorgeht, sinkt allgemein mit fallendem 

Druck der (CO+H2)-Umsatz und damit die Kohlenwasserstoff- 
ausbeute. Zugleich kommt es jedoch zu einer Verschiebung 

des Produktspektrums in Richtung einer erh~hten Bildung 

kurzkett iger, unges~ttigter Kohlenwasserstoffe. Eine 

weitere Verbesserung der Selekt iv i t~t der primer gebil- 

deten, unter Normalbedingungen gasformigen 01efine ergibt 

sich durch die Erh~hung der Frischgasbeaufschlagunq, so 

dab zwar an diesem Katalysator bei Kreislauffahrweise 

nicht die kurzzeitig erreichbaren Spitzenausbeuten der 

Fahrweise im geraden Durchgang (loo - 115 g C2-C4-01efin e 

bel einem Umsatz yon ca. 70 %) erreicht werden, dutch die 

obige Ma~nahme jedoch die 01ef inselekt lv i t~t  yon knapp 

2o % auf 40 % gesteigert werden kann. Der EinfluB der 

Reaktionsparamter auf die Verteilun.q yon Ethylen, Propy- 

ten und Butylenen innerhalb der C2-C4-Fraktion ist da- 
gegen rel atlv gering, und eine Steuerung des Produktspek- 

trums sol l te daher eher Z.Bo Uber die Zusammensetzung , 

die Vorbehandlung und Formierung des Katalysators mdg- 
I ich seln. 
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Tabel!e 23: Abh~nglgkeit der Olef inselekt iv i t~t yore 

Druck und tier Frischgas-RaumgeschHindig- 
keit bei Kreis]auffahr~eise 

Katalysator auf Basis Fe.-Ti 

Gaspha se-Fe stbett 

Synthesetemper atur 26oO C 

Ge samt-V/Vh 6200 

Dr uc k 

bar 
Frisch- (CO+H2)- Gesamt- C2-C 4- 
g a s -  Umsatz  ausbeute Olefin- 

V/Vh % A(g/Nm3 ) sel ek t i -  

vit~t 

Verteil ung 

C2 -C 3 -C 4 

in Mol-% 

2o 

2o 

15 

15 

10 

l o  

-"-23o 76 141 19 

350 50 84 25 

-~24o 70 134 21 

320 65 12o 21 

--- 230 57 lo6 26 

- - ,33o 45 72 40 

23 53 24 

37 41 22 

34 49 17 

33 47- 20 

27 50 23 

,33 50 !7 
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Die systematische Untersuchung des Einflusss der Reak- 

tionsparameter Druck und Frischgas-RaumgeschHindigkeit 

auf das Produktspektrum unter den Bedingungen der Kreis- 

lauffahr~eise, wle sie fur alas Katalysatorsystem Fe-Ti 

durchgefUhrt wurde, ergab auch fur das Fe-V-Katalysator- 

Syste~ ~hnllche Abh~ngigkeiten (s. Tab. 24). 

Tabel le 24: Abh~ngigkeit der O le f inse lek t i v i t~ t  vom 
Druck und yon der Frischgas-Raumgesch~Yin- 

d igkei t  bsi Kreislauffahrweise 

Kat~lysator auf Basis Fe-V 
Gasphase-Festbett 

Synthesetemperatur 31o - 

~-Ge~ a mt~V/V h 32 oo 

315oc 

Druck 

bar 
Frisch- (CO+h 2)- Gesamt- C2-C 4- 
gas-V/Vh Umsat z ausbeute Ol e f in -  

% A(g/Nm3 ) selek- 
t l v i t ~ t  

Verteil ung 

C 2 -C 3 -C 4 

in Mol-% 

20 ~ 230 75 156 20 

20 ~ 330 57 lo7 24 

35 44 21 

33. 46 21 

t 5  

15 

- ~ 2 0 ~  75 143 2o 

- ~ 3 2 o  63 117 24 

39 39 22 

37 44 19 

FUr jeden 
optimal er 

t S t .  

Katalysator ex i s t i e r t  eln fur die 
Temperaturbereich, wie in tier Tab. 

S e l e k t t  v i t ~ t  

25 g e z e i g t  
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Tabelle 25: Umsatzo und Selektivit~tsver,halten in 
unterscbiedlich dimensionierten Reak- 
toren (Kreislauffehr~eise) auf ver° 
schiedenem Temperaturniveaus 

Kata!ystor auf Basis Fe-V 

Gas pha se-Fe stbett 

Reaktor- ( C O + H 2 ) -  C2-C4-Olefln- 
temperatur Umsatz ~.. Ausbeute 

C2-C4-01 ef in- 
sel ek t iv i t~ t  

Reaktor lo7 3004 lo7 3004 lo7 3004 

250 19,9 + 23,3 + 17,9 23,7 43,1 "3,8 
260 9,7 17,3 14,3 16,5 70,7 45,9 
270 8,0 20,8 14,4 21,1 87,1 48,5 
275 12,o 21,4 17,4 17,3 69,7 38,7 
280 16,9 30 16,7 17,1 50,6 28,2 
290 18,1 36,1 14,8 20,7 39,1 27,6 

+ erh~hter (CO+H2)-Ussatz , bsdlngt durch die 

Anfangsaktivit~t des Katalysators 
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Im vorliegenden Fall sind Reaktortemperaturen um 27oo C 

gUnstig. Die T~bel!e enth~It einen ~ichtigen Hinweis auf 

die Betriebs~eise yon Gasphase-Festbettreaktoren mit 

unterschiedlichen Abmessungen. Gute Umsatz-und Selektl- 

vitats~=rte slnd en spezielle Versuchsanordnungen gebun- 

den, wie z.B. elne Arbeitsweise in geraden Durchgang oder 

mit Gaskreislauf, was zu erheblichen Veranderungen der 

Produktzusammensetzung f~hren ~enn, ~ie in den Abschnit- 

ten 5.2,1,2 und 5,2.1,3 gezeigt wurde. 

Zur Vervol ls tandtgung des Eigenschaf tsbi ldes des Eisen- 
Vanadin-Stnterkatalysatorsystems wurden die EinflUsse der 

Raurngeschwlndigke|t und der Temperatur auf Umsatz U, Aus- 

beute A und C2-c4-Olefin-Selektlvit~t S untersucht. Die 

Untersuchungen wurden im Klelnstreaktor Im Rahmen eines 

Langzeitversuches yon 1o38 Betriebsstunden im geraden 

Durchgeng durchgefUhrt, Die Versuchsergebnisse~ die in 

Tab. 26 zusammeng~stellt sind, zelgen~ dab bei starker 

Gasbelastung und hoh~r Synthesete~peratur eine maximale 

Olef in-Selekt iv i t~t  yon 4B % erreicht werden kann. Da der 

(CO+H2)-U~satz jedoch bei 31oOc und einer V/Vh yon 

123o h-1 nur 7.2 ~ betrug, ist tier unter dlesen Bedin- 
gungen erhaltene ~ert ~enig befriedigend. 
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Tabel I e 26 EinfluB der Raumgesch~indig~ceit und der 
Temperatur auf Umsatz, .Ausbeute und Ole- 
f l n -Se lek t l v i t 6 t  

Reaktionsbedingungen: p = lo bar; CO:H 2 = I 
Katalysator : Hischoxid-SysteB 

EIsen-Vanadin 
Fahr~,eise : gerader Durchg~-ng 

V/Vh T 

(h-l) (°C) 
500 260 

270 

280 

290 
300 

750 260 
27o 
290 

U(CO+H2) UCO AC2-C4 Sc2-c4 
(%) (~) , (g/Nm3) ,., (%) 
39,5 50,4 20,5 25 
47,8 60,6 24,8 25 

....... 59,7 ...... 74,0 38,0 30,6 
7Z,7 88,6 44.,6 . . 28,5 
62,5 74,3 28~5 2i~.9. 

