34
6.3 Weiterentwicklung des Katalysatorsystems Mangan-Eisen
auf drei und mehrere Komponenten

FUr die selektive Fihrung der Fischer—-Tropsch-Synthese in
Richtung kurzkettiger Olefine sollten bevorzugt solche Kata-
lysatoren eingesetzt werden, die nicht die Schulz=Flory-Ver—
teilung befolgen, sondern das Rettenwachstum bei einer be-
stimmten C-Zahl begrenzen. Solche Effekte wurden tatsichlich
1979 - 1981 in der Literatur beschrieben. Zu diesen Rataly-
satoren geh&drten z.B. homogen geldste Metallcluster {35),
Legierungen mit enger Verte. ung dexr aktiven Komponenten und
weiterhin Katalysatoren, bei denen die Fischer=Tropsch~aktive
Komponente auf einem zeolithischen Triger aufgebracht wurde
(14 - 16). Von besonderem Interesse war eine neue Gruppe von
bifunktionellen Ratalysatoren auf Basis von Pentasil-Zeolithen,
die von Rao und.Gormly untersucht wurden (36). Mit einem von
diesen Katalysatoren (Silicalit mit 7,8 $ Fe und 0,9 8§ K)
sollte das Verhiltnis der CZ—C4-Olefinfraktion zu der
Cz—C4—Paraffinfraktion einen Wert von 45 erreichen. Dieses
Verhdltnis ist etwa zehnmal so gro8 als bei den Mangan-Eisen-
Ratalysatoren.

Bei der experimentellen Uberpriifung der Angaben in der oben
zitierten Arbeit, konnte keinesfalls eine so hohe Cz—c4-01e—
finselektivitidt bestitigt werden. Dagegen hat sich gezeigt,
dag die bifunktionellen Ratalysatoren durch eine hohe Iso-
merisierungs- und Dehydrozyklisierungsaktivitit gekennzeich-
net sind und daher zur direkten Synthese von aromaten~ und
isomerenreichen Kohlenwasserstoffgemischen aus dem Synthese~
gas geeignet sind (s. Absatz 6.4.3). Daher wurden Untersuchun-—
gen zu dieser Problematik eingeleitet. Aus einer Reihe von
getesteten bifunktionellen zeoliéhischen Katalysatoren brach-
ten mechanische Katalysatormischungen (37) aus feinst ver-—
mahlenen Mangan-Eisen-F&llungskatalysatoren und der aciden
Form des ZSM-5-Zeoliths (38, 39) die besten Ergebnisse.

Die Untersuchungen wurden zunichst bei hiheren Synthesetempe-
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raturen im Festbettreaktor betrieben. Dies hatte zur Folge,
daB beim Umsatz von 78 % die unerwinschte Methanausbeuté mit
40 g/Nm synthesegas hoch war. Es zeigte sich jedoch bald,

daB auch bei niedrigeren Synthesetemperaturen qute Aromaten—
selektivitdt zu erreichen ist. Einige reprisentative Resultate
dieser Untersuchungen enthdlt Tab. 11. Wihrend bei niedriger

Tab. 11: Vergleich der bei 272°C und 312°C erzielten Kohlen-

stoffverteilungen
Katalysator Mn/Fe-H-2ZSM 5=-Mischung
T {°C) 312 272
P (bar) 12 12
RG ®w"h 355 363
CO/H2 1,46 1,46
Uco+Hy 0,78 0,35

RKohlenstoff-% im Produkt

Methan 23,9 13,3
Ethylen 0 0
Propylen 0 0
Butylene 0 0
2 C4 Olefine 0 0
Ethan 6,1 2,9
Propan 8,2 8,2
Butane 12,4 14,5
zcz-c Paraffine 26,7 25,6
Fliissigphase (C5+) 49,3 60,2
auf die Fliissigphase (C5+) entfallen
Strukturisomere 20,9 26,0
Geradkettige 5.7 7.0
Aromaten 22,7 27,2
Olefine 0 0

Paraffine 26,6 33,0
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Temperatur die Methanbildung erwartungsgemiB fast um die HZl1f-
"te ermiedrigt wurde, konnte durch Erniedrigung der Synthese-
temperatur sogar eine Steigerung der Aromatenselektivitdt er-
reicht werden. Die Ausbeute an Aromaten betrug bei 270°C

52 g Aromate pro Nm3 umgesetztes Synthesegas. Die Zusammenset-
zung des aromatischen Produktanteils ist in Tab. 12 angegeben.

Tab. 12: Zusammensetzung der Aromatischen Produkte

Aromaten Gew.%
Toluol 13
Xylole 28
Ethyltoluol 25
Pseudocumol 11
andere Arcomaten 22

Diz XOglichkeit, auch bei niedriéeren Temperaturen als 300°C
arbeiten zu k&nnen, ist fiir die Verbesserung der Standzeit
der ZSM-5-Komponente und fiir die Durchfiihrung der Synthese
in der Fliissigphase von Bedeutung. Dem bei abnehmender Syn-
thesetemperatur erfolgenden Umsatzriickgang kénnte bei der

technischen Realisierung durch geeignete MaBnahmen begegnet
werden.

Der betrichtliche Selektivititsunterschied bezliglich der iso~
meren und arcmatischen Verbindungen weist darauf hin, daB die
einstufige Synthesevariante iiber einen nichttrivialen Poly-
stepreaktionsmechanismus abliuft. In Abb. 3 ist ein kleiner
Ausschnitt aus dem umfangreichen System der in einer Mischung

von Mn/Fe und H~ZSM-5 synchron ablaufenden Reaktionen wieder-
gegeben.
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Abb. 3: Wichtige Teilschritte der Polystepreaktion (2 ist
ein aktives Zentrum an der inneren Zeolith-Ober-
£liche)

Die von der Mn/Fe-Oberfliche desorbilerten Olefine k¥nnen durch
die intensive Vermischung der Katalysatoren von der zeolithi-
schen Komponente abgefangen werden und in die Reaktion ¢ ein-
flieBen. Dadurch werden aber die Olefin-Desorptionsgleichge—
wichte der Reaktion a beeinfluBt, so daB die Konzentration

der an der Oberfliche sorbierten Komplexe sinkt. Weil diesen
Einfliissen alle Wachstumsstufen ausgesetzt sind, kann der RAuf-
bau lingerer Ketten auch bei stark einseitig verlaufenden
Oberflichenreaktionen gehemmt werden. Infolgedessen gelangen
zu den sauren Zentren der Zeolithe iberwiegend kurzkettige
Olefine, die dort ohne extensive Isomerisierung zu Aromaten
umgesetzt werden.