"" 21,1 23,6 8,8 20 
29,1 37,0 15,2 25 
64,0 79,6 38,1 28,6 
61,0 69,0 31 ,8  25 

30,9 4 ! , 9  20,6 32 
23 ~4 32,7 15 ~8 17 ~8 
24,1 36~6" 18,3 36,6 
24,6 36,7 17,8 34,7 

7,2 13~8 7~2 48 

300 
31o 

123o 290 

3oo 

31o 

Zur Er~Ittlung des Einflusses des _H?/CO-Verh~!tnls~es 

auf des Produ~tspektru,~ und das Standzeitverhalten der 
neuent~Ic~elten Katalysatoren im Berelch yon Temperatu- 

ren eborbalb yon 3oooc, die die Biidung kurz~=,ttlger Pro- 
dukte begUnstigen, werden entsprech~nde Versuche durcbge- 
fi ih~t. Dabei ergaben slch an n~,ei modiflzle~te.~ FT-Kata- 
]ysatoren unter Re~ionsbedingunge,~, d~e denen der 

Flugstaub-Fahr~else de~ k lassischen FT-Synti~ese nabs- 
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korean, die folgenden Erkenntnisse: 

alas Standzeltverhalten dieser auf Basis 

Eisen hergestellten Katalystoren wird dutch 

die Ver~endung wasserstoffreichen Synthese- 

:gases (H2 /CO-Verh~ l t n i s  5 : 1 b i s  6 : 1) 
pos i t i v  beeinfl uBt ; 

die Verwendung wasserstoffreichen Synthese- 

gases er~i~glicht es z~.:ar, oberhalb yon 

3oo°c stt)rungsfrei die Synthese zu betre i -  
ben, zugleich Hird jedoch die Bildung ge- 
s~ t t ig te r ,  kurzkett iger Kohlenwasserstoffe 

merklich beeinfluBt; 

mit zunehmendem CO-GehBlt im Synthesegas 

steigt  dle C2.c4-Olef in-Sele~tivi ta t 

(siehe Tab. 27) und parallel d~zu a l l e r -  

dings insbesondere die Bildung yon Kohlen- 

dioxid und much die zur Desaktivierung 

fiJhrende Abscheidung yon Kohlenstoff Uber 

die Boudouard-Reaktion. 

Tabelle 27: Abh~ngigkelt der C2-C4-01efin-Selektivit~t 

vom H2/CO.Verhaltni s im Synthesegas 

Druck : lo bar 

Temperatur : 325 - 35oO C 

Frlschgas-V/Vh: 61o - 850 

H2/CO-Verh~It~is 
(CO+H 2) - U ~ t z  . 

C2~4"01 efin-Ausbeute 

C 2-C 4~91 efin-Sel ek t i v i t ~ t  
Kohler, dloxid-Bildung 

im Synthesegas 
(%) 
( g/h',r~3 ) 

( g / l ~ 3  ) 

4 , 5  

49 

13 
13 

45 

2 , 4  
57 

31 
26 

217 

1 
59 

47 
38 

330 
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Tab. 27 belegt den merkiichen ElnfluB der 5ynthesegas-7u- 

sa~ensstzung euf dis Olef in-Sele~t iv i t~t  und zugleich 

di~ SchHierigkeiten belm Synthesobetrieb im Bereich 

hoh~r Sy~these~e~per~turen. Es is t  dBher yon besonde~em 

Interesse, die ~odi f iz ier te  FT-Synthese unter VerH~ndung 

CO-reicher Gase bei tieferen TemperatuFe~ - und davit 

bsi TemperBturen, bei desert die N_=benreaktion n~ch 

Boudouerd noch nicht gr~.viere~d ~ird - durchzufEihre~. 

Am Fe-V-Mischoxidkatalysator ~urden entsprechende Unter- 

suchungen bel Temper~turen yon 300, 31o und 33ooc durch- 

geftihrt. Die Zuspeisur, g yon Kohlenmonoxid zum Synthese- 

gas (H2-CO.Verh~ltni s je~ei ls 1 bzw. o,6) fUhrte z~ar zu 
einer besseren Angleichung yon Gasangebot und Verbraucho 

zugleich ~achte sich jedoch neben der Begi~nstigung'von 

Desaktivierungsvorg'~ngen ein reaktionsbestimmender Ein- 

fluB des Kohlen~.onoxlds inder  Heise negativ be,~erkbar, 

dab - ~ie Tab. 28 zu entnehm~n is t  - mit sinkendem Syn- 

thesegas-U~s~tz die C2-C4-Olefin,Selektivit~t und die 
Hethenisierung zuri~ckgingen, ~hre~.d der Ante.i!.. an 

l~ngerk~ttigen Reaktionsprodu~ten mit einer C-Zahl gr~- 
Ber 8 deutl ich zunahm. 

Tabel le 28: Abh~ngi§keit des ReaktionsverhBltens des ~ .... 

Eisen-V~nadin-Katalysetors Sin 94/24 yon 

der Synthesegas-Zusam~ensetzung (Reaktor Io7) 

Drcc~ (bar) lo  lo  lo  lo  lo  1o 

Temperatur (oc) 3ol 3oo 31o 31o 33o 33i 
Frischg~.s-V/Vh ( h - l )  i o25  lo4o 851 lo8o 933 ioo8 
Ii2../..CO-Y er h ~ l t,~ i s 1 op6 ' ~ . o~6 ..1 d, 5 
(CO+H2)-Umsatz (~) 47,5 26,8 59,7 49,6 81,3 70,2 
C 2 -C~. -0] e f in-  

r S~le~t iv i t~t  (%) 3! ,6 19v7 34~5 !5~5 33.3 26o5 
Anteii an Cl+ in G~_:~o-~ 

CH4 (~) 11,6 
C2-C4-0l e£ine (~) 32 ,6  

. . . . .  

3.7 Io=~ 6.5 !5 ,3  11,2 
20.0 35.5 16.0 '3~.6 27,4 

23,7 45.~6 22~5 6 3 ~ 9  1 8 ~ 8  38~1 
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FUr die Beeinf]ussung der Selekt iv i tat  der FT-Reaktion 

s|md somit die Reaktionstem.oeratur und die .S.ynthesegas- 

Zus.ammensetzunq. die wichtigsten Parameter, wahrend die 

Variation ~es Druckes n~r einen verh~ltnismaBig geringen 

Effekt ausiJbt. Temperatur und Gaszusam~ensetzung sind je- 

doch nicht voneinander unabh~ngig variierbar: aus GrUnden 

tier erhiJhten Se]ektivi tat erwUnschte hohe KohIenmonoxid- 

Partialdr~cke sind an niedrige Reaktionstemperaturen ge- 

bunden, wenn eine vorzeitige Desaktivierung des Kataly- 

sators vermieden werden so11, andererseits nimmt an 

einem gegebenen Katalysator die SeIektivi t~t tier C2.C4- 

Olefinbildung mit steigender Temperatur im aI]gemeinen 

zu. Beide Parameter, Druckund Synthesegas-Zusammen- 

setzung, mEJssen daher sorgfalt ig auf den zu untersuchen- 

den Kata~ysator abgestimmt werden, um maximaIe Selekti- 

v i t~t  zu erzielen. 
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. Stand der Ent~ick!un~.aus heuti.ger Sicht 

FUr eine Bewertung des EntHi~k]ung~standes is t  anzumerken: 

die SeIektivit~t der Bildung kurzkettiger 01e- 
F 

fine ist  im Vergleich zur konventionellen FT- 

Synthese wesentlich gesteigert ~orde,~; 

in Rohrreaktoren s i t  Abmessungeno die denen tech- 
nischer Einheiten nahe kommen, k~nnen nach dam 

Gasphase-Festbett-Verfahren 65 g/Jim3 eingesetz- 

ten Synthesegases an C 2- bis C4-Olefinen erzeugt 
warden. Bezogen auf die theoretische I~aximalaus- 
beute bei vollst~ndigem Synthesegasumsatz (208,5 g 

pro ~m3) entspricht dies einer Selekt ivi t~t yon 
35 - 40 %; 

dieerreichbare Selektivi t~t wird wesentlich yon 

den Reaktorabmessungen und yon der Arbeits~eis~ 

ohne/Bit Gaskreislauf bestimmt (Tab. 29), so 

dab fi~r eine Be~.ertung diP. jev-eilige Betriebs- 
weise mit betrachtet ~.er,~en muB; 

die Forderung, an einem Katalysator hohe Olefin- 

se]ekt iv i t~t  bei hohem Synthesegasu,~satz und 
zugleich Iange. KataIysator-Standzeiten zu er- 

zielen, konnte nur zum Tel] er fU l l t  ~erden. 