Im Czgensatz zur Katalysatormischung hat die zeclithische
Komponente bei der getrennten Katalysatoranordnung beider
Komponenten in zwei Schiittschichten bei gleichen Reaktions—
bedingungen wie vorher keine EinfluBmbglichkeiten auf die am
Mangan-Eisen-Katalysator ablanfenden Kettenwachstumschritte.
In der ersten Mn/Fe-Katalysatorschicht entstechen bereits grds-
sere Mengen Alkane und léngerkettige Olefine, die in der hin-
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tergeschalteten H-2ZSM 5-Schicht nur zu einem geringen Teil zu
Aromaten umgesetzt werden kdnnen (37, 38, 39).

Nicht nur die innige Vermischung der beiden Katalysatorkompo-
nenten hat einen maBgeblichen E;nfluﬂ auf das zu erreichende
Produktspektrum, sondern auch die in den Katalysatorpartikeln
stattfindende Diffusion der olefinischen Intermediate und da-
mit die PartikelgrdSe. Dies konnte durch weitere Untersuchun-
gen bestdtigt werden, womit sich die Annahme eines nicht-
trivialen Verhaltens der Polystepreaktion erhirtete (38).
Durch diese Untersuchungen wurden Grundlagen fiir die Ubertra-
gung der Synthese in die Flissigphase geschaffen.

6.4 Weiterentwicklung der Fischer-Tropsch-Synthese im Bla-
sensdulenreaktor (K&lbel-Reak*or)

Auf die tberlegenheit der Fischer-Tropsch-Synthese in der
fliissigen Phase an suspendiertem Kontakt wurde mehrfach hinge-
wiesen (11, 40, 41). Vor allem ist hier das wichtige Problem
der Wirmeabfithrung einwandfrei gelést, und bei einmaligem Gas-
durchsatz sind hohe Umsiétze sowie groBe Reaktor- und Katalysa-
tor-Leistungen erzielbar. Von besonderem Interesse ist neuer-
dings die Tatsache, daB bisher nur im Suspeﬁsions-Reaktor koh-~
lenoxidreiche Synthesegase (CO/Hzav 1,6) direkt zu Kohlenwas-
serstoffen umgesetzt werden kénnen. Solche Synthesegase wer-
den mit hohem thermischen Wirkungsgrad und unter wirtschaft-
lich optimalen Bedingungen durch die Vergaser der sog. zwei-
ten Generation produziert, deren direkte Umsetzung im Sus-
pensions-Reaktor besonders attraktiv ist. Dabei bietet sich
Zur Verbesserung der Selektivitit 2usdtzlich eine Produktum-
setzung an formselektiven Katalysatoren (Zeclithe vom
ZSM-5-Typ) an (42). '

In dem Berichtszeitraum haben sich daher die Untersuchungen
auf foigende Schwerpunkte konzentriert: .

— Untersuchungen zur selektiven Fihrung der Fischer-Tropsch-
Fliissigphasensynthese an Mangan-Eisen-Ratalysatoren
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- Untersuchungen 2zur modellmifigen Erfassung der Fischer—-
Tropsch—Flﬁssigphasensynthese

- Entwicklung einstufiger Fischer-Tropsch-Fliissigrhasensyn-
+hese zur Herstellung von aromaten- und isomerenreichen
Kohlenwasserstoffgemischen bei Anwendung von bifunktionel-
len Katalysatormischsuspension

- Untersuchungen zur direkten Umsetzung von stark kohlenoxid-
haltigen Synthesegasen (Kldckner Kohlegas-Verfahren,
CO/H2 > 2) in der Fischer-Tropsch-Fliissigphasensynthese.

Der erste Punkt wurde in Zusammenarbeit mit Prof. Dr. Deckwer
(Universitit Oldenburg) bearbeitet. Den zweiten Punkt bearbei-
tete Prof. Deckwer mit seinen Mitarbeitern.

§.4.1 Untersuchungen zur selektiven Fithrung der Fischer-
Tropsch-Flilssigphasensynthese an Mangan—-Eisen-Kataly-
satoren

Unabhiingig von der Art der Reaktionsfiihrung ergibt die an kon-
ventionellen Ratalysatoren ablaufende Fischer-Tropsch—Synthese
ein breites Spektrum von Rohlenwasserstoffen. Die mangelnde
Selektivitdt stellt einen wesentlichen Nachteil der Syntheée
dar. Es wurden deshalb groBe Anstrengungen unternommen, neue
Ratalysatorsysteme zZu entwickeln, um die Selektivitit der

- synthese zu verbessern. Auf diesem Gebiet sind erhebliche Exr-—
folge zu verzeichnen (2) . Dagegen ist der reaktions- und ver-
fahrenstechnischen Optimierung der selektiven Fischer-Tropsch-
Synthese im Suspensionsreaktor vergleichsweise wenig Beach-
tung geschenkt worden. Die eingeleiteten Untersuchungen soll-
ten daher die reaktionstechnischen MaSpnahmen, die zu einer
erhdhten Selektivitdt in Richtung kurzkettiger Olefine fib-
ren kénnen, ermitteln. 2Zu dem Zeitpunkt des Beginns dieser
Untersuchungen erschien die Anwendung dex Mangan—-Eisen-Fil-
lungskatalysatoren vielversprechend. Nachdem dieser KRataly-
satortyp verbessert wurde (s. Punkt 6.1.1), wurde daher sein
Syntheseverhalten in der Fliissigphase erneut ausfiihrlich un-
tersucht (44).
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Die Messungen wurden in einer Blasenssule von 3,8 cm Innen-
durchmesser und 2 m Hdhe durchgefiihrt. Als Begaser wurde
eine feinporige Sinterplatte (mittlerer Porendurchmesser
75 - 100 um) angewendet. Als fliissige Phase, in der der Kata-
lysator suspendiert ist, diente Hartparaffin (Schmelzpunkt
ca. 90°C). Die experimentelle Anordnung entspricht der in (44)
beschriebenen Apparatur. Die Messungen wurden bei 1,2 MPa un-
ter Variation der Temperatur (280 - 303°C}, der Raumgeschwin-
digkeit (258 bis 1650 N Liter Synthesegas pro Liter Rataly-
sator und Stunde) und des CO/Hz—Eingangsverhaltnisses (1,35 -
2,27) durchgefiihrt. Der Durchmesser der Katzlysatorpartikel
lag unter 50 pm.

Erwartungsgemi steigt der Umsatz mit der Temperatur an und
mit steigender Raumgeschwindigkeit fidllt er ab. Interessant
ist der Effekt der Eingangszusammensetzung auf den Synthese~
gasumsatz. Den héchsten Umsatsz finaet man fir (CO/HZJI'v1,7,
fiir (CO/HZJI~1,3 ist ein geringer Abfall, fiir die anderen
Eingangszusammensetzungen eine deutliche Abnahme festzustel-
len. Produktverteilungen sind in Abb. 4 dargestellt.

Uberraschenderweise zeigt sich, daB die Produktverteilung fiir
den vermessenen Temperaturberzich fast unabhingig von der Tem-
peratur und dem (CO/HZ)I-Verhéltnis ist, wenn man davon ab-
sieht, daB bei einer Temperatur von 303°C die Methanfraktion
leicht erhdht ist. Die Gesamtausbeute an cz-c4-Kohlenwasser-
stoffen liegt bei 80 g pro Nm3 des umgesetzten Synthesegases
und hat einen 70 - BO%igen olefinischen Anteil. Die Raumge-
schwindigkeit hat nur einen geringen EinfluB auf die Produkt-
verteilung. Nur bei sehr kleinen Raumgeschwindigkeiten sinkt
der Gehalt der Cz-C4-Kohlenwassertoffe leicht ab, wihrend
der 02-04—01efingeha1t mit der Raumgeschwindigkeit ansteigt.
Ab Raumgeschwindigkeiten RG > 600 h™' ist keine signifikante
Abhédngigkeit mehr festzustellen. Der Anstieg des Olefingehalts
in der cz—c4—Fraktion kann darauf zurlickzufiihren sein, das

mit abnehmender Gasverweilzeit die Hydrierung der Olefine
zuriickgedringt wird.

+
'
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Abb. 4: Produktverteilung in Abhdngigkeit wvon der Raumge-
schwindigkeit fiir verschiedene Temperaturen und Zu-
sammensetzung des Eingangsgases (Mangan-Eisen=-Rata-
lysator, (COIHZ)I > 1.35)

Eine wichtige Kenngr&Be der Fischer-Tropsch-Synthese stellt
das sogenannte Verbrauchsverhiltnis U dar. Dieses ist in

Abb. 4 als Funktion des Eingangsverh#ltnisses I aufgetragen.
In der Praxis wird stets eine artgerechte Aufarbeitung der
Synthesegase angestrebt, d.h. U = I. Wie aus Abb. 5 hervor-
geht, ist dies in etwa erfillt fiir I im Bereich von 1,3 bis
1,7. In diesem Bereich findet offensichtlich die CO—-Konver-~
tierung mit gebildetem Produktwasser in hohem MaBe statt, so
daB eine ausreichende Hz-nenge £iir die Synthese zur Verfiigung
steht.
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Abb. 5: Verbrauchsverhiltnis in Abhdngigkeit von Eingangsver-

h&ltnis des Synthesegases

Eine reprédsentative Produktverteilung fiir die C.I--C4 Kohlen=-
wasserstofffraktion (in g/Nm3 urgesetztes Synthesegas)., die
im Suspensionsreaktor erhalten wurde, ist folgende:

Methan (22,6), Ethan (9,3}, Ethylen (11,4), Propan (5,0),
Propen (27,5), Butan (5,9), Buten—1 (15,8), Buten=-2 (2,3},
Summe C —~C4 Kohlenwasserstoffe (77,2), Summe Cy,-C4-Olefine

2
(57,1).

Fir einige Messungen im Suspensionsreaktor wurde die Produkt-
verteilung bis C12 untersucht. In aAbb. 6 ist ein Beispiel

als Schulz-Flory-Verteilung aufgetragen. Abbildung 6 zeigt,
daB die MeBdaten der Schulz-Flory-Verteilung folgen, nur bei
c2 und c3 treten leichte Abweichuhgen auf. Durch Ausgleichs-
rechnunyg ergibt sich sowohl aus dem Achsenabschnitt als auch
der Steigung der Geraden ein Wert von W = 0,675. Wenn der
Bruchteil a der 02-04-Fraktion berechnet wird, dann ergibt
sich mit W = 0,675 ein Wert fir o von 0,417, entsprechend
86,7 g C,—C4-Kohlenwasserstoffe pro Nm3 umgesetztes Synthese-
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gas. Der experimentelle Anteil belduft sich bei dieser Synthe~
se auf nur 77,2 g (entsprechend 89 % der Theorie) .

¥ Ll T T
8 Surry Phase
I Fined bed -
1§L z
10*k -
1 1 TR S | . L 1 i L .
0 2 I3 [ ] 10 [}

Abb. 6: Schulz-Flory—-Verteilung

Der Produktverteilung ist weiterhin zu entnehmen, daB das flix
die chemische Industrie besonders interessantesOlefin, ndim-

€
lich Ethylen, von allen C2-C4-Olefinen in geringster Menge ge-~

bildet wird.

Die reaktionstechnischen Msglichkeiten zur Erhdhung des Ole—
finanteils sind nach diesen Untersuchungen recht begrenzt, da
die erzielbare C2-C4—Ole£inmenge pro Nm3 Gas praktisch nicht
von der Synthesetemperatur und der Eingangsgaszusammensetzung
beeinfluBt wird. Auch eine Herabsetzung der Gasverweilzeit
durch Erhdhung der Raumgeschwindigkeit bringt nur eine kleine
Verbesserung des Olefinanteils (44). Mit den untersuchten
Mangan-Eisen-Katalysatoren ist es zwar moglich, die Selektivi-
3t an Cz—c4-01efinen su verbessern, jedoch nicht in dem ei-
gentlich gewiinschten MaB. Dies ist auch nicht mit den ande-
ren, im Flﬁssigphasenverfahren eingesetzten selektiven Kata-
lysatorsystemen gelungen {4) . Es bleibt hier abzuwarten, cb ¥
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Katalysator-Neuentwicklungen {2) nicht bessger geeignet sind
niedere Clefine mit hohen Selektivititen zu produzieren.

6.4.2 Modellieruag der Fischer-Tropsch-Plﬁssigphasensynthese

Die im Forschungsbericht T 81-144 (1) dargestellten Untersu-
chungen befaBten sich mit der Ermittlung der Warmeiibergangs=-
koeffizienten und der Stoffiibergangskoeffizienten von Koh-
lenmonoxid und Wasserstoff in Blasensdulenreaktoren unter den
Betriebsbedingungen der Fischer-Tropsch-Flﬁssigphasens?nthese.
Die weiteren fiir die Aufstellung der Reaktormodellgleichungen
notwendigen hydrodynamischen Parameter, wie die Dispersions-
koeffizienten der Gas- und Flissigphase, die Absetzgeschwin-
digkeit der Partikeln (Katalysatorverteilung), die Stoffiiber-
gangskoeifizienten Fliissig/Fest usw. wurden zuverldssig aus
Korrelationen abgeschitzt, die im wesentlichen aus MeBdaten
fiir "Cold Flow"-Bedingungen erstellt wurden (45) .