Die erreichbare Betriebszeit~betragt gegen~,~rtig 

15oo - 2500 ho Sle i s t  vo r  a I lem desha lb  be-  

grenzt, ~eil elne liohe 01efinselektivit~t an 

Reaktionsbedingungen gekoppeit i s t ,  die auch 

uner~Unschte Nebenreaktion~n, vie zaB. die 

Boudouard-Reektle,~, und Alterungsverg~nge Im 
K e t e I y s a t o r  be~Unst t~eno 
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Die im Vergleich zum Stand der Technik wesentlich er-  

hdhte S e l e k t i v i t ~  wurde in erster Linie durch die Ent- 

wicklungverbesserter Katalysatoren e r z i e l t ,  die neben 

Eisep als synthes~aktiver Komponente re la t i v  hohe An- 

t e i l e  oxidischer Promotoren enthalten, wodurch - abge- 

sehen yon katalytischen Effekten - in Kombination mit ge- 

eigneten Herstellverfahren die Topographie der Katalysa- 

toren giJnstig beeinflu(~t wird. De die Bildung kurzket- 

t iger  Olefine bei der FT-Reaktion im allgemeinen mit s te i -  

gender Temperatur zunimmt, mUssen die Katalysatoren bei 

zugleich ausreichender chemischer und thermischer Be- 

standigkeit in ihrer spezifischen Akt iv i t~ t  dem Tempera- 

turniveau angepaBt sein, um die Synthese kon t ro l l i e r t  

durchfUhren zu k~nnen, Die zwangslaufig mit steigender 

Reaktionstemperatur zunehmenden I~ebenreaktionen (Bou- 

douard-Reaktion, Konvertierung, etc.)  begrenzen den nutz- 

baren Temperaturbereich und auch die erreichbare Betriebs- 

ze i t ,  so dab die Reaktionsbedingungen nicht beliebig 

w~hlbar sind und die ReaktionsfUhrung auf die UnterdrUk- 

kung yon Temperaturspitzen ausgelegt warden muB. 

Die erw~hnten Befunde besitzen offenbar a11geme~ne GUI- 

t i g k e i t  und stehen in Obereinstimmung mit Ergebnisse~ 

aus anderen Arbeitskreisen. In Untersuchungen am I n s t i t u t  

fur Technische Chemie der Universit~t Berlin wurde fest -  

ges te l l t ,  dab die Selekt iv i t~t  der dort entwickelten 

Mangan-Eisen-Katalysatoren mit steigendem Reaktordurch- 

messer und mit zunehme.~der L~nge der KatalysatorschUt- 

tung abnimmt11). Weiterhin wird ausgefUnrt, dab der Ein- 

satz koblenmonoxidreicher Gase bei Temperaturen, die fur 

hohe Synthesegas-Ums~tze erforder! ich sind, verst~rkt zur 

Kohlenstoff-Abscheidung und damit zu vorzeit iger Desak- 

t iv ierung der Katalysatoren f i ihr t .  In einem Laborreak- 

tot  ohne Gaskreislauf wurden im Gasphase-Verfahren bis 

zu 12o glNm3 eingesetzten Syntnesegases an C2" bis C 4- 
Kohlenwasserstoffen mit einem Olefinantei l  yon 50 - 70% 
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(entspro 6o - 84 g/Nm3 C2 o his C4-Olefine) erhalten, wo- 

bei Propylen in der O le f i n f rak t i on  alas Haupl:produkt ~ar, 

In vergleichbarer Gr~B-cnordnung (48 - 64 g C2- bis C4- 

Olefine/~m3) und mit ~hnlicher C-Zabl-Verteil-ng ~urden 

Olefine an dotierten Eisen-~lhisker-Katalysatoren im 

Arbeitskreis yon Prof. Vielstich12) am Ins t i t u t  fur physi- 

kalische Chemie der Universi t~t  Bonn erhalten. Die ange- 
fEihrten und die bei Ruhrchemie AG erhaltenen Ergebnisse 

l iegen in der gleichen Gri~Benordnung, jedoch sind die mit 

der ReaktionsfiJhrung und den Katalysa.toreigenschaften zu- 

sammenh~ngenden Probleme viel fach so komplex, dab sie 

nur bei Beriicksichtigung a l ler  fLir das Verfahren und den 

Katalysator kennzeichnenden I~igenschaften beur te i l t  ~er- 

den k(Jnnen.  

In diesem Zusammenhang muB erneut darauf hinge~i~sen 

w~rden, dab die an einem gegebenen Katalysator erreich- 

bars Selektiv-:t~t der Olefinbildung dann besonders hoch 

i s t ,  wenn Obertemperaturen und R~ickvermischung, z.B. dutch 

KreislaufgasfEihrung.. vermieden ~erden. FEir die ,Versuchs- 

fUhrung und fur den Vergleich yon Ergebnissen bedeut~t 

das, dab Reaktorabmessungen und Reaktionsbedingungen Eiber- 

einstim~en miissen, da andernfalls erhetl iche Ab~leichungen 

auftreten k~nnen. Dieser Befund l~EBt sich ]e icht  demen- 

tieren~ ~enn ein Katalysatortyp in unterschiedlich d i -  

mensionierten Reaktoren.eingesetzt und zus~tzlich mit 

oder ohne KreislaufgasfEihrung gearbeitet wird. Die in 

Tab. 29 zusam~eng~.stellten Ergebncssen ~-~erden ~Yh-Elteh: 

in 

KI einstreaktoren : 

Kl einreaktoren 

Tec hn i kumsr eaktoren: 

im geraden Durchgang 

i~ geraden Durchgang und mit 

Kreisl aufgasfE~hr ung 

mit KreislaufgasfUhrung 
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Besonders auff~11ig ist  der RUckgang der Se lek t iv i ta t  

bei Obergang auf Reaktoren, deren Abmessungen denen 
technischer Reaktlonsrohre nahekommen, und in denen nur 

mit KreislaufgasfUhrung eln stabi ler Synthesezustand ein- 

s te l lbar  i s t  (s. Tab. 29). Die ausschlaggebenden GrUnde 

hierfUr sind im Abschnitt 5.2 belegt und d iskut ie r t  
worden. 

Tabelle 29. Zusammenfassung der innerhalb des Fe-V-Ka- 

talysatorsystems besten Versuchsergebnisse 

in den unterschiedlich dimensionlerten 

Kle inst - ,  Kle in-un~ Technikumsreaktoren 

Kataly-. 

sator- 

system 

Kataly- Kreisgas: Umsatz Ausbeute an gasft~rmi- 

sator- Frlsr-h- (CO+H2) gen Reaktionsprodukten 
gas 

Methan Ol efine ges. 

KW 
ml (.%) 

Ei sen- 

Vanadin 

/ N _ ~ _ g / N m 3  g/Nm3 

3oi) - 53 lo 775) 38 

3oi) - 86 19 1264) 40 

15o2) - 74 15 53 21 

15o2) 16 : I 57 18 41 14 

15003) 14 : 1 71 1o 3o 14 

I)  K1 einstreaktor 
2) Kleinreaktor 

3) Tec hn i kumsreaktor 
4) kurzzei t iger,  nicht 

5) max. Normal niveau 
reproduzierbarer Spitzenwert 
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Spltzen~erte yon loo - 125 g/Nm3 an C2-bis C4-Olefinen 
wurden des Gftere~. anKatalysatoren erbalten,-~enn diese 

bei hoher Te~peratur- und Gasbelastung kurz vor der vGl- 

l igen Desaktivierung standeno Die kaum reproduzierbaren 

IJ~satz- und Ausbeute~.*er~e aus eine~ solcben Katalysator- 

Betriebszustand .~aren dutch elnen spontanen "UBsatzan- 

stieg geI~e~.nzeichnet, der nahezu a,-'ssch]ieBlich der 01e- 
finbildung zugute kern, dem jedoch ausnah~slos in Henigen 

Stunden vGllige Blockierung des gesamten Katalystorbettes 

dutch Kohle~stoff (20 - 50 Ge-~°-% der KatalysatorfiJllung) 

folgte. Versuche, diesen Synthesezus~and (Beispiel in 

Tab. 29) zu stabi l is ieren, schlugen fehl, und ~ie Ergeb- 

nisse ~.aren nicht eindeutig zu in~erpretieren, so dab an- 
gestrebt ~urde, die Katalysatorleistung auf aGglichst 

bohem Ausbeuteniveau zu halten und zugleich eine aus- 

reich-.hal hohe Betriebszeit zu  erreichen. .. 

Die Obertragung tier Ergebnisse aus K]einstreaktoren 

(c~. 75 g/I~3 an C2-bis C4-Olefinen ) auf Reaktoren mit 
gr~JBeren Abmessungen und Katalystorvolumina bereitetezu- 

n~chst Sch~ierigkeiten apparativer und pr inzipiel ler  Art. 