Mit Kenntnis der kinetischen Parameter {44) sowie der Kenn-
grSBen der Hydrodynamik und des Stoff- und Wirmeiibergangs
konnten die Reaktormodellgleichungen formuliert und geldst
werden. Im wesentlichen basiert das Modell auf folgenden An-
nahmen (45, 46).

= In der Gas— und Suspensionsphase liegt axiale Dispersion
vor.

=~ Wegen der Volumenkontraktion bei der Synthese ist die Varia-
bilitit der Gasgeschwindigkeit zu beriicksichtigen.

~ Da die Gasphase eine geringe Warmekapazitdt im Vergleich zur
Suspensionsphase aufweist, wird nur die Widrmebilanz (Dis~
persionsmodell) der Suspensionsphase beriicksichtigt.

~ Der Gesamtdruck, die hydrodynamischen Eigenschaften und die
Stoff- und Wirmeaustauschparameter sind értlich konstant.

— Da die im Suspensionsreaktor eingesetzten Ratalysatorpar-
tikeln klein sind, treten keine Porenverarmungseffekte auf.

- Die Katalysatorverteilung wird nach dem Dispersions—-Sedimen~-

M RN T Ol as A A Tt ¢ 1 b
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tationsmodell berechnet.

- nbsorptionsbeschleunigung durch die Reaktion am suspendier-
ten Ratalysator tritt nicht auf.

- Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt des Synthesegasum-
satzes ist annihernd erster Ordnung in H, und nullter Ord=
nung in CO.

- Die Produktzusammensetzung (C-2ahl) folgt aus der Schulz-
Flory-Verteilung mit Kenntnis des Wertes der Kettenwachs-
+umswahrscheinlichkeit fiir den verwendeten Katalysator.

- Die Stéchiometrie der Synthese wird iUber das Verbrauchsver—~
hiltnis beriicksichtigt.

Die detaillierte Herleitung der Modellgleichungen findet man
in (45). Das System der gekoppelten, nichtlinearen Differen-
tialgleichungen wurde numerisch unter isothermen und nicht-
isothermen Bedingungen geldst, wobei speziell der Einflub
folgender Parameter auf Umsatz-~ und Reaktorleistung simu-
liert wurde.

- Betriebsdruck

- Reaktordurchmesser und -~hdhe
- Korngr&Be des Katalysators

- Gasdurchsatz
-~ Reaktionsgeschwindigkeitsdaten

- Stoffaustauschparameter.

Als Basisparametersatz dienten die bei der Demonstrationsan-
lage des RheinpreuSen-Koppers—Verfahrens verwendeten Betriebs—

bedingungen (11).

Die folgenden Abbildungen stellen die Ergebnisse der Simu-

- lationsrechnung dar. In Abb. 7 und 8 sind einige Profile

lings des Reaktors wiedergegeben. Wegen der Beriicksichtigung
von Dispversionserscheinungen tritt am Reaktoreingang ein Kon—
zentrations— bzw. Umsatzsprund auf. Der berechnete Umsatz X
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am Reaktorausgang betridgt 86 % und stimmt gut mit dem von
R&lbel (11, 47) angegebenen Wert (88 %) iiberein. Das gleiche
gilt fiir die Reaktorleistungen. abb. 7 zeigt auch, daB die
normierten Gas (y)- und Fliissigkeitskonzentrationen (X) be-
sonders am Reaktorausgang sehr dicht zusammenliegen. Das be-
deutet, daB die Fliissigphase nahezu mit Synthesegas gesdttigt
ist und vom Standpunkt der Absorptions-Reaktionstheorie keine

nennenswerten Stofftransporthefifmangen an der Gas/Fliissig—
Grenzfl&che vorlieqen._

—— T T T ]

U, ” 95em/s

Abb. 7: Berechnete Profile in Abhingigkeit von der normierten
Reaktorlinge z (Reaktordurchmesser dR = 1,29 m,

Reaktorldnge L = 7,7 m, Leerrohrgeschwindigkeit am Re-
aktoreingang Ueo, = 9,5 em 5—1)

Wihrend fir die Flissigphasenkonzentrationen x noch ein ausge~
prégtes Profil auftritt, weil offensichtlich der Stofflibergang
schneller als die Dispersion ist, sind die Profile fiir die Tem-
peratur und die Katalysatorkonzentrationen als relativ gleich-
férmig zu bezeichnen (Abb. 8).
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Abb. 8: Katalysator-— und T=-profil in abhingigkeit von der
normierten Reaktorlinge 2

Der EinfluB des Druckes auf Umsatz und Raum—Zeit—Ausbeute

(STY Reaktorleistung) geht aus Abb. 9 hervor. Die Berechnungen

zeigen, daB die Reaktorleistung unter isothermen als auch
nicht-isothermen Bedingungen linear mit dem Betriebsdruck an-
steigt, was in voller Ubereinstimmmng mit experimentellen Exr-
gebnissen (aus kleineren Reaktoren) von zwel unabhingigen Ar-
beitsgruppen ist (48, 49) . Die lineare Druckabhingigkeit der
Reaktorleistung ist fir den Entwurf von K&lbel-Suspensions-
reaktoren von erheblicher Bedeutung.

Die Abnahme des Umsatzes mit steigendem Reaktordurchmesser
ist in abb. 10 wiedergegeben. Es liegt ein typischer Scale~
up-Effekt vor, der im wesentlichen darauf zuriickzufithren ist,
daB mit steigendem Durchmesser die Dispersion in beiden Pha-
sen erheblich ansteigt, was zur Umsatzverminderung fihrt.
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Abb. 9: EinfluB des Druckes auf Umsatz und Reaktorleistung
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Die bisher vorgestellten Ergebnisse bezogen sich auf Gasduxch-
sitze von 9,5 bzw. 10 cm/s (unter Betriebsbedingungen) . In
Abb. 11 ist nun der simmlierte EinfluB der Eingangsgasgeschwin
digkeit U, auf Umsatz und Raumzeit-Ausbeute fiir verschiedene
Ratalysatorkonzentrationen wiedergegeben. In Ubereinstimung
mit Beobachtungen von K&lbel (47) &ndert sich der Umsatz un-
ter nicht-isothermen Bedingungen (und fiir 20 Gew.% Fe) rela-

' ¢iv wenig mit dem Gasdurchsatz. So tritt bel Erhdhung der

Gasgeschwindigkeit wvon 3 auf 9 cm/s nur ein Omsatzabfall von
96 auf 87 % auf, wihrend die Reaktorleistung nahezu linear
ansteigt, namlich von 85 auf 230 Nm; umgesetztes Synthesegas
pro h und m3 Reaktorvolumen. ErwartungsgemdB lduft die Re-
aktorleistung in Abhingigkeit vom Gasdurchsatz durch ein Maxi-
mum, wobei die Lage des Maximums von der Reaktionsgeschwindig-