Die mit der Temperatur.fUbrun~ j.n Technikumsreaktoren zu- 

sa~menhangenden Prob!eme konnten bald [iber~unden ~erden, 

w~hread zur D~mpfung yon Temperaturspitzea in Technikums- 

rea!:toren (Rohrdurch.~esser 38 bz~o 44 ram) die Anv~endung 
~ines Gask~eislaufe$ ~ i t  den angefUhr~en Nachteilen er- 

forderlicb ~'ar. Eine weitgehende Nivel]lerung des Tempe- 

raturprof i ls  und die UnterdrUckung yon Hydrierungs-, Spal- 

rungs- oder Aufbaureaktionen primer gebildeter Olefine 

wurde auch in Technikumsreektoren dadurch erreicht, dab 

die KatalysatorschUttung mit Inertmaterial verdiJn,~ uurde,  

Hobei I~aterialien mit guter ~rmeleit f~higkelt  (ZoBo SiC) 

beson~rs vortei lbaf t  ~aren. Die "externe" (Mischen yon 

Katalysator-Par~!keln mlt Inertaaterial) VerdGnnung fi~hrt 

dabei zu b~herer Olef inselekt iv i t~t  als die "interne" 
(Einarbeiten yon Inertsaterial in die Katalysatorpartikel) 
VerdUnnung, 
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Als Beispiel fur die an einem Eisen-Vanadium-Kata]ysal;or 

Uber mehrer hundert Stunden Betrlebszeit erreichbaren 

Durcbschnittswerte sind in Tab, 30 Ergebnisse aufgefUhrt, 

die rnit einem extern rail SiC verdUnnten Katalysator 

(5 Teile SiC pro Teil Katalysator) in einem K]eipreaktor 

(Bettvolumen 15o ml) erha]ten wurden. Vergleichbare Werte 

fUr'Umsatz, $elekt iv i t~t  und Betrieb=.zelt ki~nnen auch in 
gr~Beren Reaktoren (Bettvolumen 1,5 bis 2 l )  erhalten 

werden, wenn im geraden Durchgang rail extern verdLJnntem 
Ketalysatcr gearbeitet wird. 

Tabelle 30: Reaktionsbedingungen und Versuchsergebnisse 

Gaspha-_e-Festbett-Verfahren (Durchschnitts- 
werte) am Fe-V-Katalysator 

Reaktionsbed ingungen 

Temperatur (oc) 

Dr uc k ( bar ) 

Bel astung (V/Vh) 

CO/H 2-Verhal tnis 
Gaskreislauf 

330 - 350 

l o  

l o o o  - 2000 

1 

Umsatz 

( CO+Hz)-Umsatz ($) 
CO-Umsatz (%) 

B5 

97 

- 7 8  

- 9 2  

Ausbeute (gl~m3) 

CH4 24 

C2H 4 16 

C2H 6 8 

C3H 6 29 

C3H 8 5 
64H8 19 

6 4 H ! o  3 

C5+ 61 
~-C 2- bis C4-Olefine 64 
~:C 2- bls C4-Paraffine 16 
~:Kohlenwasserstoffe 

(ohne CH4) 141 
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•ie erw~hnt, ~Ussen olefinselektive Katalysatoren unter 
Reaktionsbedingungen elngesetzt ~,erden, die dutch Kohlen- 

stoff-Abscheidung und thermisch bedingte Alterungsvor- 

gange die Desektivierung begEinstigen. Versuche zur Ent- 

wlcL1ung yon Katalysatoren, die bereits im Temperaturbe- 

reich yon 240 bls 27oo C gute Selekt ivi t~t auf~eisen, 

("Tieftenpertur-Katalysatoren =) waren insgesamt nicht 
erfoloreich, da entteeder Umsatz oder Sele):tivit~t unzu- 

reiche~d v:aren. Oberhalb des genannten Temperaturbe- 

reich, s nahm'allgemein die $elekt iv i t~t  der untersuchten 

Katalysatoren zu ("Hochtemperatur-Katalysatoren")o ohne 

dab das n~chteilige Boudo~ard-Gleichge~icht Uberspielt 

werden konnte, so da6 sich vorrangig die Aufgabenstellung 

erg~b, ein ausreichendes Zeitstandverhalten bei hoher 

Belastung und bei zugl~ich guter Selektivit~t zu erreichen. 

Dies gelang im wesentlichen durch re la t iv  hohe Anteile 

oxidischer Promotoren im Kataiysator, dutch die Begrenzung 

der spezifischen Katalystorakt iv i tat und dutch Schaffung 

einer H~soporenStruktur, dierdie Einfl(Jsse von Diffus.ions- • 
und Stofftransport-Vorg~ngen begrenzt. In,~le~Yeit durc.h die 

Art und den Antell der oxidischen Promotoren die Tendenz 
zur Kohlenstoff-Abscheidung unterdrEickt wird, k ~ t e  nicht 

quant l f iz ier t  werden. Es gibt jedoch Hinv, eise, dab sich 

einzelne Promotoren in dieser Hinsicht erheblich unter- 
sc he i den. 

Der positive EinfluB hoher Kohlenmor.oxid-Anteile im Syn- 

theseg~s auf die Selel-ttivit~t mul3 gegen ~ die )lachteile 

abge,~ogen we÷den, die aus der erhGhten Tendenz zur Kohlen- 

stoff-Abscheidung resultieren (s. Abschnltt 5.3). Der 

Einsatz yon wasserstoffreichem Synthesegas (H 2 : CO 1 : 1) 

fUhrt zwar zu.einer ErhGhung der Standzelt der Katalysa- 

toren, zugleich erh~ht slch jedoch deutlich tier Anfall 
an ges~ttigten Rohlen~asserstoffen und an Methan. Die 

Mbglich~eiten fEir die Variation des II 2 : CO-Verhdltnlsses 
slnd daher begrenzt, wobei die gegenI~ufi~en Effekte je= 

wells gegeneinander abgev:egen ~erden mUssen. 
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UntE, r BP, rUckslchtigung der angefUhrten Randbedingungen 

l iagt das Ausbeuteniv~_au fur C 2- bls C4-Olefine der selek- 

tiven FT-Synthese gegenw~rtig bei ca. 6o - 7o g/Nm3 ein- 

gesetzten Synthesegases. Einige HSglichkeiten zur Steige- 

rung der Ausbeute warden im folgenden Abschnltt dlsku- 

t ie r to  Ausgehend yore derzeitigen Stand der Entwicklung 

waist die direkte, einstufige Synthe~e kurzkettiger Ole- 

fine eine geringere Selekt iv i t~t auf als mehrstufige, 

ebenfalls auf $ynthesegas basierende Verfahren, die bei- 

spieis~eise iJber Methanol als Zwischenprodukt verlaufen. 

Eine vorl~ufige Absch~tzungder ~ i r tschaf t l ichkei t  der 

selektiven FT-Syntbese (Preis-Kosten-Basis Ende 1979) 

fUhrt zu de~ Ergebnis, dab je nach Einsatzstoff (Stein- 

kohle, Helzi~l S) in die Synthesegaserzeugung fur die 

Verh~ltnisse in-der Bundesrepublik etwa 45 - 65 % der 

Herstellkosten durch den Erl~s fur die Produkte gedeckt 

werden kbnnen. Dieser Kostendeckungsgrad korrespondiert 

mit voraufgegangenen Abschatzungen13), in denen ve-n 

deutscher Steinkohle als Rohstoff fur die Synthesegas- 

erzeugung ausgegangen wurde, Die selektive FT-Synhese 

ist  gegen~artig in der Bundesrepublik nur dann wir t -  

schaft l ich durchfUhrbar, wenn yon extrem preisgUnstiger 

Kohle ausgegangen ~erden kann oder wenn die Kosten fur 

die Synthesegaserzeugung drastisch gesenkt werden ki)nnen. 
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. I-l-~gli~,:hkeiten zur Steigerung der Oiefin-Sele~:tivit~t - 
Reaktionstechnische .Ber.echnungen ..... 

i 

t 

Bei tier modiflzlerten Fischer-Tropsch-Synthese bestimmt 
des eing.esetzte 5ynthesegas mlt eine~ ca. 80 %igen 

Kostenenteil die Herstellkosten der ReektionspredaEteo 
Von ele~ent~rer Bedeutung fur eine wlrtschaftlicbe 

Herstellung kurz,kettiger, gasfUrmlger Olefine Ist debar 
die optimale f(utzung des in Form yon Koblenmonoxid in den 

Reaktor eingebrachten Kohlenstoffs. Die maximal mUglichen 

Ausb-~uten lessen slch n u t  dann erzielen, ~enn die u,~zu- 

setz~nd~n Reaktenden CO und H E in dam Verh~Itnis ange- 

boten ~erdsn, in de~ sie bei der Synthese verb raucht ~er- 

den. ge nach de~ enge.~andten Katalysator und den elnge- 

stel l ten ReaEtionsbedingungen lessen sich verschiedene 

Bruttoreaktionsgleichungen fur delz ReaP-tionsverlauf for-  

mulier~n. Oiese lessen sich im Falle einer aussc.hlieE- 

lich_~n Bildung yon Olefinen euf z~ei Grundreaktionen red~- 

zieren: d~r eigentlichen Fischer-Tropsch-Umsetzung u,~ter 
Bildung yon l~asser 

CO + 2H 2 . . . .  ) ( "C ~ 2 -- } + ~ 2 0 ( 1 ) 

und tier h~ufig als Folgereaktion ablaufenden ~asserkon- 
vertie~ung 

H20 + CO > C02 + H 2 (2)  

Unter BerUcksichtigun9 dieser Folgereaktion ergibt sich 

bei quantitativer Konvertierung des prlm~r gebildeten 

Hassers - begUnstlgt wird dlese Reaktion dutch hohe 

Synthesetemperaturen, l enge Verw~ilzeiten und den Einsatz 

yon Eisen-Katalysatoren - d i e  Brut.togleichung (3) als Sum~e 
der Gleichungen ( I )  und (2) 

2 co H2 (-CH2-) + C02 (3) 
f 
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Die Reaktionen nach Gl~ichung (I)  und (3) -entsprechendes 

Angebotsverh~ltnis yon CO : H 2 = 1 : 2 bzw. CO : H 2 = 

2 : I - ergeben bei stbchlometrischem, vollstandigem Um- 

setz e i ,e  Olefin-A~,sbeute yon meximal 2o6,5 g pro Nm3 

Synthesegas. t(eben diesen beiden extremen Synthesegaszu- 

sammensetzungen mit 33,3 ~ bz,~. 66,7 % Kohlenmonoxid im 

Reakti.onsgas (Rest Wasserstoff) 1~6t sich bei artgerechter 

Aufarbeitung, d.h. ,  wenn alas Verbrauchsverh~ltnis dem 

Angebotsverh~]tnls entspricht,  fur jedes Gas mit Koh]en- 

monoxid-Gehalten z~ischen 33,3 und 66,7 % elne ent- 

sprechende O]efin-Ausbeute yon 208,5 g/Nm3 Syntheseg~s 

erzielen. Im Falle eines beispie|sHeise aus gleichen 

Teilen CO und H 2 zusammengese~zten Synthesegases mUssen 

zur Erreichung der maximaIen 01efin-Ausbeute, Hie in 

ReaktionsgIelchung (4) dargesteI I t ,  ~quimolare Mengen an 

Wasser und Kohlenmonoxid gebildet werden: 

.~ CO + 3 H2-----~2 (-CH2-) + CO 2 + H20 (4} 

Jede AbHeichung des Angebotsverh~|tnisses vom Verbrauchs- 

verh~ltnis fUhrt zu einer Minderung tier Olefin-Ausbeute. 

In tier nachfolgenden Tabelle sind anhand einiger Beispie]e 

die maxima] eTreichbaren Ausbeute~ bei artgerechter bz~. 

bei nicht artgerechter Aufarbeitung des Synthesegases zu- 
sammengestell t .  

Tebelle 31: O]efin-Ausbeuten bei artgerechter bzw. nicht 

artgerechter Auferbeitung des Synthesegases 

Verbrauchsverh~] tn is 

CO "- H 2 

Angebotsver hal this 

CO : H 2 
1 : 2  1 : 1  2 : 1  

1 : 1  
1 : 1  
2 : 1  

208,5 156,3 lo4,3 
137,7 208,5 138,7 
lo4,3 156,3 208,5 
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Bei d~.~ AusprUfung des breiten Spektru~s mGglicher~$eise 
geeig~eter Fischer-Tropsch-Katalysatoren zeigte sich, uad 

dies g i l t  insbesondere fGr die Fahr~,else Im geraden Durch- 
gang, dab olef inselekt ive Katalysatoren bei einem Ange- 

botsverh~Tltnis yon I i m  a11gemeinen einen h~heren Kohlen- 

monoxid- und einen nledrlgeren Hasserstoff-Verbrauch auf- 

welsen. Des Hz/CO-Verbrauchsverh~Itnis l i eg t  nicht selten 
bei 0,6 bis o°7. 

Um unter diesen Bedingungen eine maxlmale Ausnutzung des 
eingesetzten Synthesegases (bei der Olvergasung f ~ l l t  ein 

Synthesegas der Zusammensetzung ca, 50 : 5o an) zu Hert- 

olefinen erzleien zu kGnnen, mLiBte dieses 58,8 -62,5 ~ CO 

und 37,5 - 41,2-% H 2 enthalten. Als t~achtei"le bei der Zu- 
speisung yon Kohlenmonoxid zu~ Synthesegas konnten h~u- 

f ig  durch die ErhGhung des CO-Partialdruckes neben der 

bevorzugten Bildung l~ngkettiger Reaktionsprodukte sowohl 

ein UmsatzrUckgang als auch eine BegGnstigung der Bou- 
dou~rd-Reaktion, nicht unterdrUckt ~=_rden. Ein RUckgang de.r 

Ol e,=in-Ausbeute und eine VerkUrzung ~er Katalysatorstand- 
zei t  ~ren die Folge. 

Eine andere HGglichkeit besteht darin, durch die Zuspei- 

sung yon Hasserstoff zum Synthesegas des Verbrauchsver- 

h~Itnis yon H 2 zu CO am Katalsator euf I einzustellen 
(maximale Ausnutzung des bei der Ulvergasung anfalleaden 
Gasgemisches) und den nicht umgesetzten ~asserstoff i n  

die Syathese zurUckzufUhren. Reben dam problemloseren 
Synth=~sebetrieb geganiJber einer Fahr~eise mit CO-relchen 

Synthesegasen ergibt sich - w i e  aus Tab, 32 hervorgeht - 

eine bessere ~utzung des zu Cz-C4-~ertolefinen umgesetz- 

ten Kohlenstof,~s. Vo~ u~gesetzten Kohlenstoff gehen durch- 

sc'hnitt l ich 32 ~ - gegeniiber 19 =~ bel Eins_~tz yon $~n- 

thes~gas de~ Zusem~ensetzung 50 VOlo-~ H 2 und 5o VoI.-5 CO - 
in Richtung d=.r Bildung yon b.'ertprodukten, zugleich steigen 
jedcch a~ch dl~ Bildung yon Rethan un~ die absolute Aus- 

beute an C2-C4-Oleflnen/H.~3 elngesetzten Synthesegeses 
in v=_,~glelchbarer Gr~B~nG~-dnung ~ie bel Einsatz ~qui~o- 

later CO/HZ=)Hschungen. 
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Tabelle 32: GegenUbersteI1ung der Fahrwelse mlt und ohne 

Zuspefsung yon H 2 am extern durch A1203 ver- 
dUnnten Fe-V ~Katalysator 

Reaktor 1o6 
Betrlebszelt 582 - 887 h 

Reaktlonsbed|ngungen 
Temperatur Oc 35o°C 
Druck bar Io bar 
DeIastung V/Vh looo - 11oo 

Synthesegas 11Nm3 Nlchti~ge- 
setzt 1/Nm 3 

Umsatz in % Umge- 

setzte 
~ l e  C 

Ange- 

bots- 
verb. 

Ver - 

brauchs- 
verh, 

Gebildete Produkte in g/Nm 3 

eingesetzten Synthesegases 

H 2 CO H2-Zusatz tl 2 CO CO÷H 2 CO H2 H2:CO H2:CO CH4 C2-C4- C02 
01eflne 

268 

- 359 
3o~ 

268 464 413 13 55,7 95,1 43,6 

359 282 298 12 6B,6 96,4 53,4 
306 387 411 16 57,2 94,8 40,5 

11,4 2,6 1,1 25,8 57,5 174 

15,5 1,8 I 24,8 59,6 251 
12,9 2,3 I 29,4 56,9 231 

5oo 

5oo 

5oo 

5oo 

50o 

50o 

162 

189 
234 

23 81,6 95,5 67 ,6  21,3 

49 76,1 90,2 62.,0 20,I 
91 67,7 81,8 53 ,5  18,3 

1 0,7 16,7 61,5 434 

1 0,7 13,5 44,2 414 
1 o,7 2o,7 4B,6 392 
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Zusa~en fassend  l~Bt sich fests te l len,  dab mlt CO=reiche= 
Synthesegas bevorzugt lan~kettige und mit Hz-relchen Syn- 

thesegasen bevorzugt kurzkettige, Beth~nreiche Kohlen- 

wasserstoffe gebildet ~erden. Des re lat ive Optimum der 

Synthesegaszusammensetzung fur die bevorzugte Bildung 
kurzkettiger unges~ttigter Kohlent~asserstofe muB fur jeden 
Katalysator sep,~rat e r ~ i t t e l t  ~,erden und l i eg t  fur Fe-V- 
Mischoxid=Katalysatoren im Bereich ~qui~olarer Hengen an 

CO und H 2. 