. keit bzw. der Katalysatorkonzentration abhidngig ist. Fir

20 Gew.% Fe liegt das Maximum swischen 9 und 11 cm/s und
stimmt wiederum mit dem fir die RheinpreuBen-Koppers-Anlage
als optimal angegebenen Wert von 9,5 cm/s iiberein.
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abb. 11: Umsatz und Reaktorleistung in Abhingigkeit von der
Eingangsgeschwindigkeit
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In Abb. 12 ist der EinfluB der fiir den Stoffaustausch zwischen
der Gas- und Fliissigphase maBgeblichen spezifischen Phasen-
grenzflichen auf die Reaktorleistung dargestellt. Man kann
hier klar erkennen, daB bei Erniedrigung der Phasengrenz-
flédche um 50 % die Reaktorleistung maximal um 4 % absinkt.

Das bestdtigt wiederum die schon bei der Diskussion von Abb. 7
gezogene SchluBfolgerung, daB8 unter den relevanten Betriebs-
bedingungen die Fischer-Tropsch-Synthese in der flissigen
Phase praktisch vollstdndig kinetisch kontrolliert ist und
die z.B. von Dry (50) als Nachteile dieser Synthese im Sus-
pensionsreaktor ausgefiihrten Stofftransportwiderstinde nicht
signifikant sind. Damit eriibrigen sich auch alle ingenieur-
mifigen MaBnahmen zur Verbesserung des Stoffaustauschs, wie

Z.B. die Benutzung effizienter Gasverteiler oder der Einbau
von Zwischenbéden.

200 T T T T T
Hon - 15otherme  Oparation

g
——

100}

STY,Nm? converted/ hm?

Ugg, cmis

Abb. 12: EinfluB der Phasengrenzfliche auf die Reaktorleistung

Zusammenfassend kann man feststellen, daB die Leistung des
K&lbel-Suspensionsreaktors wesentlich durch den Betriebsdruck,
die Reaktionsgeschwindigkeit bzw. Eatalysatorkonzentration und
die Gasgeschwindigkeit beeinfluft wirga. Insbesondere werden
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die experimentell beobachtete lineare Druckabhingigkeit der
Reaktorleistung sowie das publizierte Betriebsergebnis der
Rheinpreuﬁen—KoPPers—Anlage (11), speziell was den optimalen
Gasdurchsatz betrifft, durch die Modellberechnungen richtig
wiedergegeben. Wegen dieser guten Ubereinstimmung wurden die
$irmlationsergebnisse 2u Entwurfsdiagrammen zusammengefaBt,
die in Abb. 13 dargestellt sind. Mit deren Hilfe kann nidhe-
rungsweise die Auslegung von Fischer—Tropsch-Suspensionsreak—
toren erfolgen.

A |

Non-isothermc operation, Pel 2MPa
Condrtrons as grvenm Table 1 l

NL

L O

STY, Nm® converted/ hm?
[}

10 12 14 %

Lm

Abb. 13: Entwurfdiagramm fir Fischer-Tropsch-Suspensionsreak=

toren {(Bedingungen Rheinpreufen-Koppers)

Es muB jedoch betont werden, daB die hier mitgeteilten Modell-
berechnungen im wesentlichen auf Datensditzen bexuhen, die vor
nunmehr ca. 30 Jahren ermittelt wurden. Man kann erwarten und
dies bestitigen Modellberechnungen, da8 sich die Leistung des
Suspensionsreaktors nicht nur durch aktivere Katalysatoren,

sondern auch durch geeignete reaktions- und verfahrenstech-

nische MaBnahmen verbessern léBt. Dazu sind gezielt angelegte
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experimentelle Untersuchungen erforderlich, die sich vor allem
auf folgende Punkte konzentrieren sollten:

= Druckabhdngigkeit der Synthese

- Einfluf der Katalysatorkonzentration auf Reaktionsgeschwin-—
digkeit und Hydrodynamik

~ Ermittlung des Einflusses "scale-up”"~kritischer Parameter
{Durchmesser, Hdéhe, Gasverteilung)

6.4.3 Entwicklung einstufiger Fischer-Tropsch~Fliissigphasen-
synthese zur Herstellung von aromaten- und isomeren-~
reichen Kohlenwasserstoffgemischen

Die bei der Fischer-Tropsch-Synthese gebildeten flissigen Pro-
dukte bestehen hauptsichlich aus geraden Kohlenwasserstoffmole-
kiilen und haben daher bei der Verbrennung in Otto-Motoren kei-
ne ausreichende Klopffestigkeit. Die Oktanzahl dieser Benzin-
fraktion muB in einer der Synthesestufe nachgegliederten Re-
formieranlage deutlich erh$ht werden, um einen marktgerechten
Einsatz als Normal- und Superbenzin zu ermdglichen. Ein ver-
gleichsweise neues Verfahren fiir die Herstellung klopffester
Treibstoffe aus Synthesegas und damit aus Kohle- und Erdgas
ist der MTG-ProzeB8 der Mobil Corporation, bei dem das Synthe-
segas zuerst zu Methanol und in einer weiteren Verfahrensstufe
an einem ZSM-5-Zeolith zu Benzin umgewandelt wird {(571) . Nach-
teilig bei diesem Verfahren ist, da8 in der ersten Stufe -~ bei
der Methanolsynthese - ein wasserstoffreiches Synthesegas mit
einem CO/Hz-Verhaltnis von 0,5 eingesetzt werden muB.

Da diese Forderung einem Einsatz der Kohlevergaser der zwei-
ten Generation entgegensteht, wird versucht, klopffeste Ben-
zine durch eine modifizierte Fischer-Tropsch-Synthese auf Ba-
sis des von KSlbel entwickelten Fliissigphase-Verfahrens und
der Zeolithkatalyse zu erzeugen. Die bei der Fischer-Tropsch-
bynthese entstehenden Olefine und Alkohole werden dabei mit
Hilfe von H-2SM-5 Katalysatoren zu isomeren- und aromatenrei-
chen Kohlenwasserstoffgemischen umgesetzt. Im Gegensatz zur
Methanolsynthese kann die Fischer-Tropsch-Fliissigphasensyn—
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these ohne 7wischenkonvertierung mit den kohlenoxidreichen
Synthesegasen der wirtschaftlich arbeitenden zweiten Kohlever-
gasergeneration erfolgen. Fiir die technische Durchfiihrung die—
ses Syntheseweges gibt es prinzipiell zwei Méglichkeiten:

Die Teilschritte k&dnnen entweder getrennt in zwei Reaktoren
oder gleichzeitig 3in einem einzigen Reaktor erfolgen. Bel der
zweistufigen Variante, die von Mobil Research and Develoﬁment
Corp. 1983 in einem fiir das US Energieministerium erstellten
Fprschungsbericht beschrieben wird, erfolgt die erste Stufe

- die Fischer—-Tropsch-Synthese -~ in einem Blasensdulen-Reaktor
und die zweite Stufe ~ die ZSM-5 katalysierte Reaktion = in
einem Festbettreaktor (42). Mit Hilfe einer Fraktionierkolon-
ne, die zwischen beide stufen geschaltet wird, konnen die bei
der Fischer-Tropsch-Synthese entstehenden lingerkettigen Koh-
lenwasserstoffe als Dieselkraftstoff gewonnen werden.