Am Ende des Versuchszeitraumes wurde versucht, dutch 
Zuspeisung kurzkettiger Alkohole auf dam VIeg fiber eine 

adsorptive Verdr~ngung tier reaktlven Olefine am Fe-V- 

Standardkatalysator deren Ausbeute gegenUber airier aus- 

bessern, t(eben Ethanol und Propanol wurde auch Hethanol in 

die Zuspeisungsversuche zur adsorptiven Verdr~ngung unter 

FT-Bedingunejen elnbezogen. AnschlieBend wurde in 

Blindve~suchen des Reaktionsverhalten der Alkohole unter 

Inertgas e rmi t te l t .  Obv!ohl die Aussagekraft der Ergeb- 
nisse, u.a. aufgrund der m,~. ,~r(~Beren syste~atischen 

Feh!ern behafteten VersuchsG:rchfiihrung, eingeschr~nkt 
i s t ,  ~Ird der Versuchsver]auf (siehe Tab. 33 -35)  trend- 

B~Big r i ch t lg  ~,iedergegeben. 

I.m tl2-Strom (T = 330oc, p = lo bar, V/Vh = 300 - 6oo h - ! )  
er fo lg t  bei Einsatz yon Methanol als Hauptreaktion dip 

REickspaltung in Synthesegas und die Bildung yon P, ethan, 
w~hrend Prep~ol in erster Linle dehydriert ~ird und da-  

neben noch C3-CS-KH b i lde t .  Ethanol l ie fer t  neben Alde- 
hyden und Estern noch e~hebliche Hengen an S~uren und Ole- 

flnen sortie gasfi~rmige CI-C8-KH. 

lm F a l l e  de~ Zuspetsung yon A lkoho len  zu~ Synthesegas 
konnte gegenEiber de~ Fahr~eise al le in mlt Synthesegas ein 

Anstleg de~ tqertproduhtau~beuten u.~ durchschnittl ich ca. 

60 % erz ie l t  warden (ca. 75 9 C2-c4-Olefine, b.ezo@en auf 
z 

etnen l~m3 e tngese t z ten  Synthesegeses) .  Die Betr iebsda,Jer 
des Ve~suches, d~,r ohne DesBktivlerung des Katalysators 
durchgefiihrt ~.erden konnte, betrug 24oO.ho 
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Tabelle 33: ZuspeJsung yon Methanol bei der FT-Synthese 
i= Reaktor lo6 (U~satz- und Ausbeute-Angaben 
mit eingeschrankLer Aussagekraft) 

Einsatzprodukte Synthese- 5ynthese- Stickstof f  

gas gas plus plus Metha- 
Hethanol no1 

Katalysator 
Betr iebszeit (h) 
Temperatur (oc) 

Dr uc k ( b ar ) 

(CO+H 2)-Einsatz (V/Vh) 
)(2"Einsatz (V/Vh) 
Alkohol (Gas . . . . . . . . . .  

Einsatz (V/Vh) 
{CO+H_2 ~-Umsat z (~) 
kl kohol -Umsat z {%) 
zu AI dehyden/Ketonen (¢) 
S~ uren (%) 
Estern (%) 
Olefinen (%) 
Wesser (%} 

co2 (Vol. 
co (vol. 

H_2, (Vol 
Ausbeute (glt~3) 
Mathan (91Nm3} 
Ethan (gl~m3) 
Ethyl en (g/Nm3) 
Propan (g/Nm3) 
Propyl en (g/Nm3) 
Butane (g/N~3) 
Butene (g/R~3) 
C5-KH ( g / ~ 3 )  
C6-K~ (g/H~3) 

CT--K.,W (glUm3) 

~2-Ca-Olef ine f.i~,~R 

Sin 94/24 plus SiC (1:5 Vo].) 
1873 1 7 o 5  1345- !417 

335 335 330 
lo lo lo 

Ioo5 944 - 

- - 940 

- 562 

83~7 
591 

55,2 
1,o 
0,2 
0,6 
o,1 

35,o 

27,2 
1,o 

o,1 
0,4 
o,1 
2,1 

3 
13 

33 

41,8 
24,7 
2,8 

3o,3 
22,7 
8,8 

15,2 
13,1 
7,o 
2,3 
0.5 

40.7 

64,1 
25,5 
13,o 
37,2 
39,0 
8.7 

24,8 
2 0 , 0  

10,9 
7,3 
3~7 

76~8 

1 9 , 6  

Spuren 

I =  
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Tabel le  34: Zuspeisung yon Ethanol "bei der FT-Synthese .. 
im Reaktor 1o6 (Umsa~z- und AusbeuteeAngaben 

mit eingeschr~nkter Aussagekraf t )  

Eins~tzprodu~te S~/nthese- Synthese-  S t l c k s t o f f  
gas ges plus plus £tha- 

Ethanol no1 

K~talysator 
Betriebszeit (h) 
Te~peratur (oc) 

"Druck (bar) 

(CO+H2) -Einsatz (V/Vh) 

N2-Eins~tz (V/Vh) 
Alkohol (Gas)- 

Einsatz (V/Vh) - 

C0_[~2 ) -U~s atz .... (%) ...... 77 ,o 
AI kohol-Umsatz (~) - 

Zu Aldehyden/Ketonen (%) 

Sauren (%) - 
Estern ( % ) . 

01 efinen (%} - 

wasser (~)  - 

co 2 (Vol. -~) 
co ( v o l .  -~) 

. . . . . . . . . . . . . . .  ( v o !  . . . .  

Ausbeute (gl~m3) 
R3than " ( g / ~ 3 )  14,6 
Et h~n ( g l  ~.~3 ) Z, 9 
Ethyl en ( g / ~ 3 )  12,6 
Prop.an (g/t l~3) 2,6 
Pr op2l en ( g / ~ 3 )  18,8 
Butane ( glp,~3 ) 1,7 
Butenr~ • (g/I !~3) 13,1 
C5-~H ( 9 / ~  3) 11,8 

C 7 ~ I  (g/ t i~3) 1,6 
__CBe L-' . . . . . .  o, , .s ,  

Sin 94/24 plus SiC ( I  : 5 Vol) 
992 1225 1273 -132t 

330 330 330 
lo  lo  1o 

839 920 ~ - 
- - 93~ 

365 397 
. : ! =  

68,0 

14,5 

2,4 

13,3 
1,9 

1 0 , 5  

48,0 
13,8 

3,1 
11,3 

0,6 
8,8 
e 

-~ 13,5 

11,5 
18,7 
21,3 

3,0 
28~7 

1,6 
24,7 

9,2 
4,8 
I , o  
o,,4 

74.~.7 

0,7 
3,0 
3,7 
0,2 

059 
.0,2 
5 ,6  .... 

t 2 ,5 

i i  ~ i i i  i i 

1G~2 
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Tabel le  35: Zuspeisung yon Propanol bei tier FT-Synthes ~ _ 
I~ Reaktor lo6 (U~satz-und Ausbeute°Anga- 
ben mit eingeschrankter Aussagekraft) 

Einsatzprodukte Synthese- Synthese- St ickstof f  
gas ges plus .plus Pro- 

..Pr.o.panol panol 
Katalysator 
Betr lebszeit (h) 
Temper atur (oc) 
Druck (bar) 

(CO+H2},Einsatz (VIVh) 
N 2-Einsatz (V/Vh) 
AI kohoI (Gas)-Ein- 

satz (VIVh) 

( cO~Hz) -u~sa tz  (~) 

AI kobol-U~satz (%) 
zu A]dehyd~r,[Ketonen {'~) 
S:~uren (%) 
Estern (%) 
Ol efinen (%) 
W~-sser (%} 

C02 (Voi.-%) 
cO (Vol. -%) 
H_2 .{vol 
Ausbeute (glNm3) 
Met ban ( gl h'~3 ) 

Ethen (giNs3 } 
Et by! en (g/P,~3 } 
Propan (g/Nm3) 
Propylen (g/Nm3) 
Butane (g/f~m3 } 
Buten~ (g / r~3 )  

C5-X. H (91R~3 } 
C6~ ~ (g/~=3) 
C7-K~ (~/~,~ 3 ) 

C 2 - c ~ - o I e f i n e  (~ / r~3 )  

Sin 94/24 plus SiC (1 : 5 Vol)  

992 116o 800 - 920 

330 330 330 
lo  lo  lo  

839 866 - 

- - 850 

- 2~8 289 

77~o ..  - - , 
- 7 7 , 1  8 0 , 5  

- 4 7 , 4  6 8 , 1  

- 0 , 9  0505 

- 1 , 2  o ,1  
- 4 , o  3 , 3  

- 7 , 3  5 , 2  
1 

i 

~ 2 9  

14,6 17,Q - 

2 ,9 6,8 - 

12,6 9,3 - 

2 ,6 23,4 6,2 

18,8 35,3 7 , 0  

1,7 1,6 0,5 

13,1 li,8 3,1 

I I , 8  6 , 7  t 
6,5 5,0 11,2 
1,6 1,2 

o,S 0,7 .... 