Bei der einstufigen Synthesefiihrung (s. Absatz 6.3), die
zeitlich parallel zu den Mobil-Arbeiten untersucht wurde, wer-=
den beide Xatalysatoren im selben Reaktor eingesetzt (38, 39).
Anders als bei der zweistufigen Synthesefithrung, wo sich die
Reaktionsbedingunden indivicduell abstimmen lassen, werden hier
beide Teilschritte unter denselben Bedingungen durchgefiihrt.

Bei der Entwicklung des einstufigen Verfahrens kommt der Aus-—
wahl des Fischer-Tropsch-Katalysators besondere Bedeutung zu,
da beide Reaktionen unter denselben Bedingungen erfolgen miis-
sen und der Zeolith ZSM-5 erst bei Temperaturen oberhalb
260°C syntheseaktiv ist. Als geeignet hat sich der Mangan-—
Eisen~-Fillungskatalysator (Mn/Fe) gezeigt, da dieser auch bei
hdheren Synthesetemperaturen nicht durch Verkokung desakti-
viert wirdund keinen Kaliumpromotor enthilt, der die sauren
zeolithzentren blockieren kénnte. Wegen eines isothermen Ver-
haltens und der Mdglichkeit den Ratalvsator kontinuierlich ein
und auszuschleusen (ﬁ1), wird auch fiir die techmnische Reali~
sierung des einstufigen Verfahrens der Einsatz eines Blasen-
siulenreaktors in Betracht gezogen. Anstelle hochsiedender
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Paraffine, die in Gegenwart der zeolithischen Romponente
nicht stabil sind, k&nnte ein gereinigtes Kohlehydrierdl zur
Herstellung der Dreikomponentensuspension verwendet werden.

Die Untersuchungen der einstufigen Synthesevariante wurden zu-—
nédchst in einem geriihrten Flissigphase-Autoklaven durchge-
fihrt (52, 53). Dadurch wird auch bei unterschiedlicien Stré~-
mungsgeschwindigkeiten des Synthesegases eine gleicimiBig gqu-
te Durchmischung der Dreikomponentensuspension gewfhrleistet.
Als stofflich zum Kohledl verwandte Flilssigkeit wi:-de bei den
Messungen Tetralin zum Suspendieren der Katalysatorkomponen-
ten Mn/Fe-Katalysator und H-ZSM-5-Zeolith eingesetzt. Bei Tem-
peraturen iiber 250°C ist der Dampfdruck von Tetralin bereits
se hoch, daB mit dem Produktgasstrom ein merklicher Teil an
Suspensionsmittel aus dem Reaktor entweicht. Ein fortlaufen-
der Anstieg der Katalysatorkonzentration wurde durch Sdttiqung
des Synthesegases in einem dem Reaktor vorgeschalteten Druck-
gefdB und Einstellen eines hohen Synthesedruckes (50 bar) ver-
mieden.

Die einstufige Synthesevariante wurde unter Bedingungen, die
in Tab. 13 zusammengefaBt sind, untersucht. In Tab. 1714 sind
die Synthesebedingungen und Ergebnisse einiger Syntheseldufe
zusammengestellt, bei denen die Konzentration der Mn/Fe-Kompo-
nente in der Suspension konstant gehalten und der Anteil der
Zeolith-Komponente gesteigert wurde. Die Angabe der Katalysa-
torbelastung (KB) bezieht sich nur auf die Masse der fiir die

primdre Synthesegasumsetzung aktiven Fischer~Tropsch-Romponente

Die Syntheselaufzeiten betrugen bei den Messungen 200 - 250
Stunden, ohne daB ein Aktivititsverlust beobachtet werden konn-
te. Wie aus Tab. 14 zu entnehmen ist, fiihrt eine ErhShung des
Zeolith-Anteils zuerst zu einer Steigerung der c5+—Selektivi—
tdt und zu einer deutlichen Verschiebung der Cg , ~Fllssigpha-
senzusammensetzung zugunsten aromatischer Verbindungen. Mit
weiter zunehmendem Zeolith-Anteil nimmt jedoch die CS+-Selek-
tivitdt ab, weil die bereits am ZSM~5 gebildeten Isomere am
Uberschiissigen Zeolith gekrackt werden (52).
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Tab. 13: Aktivierungs— und Synthesebedingungen

Aktivierung der FT-Komponente

Tempern mit stickstoff Dauer: Je 24 Stunden

Carbidieren mit Kohlenmonoxid Temperatur: 265°C
Reduzieren mit wasserstoff Druck: 1,5 bar
Raumgeschwindigkeit:
1000 b1
Synthese
Temperatur: 265 (240) - 300°C
bruck: 50 bar
Raumgeschwindigkeit: 200 - 600 h)
CO/HZ: 1,3 - 1,6
Umsatz (CO + Hz): 30 - 80 %
Korngrdbe dp Mn/Fe: < 50 pm
ZSM~5: < 50 um/50 - 200 pm
Konzentration Mn/Fe: 2-15 %
ZSM-5: 0 - 15 %

Die BErgebnisse zeigen, daf die beiden Teilreaktionen (s.
Punkt 6.3} auch in einer Suspension gekoppelt ablaufen k&nnen
und daB das AusmaB gegenseitiger Beeinflussung maBgeblich
durch die Feststoffkonzentration in der Suspension und hiex=
mit durch die Linge der Transportwege zwischen den Ratalysa=-
torpartikeln bestimmt wird.