44.:5 5 6 ~  lo~ t  
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In ein~m abschlieBenden Versuch sol l te  d~n'ach versucht 
werden, an dem h~here Olefine-Ausbeute liefernden Kataly- 

sator Sin !o6/2 durch die Zugabe yon M~_tbanol das gegen- 

w~rtige Ausbeute-Niveau yon ca. 60 - 65 g deutl ich zu 

Uberschreiten. 

Zun~chst wurde der Katalysator unter den Eiblichen Reak- 

tionsbedingungen (p = 1o bar, V/Vh = looo, C'O/H 2 = I ,  

T = 34oOc) in den Umsatzbereich yon ca, 80 % gebracht, 

wobei sick 54 g C2-C4-Olefine pro Nm3 eingesetzten Syn- 

thesegases bi ldeten. Danach wurden dem Synthesegas ~ech- 
selnde Mengen an Methanol . - ca ,  2o, 50 bz•. !oo m l / h  - 

zugegeben und zum SchluB in einem Blindversuch das Reak- 
tionsverhalten des M~thanols unter Inertgas e rmi t te l t .  In 

der Tab. 36 sind die erhaltenen Versuchsergebnisse ver- 

gleichend geg~nUbergestellt, Wie bereits frUher darge- 

legt wurde, besitzen die Resultate aufgrund der Schwie- 

r igkei ten bei der VersuchsdurchfUhr.ung und der AusHer- 

tung nicht die Ubliche Aussagekraft. Um den Fehler m~g- 

l i chs t  klein zu halten, wurden in die Tabelle nut Durch- 

schnitts~.erte aus einem jeweils mehrt~gigen Synthesebe- 

t r ieb  aufgenommen. Zusammenfassend lassen sich die Er- 

gebnisse wie fo lg t  darstel len: 

die Zuspeisung yon Methanol fUhrt auc an 

diesem Katelystor zu einem Anstieg der 

Wertproduktausbeute bezogen auf einen Nm3 

eingesetzten $ynthesegases ; 

mit zunehmender Methano1-Beaufschlagung 

(2o bzwo 50 mllh) s te ig t  der C2-C4-Ole- 
f in -Anfa l l  yon 53,7 g auf 68,1 bz~o 

85,5 g/Nm3 CO + H2- Dies entspricht einem 
Wertproduktzuwachs yon 2 • bzw. 59 %; 
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die Verdoppelung der Methanolmenge auf 

stUndlich ca, 1oo ml f~ihrt zu einem Rfick- 

gang des Methano1-Umsatzes und zum Auf- 

bau eines Differenzdruckes fiber der Kate- 

lysatorschUttung, so dab tier anfanglicbe 

01efin-Anstieg auf Werte oberhalb yon 

90 g nicht aufrechterhalten warden konnte 

(durchschnit t l ich ca. 85 g/Nm3); 

Jm ff2-Strom erfo lgt  beim Methanol 

(ca. 5o ml/h) neben der RUckspaltung in 

H2-reiches Synthesegas (ca. 50 % der in 

den Vergleichsversuchen eingesetzten 

Synthesegasmenge) die Bildung merklicher 

Mengen an C 1-C8-Kohlenwasserstoffen. 
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Tabelle Zuspeisung yon R~thanol bei der sel.ektiven 
FT-Synthese It., Reaktor !o7 (Umsatz-und Aus- 
beute-Angaben mit eingeschr~n~ter Aussage- 

kraftE. Durc.hschnl ttsv~erte ) 
Synthese- Synthesegas plus 
gas Hethanol 

ca. 20 ca.5e ca.loo 
rnl lh ml lh ml/h 

Einsatzprodukte 

36: 

Stickstoff 
plus 
Hethanol 

Katalysator 
Betriebszeit 

Sin lo5/2 plus SiC (1 : 5 Vol.) 
(h) 744 - 841 - 600 m 925 - 

793 9ol 720 997 

(oc) 340 340 340 340 
(bar) lo lo  lo ~, 12 

Temper atur 
Dr uc k 

(CO+H2) -Einsatz (V/Vh) lo73 
li2 iEinsatz. (V/Vh) - 
Alkohol (Gas)-Einsatz (V . . . . .  " . . . . .  ! w Ira'}" " 

c0~z  }.:..u~s~tz (.~) ..6! ,6 
Al kohol-U~satz (%) 
zu Al dehyden/Ketonen (%) 
S~uren (%) 
Ester, (%) 
01 efinen (%) 
Wasser (%) 

co2 (Vol. m~) 
co ( V o l .  -~)  

_H2 .._ (,vo .I. -~ ) 
Ausbeute (g/t|m3) 
~lethan (gl~Im3) 29,6 
Ethan (g/Nm3) 8,1 
Ethylen (g/~m3) 14,4 
Propan (g/N~3) 5,8 
Propylen {g/Nm3) 25,0 
Butane (g/i'm3) 2,8 

Butene (g/t~m3 } 14,1 
CS-K~ ( gli.l~ 3 ) lo,4 
C 6..Kt ! ( g/~,~3 ) 6.9 
C7 -.KU (gt I~3) 3,5 
C_B..K ~. (~ i~.~3) 0 .8  
_C2-C4,-01 ef ine . . . . .  ( g/P,~3} 53.5 

+ ~rop~n ~ Einsatzg~s 

lo4o lo68 

227 585 
m ! 

983 
m 

1229 

lo45 - 
lo93 

340 
12,9 = 
14,9 

m 

ca. Iooo 

6o3 

75,4 65,6 56,6 
3,4 2,3 1,1 
2,4 1,3 0,4 
4,5 5,4 4,1 
0,07 0,3. 1,1 

55,o 36,o 7,o 

39,7 
1,1"" 
0,2 
2,0 
0,7 
7,4 

6,1 
4,2 

29,0 

31,8 41,1 
8to 8,0 

18,o 23,3 
11,6 + 7,4 
31,1 37,1 

3,4 5,4 
18,9 25,1 
17,3 24,4 

9,5 14,1 
5,2 7,7 
1,1 1~9 

68.o 85,5 

38,9 
7,6 

24,9 
14,3 
34,5 

4,8 
25,8 
22, !  
!9,1 
!3,9 
5,2 

85,2 

13,2 

1,6 
6,5 
1,2 
7,8 
0 , 8  

5,7 
4,7 
4,7 
4~7 
5.3 

2o~o 
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Tabel le 37: Reaktionsmode|l: Vergleich berechneter 

und 9emessener Werte (Zusammenarbeit 
Prof. M. Baerns/ Ruhrchemle AG) 

Bedingungen 
Ver suc hsr aa ktor Laborreaktor 

(Einzel rohr, ( in t .  Recyc] e, 
i) 2 cm) g 5 cm) 

gemessen berec hnet 

Pgesamt (bar) 1o 1o 
Temperatur (oc) 270 27o 

PH2/Pco o,982 0,982 
Be] astung (V/Vh) 251 251 
Kreisl auf- 
Verhaltnis 0 0 

ReaktorI ~nge (cm) 50,8 80 

gemessen berechnet 

15 15 

250 250 
0,953 0,953 

97,44 97,44 

15 - 2o 20 
1,7 1,7 

CO-Umsatz 

H2-umsatz 
Produkte 

CH 4 

C2H4 
C2H6 
C3H6 
C3H8 
C4H 8 

C4Hlo 
C5+ 

(%) 
( z )  

(g/Nm3} 

68,1 68,o 17,5 14,4 

5o,o 34,0 20,5 14,1 

1~,5 14,5 3,2 2,4 
6=9 6,0 1,8 1,7 
5,9 7,0 1,2 1,4 

15,8 15,4 3,4 3,1 
3,1 2,2 o ,6  o,4  

9,7 12,4  2 , 4  2 ,7  

2,5 1,5 0 ,4  0 ,3  

58,1 32,4 28,0 11,1 



- 123 - 

Die Einstellung einer optima.len technlschen Reaktions- 

fUhrung zu~ Erzlelung der ge~/nschten Produktverteilung 

an einem olefin-selektiven Katalysator h~ngt yon so vielen 

EinfluBgr~Ben ab, dab eine rein emplrlsche Vorgehensvseise 

bei der Auslegung sehr zeit-und kostenauf,~endlg is t .  

Zur Obe,~indung dleser $ch.~ierigkeiten ~urden in Zusam- 

~enarbeit mit dem Arbeltskreis yon Prof. Baerns in einem. 

Laborr~a)tor (Berty~eaktor) Gesch~indigkeitsans~tze 

fur die sich bildenden einzelnen Reaktionsprodukte for- 

mullert, ein Reaktor~,odell e rs te l l t  und mit diesem die . 

Produktverteilung und Ums~tze fur unter technischen Be- 

oingungen betriebene Reaktoren vorausgesagt. Einlge Er- 

gebnisse solcher Berechnungen und der Vergleich mit ex- 

peri~entell erhaltenen Daten sind in der-folgenden Tab. 37 

z~sa~mengestel I t .  ' 

Erg~nzend ist auf die Ergebnlsse hlnzu~eisen, die mit dem 

Rechenpr-ogra~.~ FIBSAS (Fixed-Bed Reactor_Simulation and 

Analysis System) bei der AusHertung yon Versuchen erhal -  

ten ~urden. Das Progra~ erm~gllcht Analyse und Simula- 

t,I~n des Verhaltens yon KatalysatorschUttungen in Rohr- 
reaktoren anh~,nd experimentel]er Daten. Dle An~endung 

dieses Programmes auf Versuche in unterschiedlich di-  - 
mensionie~ten Reaktorep ~Uhrte zu folgenden Ergebnisse~: 

Die Selelctivit~t der Bildung yon C 2. bis 
nimmt eb mit 

- zunehmende~ Synth~segas-U~satz 

C4-AI kenen 

- zunehmender Katalysator-SchUtthObe 

zunehmendem Rohrdurc hmesser 

zunehmende~. Temperaturgr~diente~ in 

tier Sc hUttung 

Rre isgas-Fahr~et  se 
t 
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FUr eine maximale Ausbeute an C 2- bis C4-A1kenen 
sind v o r t e i l h a f t  

- Synthesegas-U.~satz .<60 - 70 

- Rohrdurc hmeser • ,<" 2 5  - 3 0  r~m 

- Katalysator-SchUtth~he 41,o - 

- Temper aturgradien( ~15o C 

If n5 m 

- Arbeits~eJse im geraden Durchgang 

Damit sind die grunds~tzlichen 

umrissen, namlich 
Ergebni sse der Versuche 

die mit einem gegebenen Katalysator 

erreichbare Se lek t i v i t ~ t  hangt we- 

sentI ich yon der Wah] tier Versuchs- 

bedingungen ab; 

- die Ergebnisse aus unterschiedl ich 

di~ensionierten und betriebenen Reak- 

toren sind nicht d i rek t  miteinander 

vergleichbar,  aucb ~nn g|eicbe oder 

.- ahnliche Katalystoren eingesetzt 

werden ; 

und schlieB11~h mUssen jedem Kata ly-  

satortyp Reaktorabmessungen und 

Reaktionsbedingungen gesondert ange- 

paBt und o p t i ~ i e r t  ~erden, 
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Anl age I 

Vereinfachte Ker..nzahlen- und Ausbeuteberechnung 

bei der FT-S~nthese Io) 

Zur Vereinheitlichung der Angaben Uber Umsatz, Ausbeute 

und andere wlchtlge Kennzahlen yon FT-$yntheseversuchen 

werden die Definitlonen soicher Kenndaten zusammengesteilt. 

Die frUher Ubliche 8ezeichnungs~eise wurde beibehaiten, 

vor allem um einen Vergleich zwlschen heutigen und damali- 

gen Versuchsergebnissen und mit den Angaben anderer 

Autoren zu ermOglichen. 

Zeichenerkl ~ir ung: 

CO Z, CnH2n, CO, H 2, CH4, N 2 

C02,CnH2n, CO, H2, CH4, N2 

Vol.-~, Gehalt der Gasarten 

im Eintr i t tsgas (Synthese- 

gas) 

Vol.-% Geha~.t tier Gasarten 

im Austrittsgas (Synthese- 

Restgas) 

I = Vo1.-% Gehalt an CO + H 2 im Eintr i t tsgas 

I = Vo1.-% Gebalt an CO + H 2 Im Austrittsgas 

6) = Faktor fur Reinmethan im gefundenen Methanvolumen 

(s. Anmerkung) 

n = Mittelwert fur das Verhaltnis H : C in den gebilde- 

ten KW ohne Methan (s. Anmerkung) 

C-Zahl = die bel der Orsatanalyse gefundene mit t lere 

C-Zahl des GemlschEs yon Methan und h~heren KW 

R = Restvolumen des Austrittsgases, bezogen auf das 

Volumen des Eintri t tsgases (Synthesegas). R kann 

auf zwei verschiedene Arten ermi t te l t  werden: 

RM = durch d|rek~e Messung bzw, als RMr durch 

d irekte Messung und Umrechung auf Normal be- 

dlngungen 

RS = durch Berechnung aus den I(2-Gehalten yon 

Eintr i t tsgas (N2) und Austrittsgas ()12); 

RS = N 2 / rt2 
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a 

b 

C 

d 

= verbrauchtes Kohlenmonoxid 

= verbrauchter Wasserstoff 

= gebildetes H~_th~n 

= gebildetes Kohlendioxid 

= (CO+H2)-UmsBtz in ~ yon I 

= CO - R  • CO" 

= H 2 - R - H2 

= R - CH4 - 6 - C H 4  - B 
. 

= R • C02 - C02 
• a+b 

U = I • l o o  

HV (CO+H2)-Umsatz zu Hethan, 

ausgedrEic~t i n  ~ des ins- 
gesamt verbr. (CO+H2) 

4 c 

MV = a+b " loo 

A = Ausbeute an K~ (Cll2)n 

(ohne CH4) in g/)J.m3 ein- 
gesetzten Synthesegases 

A = 0,893 (5 a + b - 4 (2c + d )  

A n m e r ~ u n ~ e n  zu  e l . n tg ,en  Z e i c h e n e r k l ~ r u n g e n  

13 - H i r d  in dem durch Orsatanalyse gefundenen %-Gehalt 

an C2H2n+2 elne gr~ISere C-Zahl als I,o5 e rm l t te l t ,  
so muB d iesesVolumen auf "Reinmethan" m l t  dem 

FaEtor 6 u~gerechnet werden. FUr 6 g i l t  dabei f o l -  
gende Regel: 

C-Zahl 1,0o - I,o5 

C-Zahl 1,o5 - 1,15 
C-Zahl > 1,15 

J)= 1,o 

B= ore9 
B = 0,85 

A - Die Ausbeute A gibt an, ~.ieviel g KW der mitt leren 

Zusammensetzung (CH2) n (ohne CH4) je )(m3 einge- 
setzten S),nthesegases gebiidet ~erden. Die Aus- 

beute enth~It auch diejenigen K~J~ die durch H20- 

Abspaltung aus sauerstoffhaltlgen Verblndungen 

entstanden slndo ~ach tier Gleichung 

CO + 2 H 2 > ( C H 2 )  n ÷ H20 
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stel len 208 g (CH2) n pro-eingesetztem Nm3 Synthese- 

gas das Maximum der Ausbeute dar. Die Synthesegas- 

zusammensetzung mu~ angegeben werden. 

FUr die heutige Zielsetzung reicht die Angabe der 

Ausbeute al lein nicht aus, sie sol l te durch Auf- 

schIUsselung der Anteile an gebildeten Alkanen 

und Alkenen sowie durch Angabe des zugleich ge- 

bildeten CO 2 und CH 4 erganzt werden. Ausbeutean- 

gaben sind auf ganze Zahlen aufzurunden. 

In Klein- oder Kurzversuchen k6nnen Umsatz und 

Ausbeute durch Kohlenstoffabscheidung im Reaktor 

vet fal scht werden. 

Der Wert yon A wird durch eine Rechenoperation 

aus tier Analyse des Abgases nach Abscheidung der 

Fl~ssigprodukte errechnet= Er sol|re yon Zeit zu 

Zeit dutch eine Bilanzierung der F|Ussigprodukte 

und tier in den Abgasen enthaltenen Produkte iJber- 

prUft werden. 

- Die Angabe des mitt leren C-H-Ato,~verhaltnisses in 

den gebi]deten KW (ohne Methan!) ist  fur Berech- 

nungen im allgemeinen nicht er forder l ich und kann 

durch GC-Analyse und Kennzahlen besser ausge- 

drUckt werden. FUr die frUheren Syntheseversuche 

( C O  : H 2 wie I - 2) leg n et~a z~ischen 2,o und 
2,3. Berechnungsbasis fur n: 

n - 2  
(b + 2 d) - Ia + 2 c) 

a =  { c + d )  
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Anlage 2: .Schema FT-Synthese Gasphase 

Schema FT.Synthese Sumpfphase 
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