Die am Mn/Fe~Katalysator gebildeten ungesdttigten Kohlenwas-—
serstoffe und Alkohole werden am ZSM-5 zu einkernigen Alkyl-
aromaten mit 6 - 10 Kohlenstoffatomen umgesetzt. Wihrend die
c-Zahlverteilung der Syntheseprodukte des Mn/Fe-Katalysators
formal durch einen Polymerisationsmechanismus mit Ketten—
wachstums—- und Abbruchsschritten beschrieben werden kamn, ist
dies bei den Produkten der Dreikomponentensuspension nicht
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Tab. 14: Synthesebedingungen und —-ergebnisse bei Anwendung der
Katalysatorsuspension mit unterschiedlichem Zeolithan
teil (KormgrdBe Dp < 50 pm)

Gew.% Katalysator 10 % MnFe 10 & MnFe 10 £ MnFe 10 % MnFe

in der Suspension 5% B-2SM5 10 § E-ZSM5 15 % H~ZSMS
P bar 50 50 50 50

i, °c 265 265 265 265
CO/H2 1.4 1.3 1.4 1.4

kKB m3 h7! kgT'  0.40 0.40 0.40 0.40
Scoe, % 52.1 51.5 48.4 49.1

Kohlenstoff-% im

Produkt:

CH4 12.7 11.0 9.9 13.5
C2-C4-Olefine 22.7 .5 .2 -1
C2-C4-Paraffine 24 .3 47.0 27.8 42.4
C5+—Fraktion 40.4 41.5 62.1 43.9

Auf dﬂaCééﬂﬁz&r
tion entfallen:

Verzweigte 13.2 14.1 17.0 6.2
Geradkettige 27.2 7.3 5.1 .5
Aromaten 0 20.1 40.0 37.1
Clefine 18.8 1.2 0 0

Paraffine 27.6 20.2 22.1 6.8
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méglich (Abb. 14).
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Abb. 14: Produktverteilung nach Schulz-Flory
a) Mn/Fe-Katalysator, b) Mn/Fe/H-2SM-5-Katalysator

Die mit einer aus gleichen Massenanteilen von Mn/Fe-Ratalysa-
tor und H-ZSM-5-Zeclith bestehenden Suspension erreichten
Ausbeuten an Einzelprodukten sind in Tab. 15 zusammengefaBt.
Die aromatischen BTX-Syntheseprodukte konnen aus dem Gemisch
2.T. extrahiert werden und ggf. als Rohstoffe fir die
chemische Industrie eingesetzt werden. Dabei wird die Klopf~
festigkeit des Restgemisches in Otto-Motoren nicht wesent-
lich herabgesetzt.
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Tab. 15: Ausbeuten und Zusammensetzung der aromatischen
Produktfraktion

Ratalysatorkonzentration

MnFe 10 Gew.%

Z5M-5 10 Gew.%
Temperatur 265°C
Druck 50 bar
Umsatz 50 %
Ausbeuten (g/mé Syngas umgesetzt)
C5+- KW 126
Aromaten 75
Aliphaten 51

Zusammensetzung dexr aromatischen Fraktion (Gew. %)

Benzol 6
Toluol 6
Xylole, Ethyltoluol 21
Cg—Aromaten 32
C,o Aromaten 28

6.4.4 Untersuchungen zur direkten Umsetzung von stark koh-
lenoxidhaltigen Synthesegasen (CO/H2 > 2} in der
Fischer-Tropsch-Fliissigphasensynthese

Die Entwicklung moderner Kohlevergaser geht in Richtung der
billigen stark CO-haltigen Gase, mit CO/H,~Verhdltnissen

bis ca. 2,6. Bei Anwendung solcher Gase ist eine Teilkonver—
tzerung notwendig, um das CO/H -Angebotsverhaltnls im Synthe-
segas dem CO/H -Verbrauchsverhaltnls in der Fischer-Tropsch-
Reaktion anzupassen. Diese Konvertierung kann in einer vorge-
schalteten Konvertierungsanlage durchgefiihrt werden. Es bie-
tet sich jedoch auch die M8glichkeit, die Koénvertierungsreak-
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tion in einem Suspensionsreaktor simultan zu der Fischer-
Tropsch-Synthese ablaufen zu lassen. In diesem Fall wird dem
stark kohlenoxidhaltigen Synthesegas Wasserdampf in geeignetem
verhiltnis zugemischt, so daB die KEohlenwasserstoffbildung
iiber die parallel ablaufenden Fischer-Tropsch- und K&lbel-
Engelhardt-Synthesen (54, 55) zustande kommt. Hierdurch wer-—
den nicht nur die Investitions- und Betriebskosten fiir die
Konvertierungsanlage eingespart, sondern es ist auch ein we~
sentlich besseres Produktspektrum mit einem erhdhten Verkaufs-
erlds zu erwarten.

Dies folgt aus dem Vergleich der beiden Synthesen (54). Beil
der Kdlbel-Engelhardt-Synthese bleibt die Wasserstoffkonzen-
tration in der Gasphase stets kleiner als bei der Fischex-
Tropsch-Synthese, weil ein Teil des iiber die Wasserkonvertie-
rungsreaktion am Katalysator erzeugten Wasserstoffes nicht de-
sorbiert, sondern unmittelbar zur Kohlenwasserstoffsynthese
verbraucht wird. Diese Tatsache macht sich dadurch bemerkbar,
daB simtliche wasserstoffverbrauchenden Teilschritte verlang-
samt werden. Daher liefert die K&lbel-Engelhardt-Synthese
héhere Anteile an ungesittigten und sauerstoffhaltigen Ver-
bindungen als die Fischer-Tropsch-Synthese. Zugleich 18t sich
die technisch unerwiinschte Methanbildung weitgehend unterdriik-
ken. Die im Suspensionsreaktor auftretende Riickvermischung so—
wohl der Fliissig- als auch der Gasphase bewirkt eine gleich-
miEBige Beaufschlagung des Rontaktes. Das im Festbettreaktor
auftretende stationdre Wasserstoffmaximum wird damit nivel-
liert, die Methanbildung weiter zurlickgedringt und der Kata-
lysator weniger durch Oxidation gefidhrdet. Die K5lbel-Engel-
hardt-Synthese wurde bisher nur unter Anwendung von verdinn-
ten CO~Hzo-haltigen Synthesegasen untersucht, die einen hohen
stickstoffanteil enthielten. Diese Arbeiten (54) ergaben, das
die gesamte Reaktionsgeschwindigkeit von der Geschwindigkeit
der Wasserstofferzeugung beherrscht wird. Daher ist die Kine—
tik der K&lbel-Engelhardt-Synthese unter vergleichbaren Be-
dingungen langsamer als die derxr Fischer-Tropsch-Synthese.
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Fiir die kombinierte Verfahrensweise war es von Interesse zu
untersuchen, wie sich der simmltane Ablauf auf das Produkt-
spektrum und auf die Kinetik auswirkt. Dazu wurden Experimente
mit CO-reichen Gasen (CO/H2 > 2} unter Zusatz von Wasserdampf
durchgefihrt. Fiir die Untersuchungen wurde wegen der einfache-
ren Handhabung zundchst ein Riihrautoklav angewendet. Die Re-
sultate dieser Versuche waren die Grundlage fiir die tlbertra-
gung der Synthese in die Technikumsblasensiule (Durchmesser

4 cm, Linge 4 m). In beiden Fdllen wurde geschmolzenes Hart-~
paraffin als Suspensionsmittel verwendet. Die Umsetzungen
wurden zundchst an einem mit 0,3 Gew.% KZCO3 dotierten Eisen-
fdllungskatalysatoren vorgenommen. Katalysatoren iZhnlicher
Zusammensetzung haben sich sowohl bei der Fischer-Tropsch-

als auch bei der K&lbel-Engelhardt-Synthese bewidhrt. Als Para-
meter wuxder der Gasdurchsatz, der Druck sowie die Frischgas-
zusammensetzung und die zugespeiste Wassermenge variiert.
Diese mit parallel ablaufende Fischer~-Tropsch- und K&élbel-
Engelhardt-Reaktion gewonnenen Ergebnisse, wurden mit einer
am gleichen Katalysator durchgefiihrten Fischer~Tropsch-Syn-
these verglichen (56, 57). Einige reprisentative Ergebnisse
und die entsprechenden Betriebsbedingungen sind in Tab. 16
zusammengefalBt. Unter der Annahme, daB die Konvertierung

des zugesetzten Vasserdampfes vollstindig ablduft, ergibt

sich das in der Tab. 16 aufgefiihrte CO/EZ~Verh§ltnis nach in-
terner Konvertierung des zugesetzten Wasserdampfes.

Aus der Tab. 16 ist ersichtlich, daB die im Rithrautcklaven er—
haltenen Umsetzungsraten des zu Kohlenwasserstoffen umgewan-
delten Kohlenmonoxids vergleichbar groB8 sind. Die C-Selektivi-—
taten fiir Methan liegen bei den Versuchen mit Wasserzuspei-
sung um etwa 20 % niedriger als bei der FT-Synthese. Dagegen
steigt der Olefinanteil in der C2—C4—Fraktion um tiber 60 % an.
In den C5+—Produkten wurden Olefingehalte in Abhi#ngigkeit von
der Kohlenstoffzahl zwischen 60 und 80 % gefunden. In der Bla-
sensdule wurden noch niedrigere Methanwerte und hS8here Olefin-
anteile erhalten.
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Tab. 16: Synthesebedingungen und Ergebnisse

Frischgas (Vol. %) PT
Hz 37.3
co 56.7
N, 5.9
CO/Hzimﬁi.sdngas 1.5

CO/Hznadl interner

Ronvertierursy des zuge- -

setzten Wasserdarpfes
Druck bar 15
Temperatur °c 270
Betriebszeit h 452
Umsatz

{CO+H2) % 88
vom Frischgas

Belastung

lN(C0+Hz)/the 2.4
OO-Umsetzaungsrate zu
Kohlemwasserstoffen

10°+ (mol/hgFe) 2030
Selektivitdten

( 2-Kohlenstoff in Pro-
dukt-Kchlenwasserstoffen)
Cz—cq—Olefine 7.8
Cs., 68.9
Olefinanteil a6

in C2-C4 3

Rithrautoklav

FT + KE
=\

30.6 26.2 22.5
59.9 64.9 70.9
9.6 8.9 6.7
2.0 2.4 3.4

1.5 1.6 1.4

15 i5 15
270 270 270
121 717 234

85 72 78

2.7 2.6 2.6

3254 2672 2710

7.0 6.8 7.2
12.6 12.8 15.4
21.5 22.2 24.3
71.4 71.0 68.5

59 58 63

Blas
FT +

25.2
65.5
9.3
2.6

ensiule
KE

1.7

15
287
8o

56

3.9

3105

6.3
17.5
20.4
73.3

85

Die in dem Blasensiulenreaktor ermittelten CO~Brutto-Umset-
zungsgeschwindigkeiten in Abhingigkeit der mittleren Leerrchr-
gasgeschwindigkeit sind in Abb. 15 dargestellt. Die insgesamt
umgesetzte CO-Menge 1ldBt sich in zwei Anteile aufgliedern:
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Ein Teil wird zu co2 konvertiert, der andere Teil zu Kohlen-
wasserstoffen (KWS) umgewandelt. Mit der Erhdhung der Stré~
mungsgeschwindigkeit steigt zuniichst die Umsetzungsgeschwin-
digkeit stark an. Im Bereich um 4 - 5 cm/s bildet sich ein
Maximum aus, und bei weiterer Steigerung der Strémungsgeschwin
digkeit fdllt dann die Umsetzungsgeschwindigkeit wieder ab.
Der CO-Umsatz nimmt mit steigender Verweilzeit zu.
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Abb. 15: CO-Umsetzungsgeschwindigkeiten (R) und CO-Umsatz
(xco) als Funktion der mittleren Leerrchrgasgeschwin-
digkeit (uB) in der Blasensiule
(T = 295°C, p = 15 bar, CO/H2 = 2,3 im Frischgas,
CO/H2 = 1,4 nach interner Konvertierung,

Cre = 10 Gew., %)

Zundchst fithrt die Erh&hung der Strémungsgeschwindigkeit zu

einer Zunahme des relativen Gasgehaltes und damit zu einer

VergriBerung der Phasengrenzfliche. Dies bewirkt einen geringe-

ren Stoffiibergangswiderstand. Bei weiterer Steigerung des Gas-

durchsatzes bilden sich in der benutzten Blasensiule mit ei-—
nem groBen Schlankheitsgrad schon Kolbenblasen, und die Pha-



63

sengrenzfliche sinkt ab. Die Reaktion wird durch den Stoff-
transport gehemmt, wodurch die Dmsetzungsgeschwindigkeiten ab-—
sinken.

Die vorliegenden Untersuchungsergebnisse zeigen, daB die vorge-
stellte ProzeBvariante durchfiihrbar ist. Die Produkte sind
u.a. besonders geeignet zur Weiterverarbeitung nach dem Mobil-
verfahren (42) zur Herstellung von klopifesten Vergasertreib—
stoffen. In Weiterfithrung der Arbeiten soll vorerst die tech-
nlsche und wirtschaftliche Optimierung eingeleitet werden.

Wle bereits bekannt geworden ist, wurden Untersuchungen nit
der gleichen Zielsetzung an Kobaltkatalysatoren im Festbett-
reaktor beim atmosphérischen Druck von der CSIRO Division of
Energy Chemisfry (Sutherland, Australien) durchgefhrt {55) .
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