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Ziel des Forschungsvorhabens war es, das Produktspektrum der Fischer

Tropsch-Synthese so weit wie mdglich zu langkettigen Kohlenwasserstoffen
zu verschieben,

;. Die _erzielten Ergebnisse zeigen, daf o3 woglich ist, durchk Entwick-
i lung spezieller Katalysatoren und Anwendung entsprechender Verfahreng-
¢ bedingungen die Produkizusammensetzung bei der FT-Synthese so zu beein-
flussen, daB vorwiegend langkettige Kohlenwasserstofie entstehen. Mi
zwei neuen Katalysatortypen - stark aikalisierte Eisenkatalysatoren

und Eisen-SMSI-Katalysatoren - wvrde eine Kombination von hoher Selek-
tivitdt und guter AktivitHt realisiert, und es wurden Raum-Zeit-ius-

i beuten von 20 - 29 g Wachs pro 1 Katalysator mal Sturde erreicnt. Diés
. ist ein deutlicher Fortscnriti gegeniiber dem Stand der Technik.

BEine noch weitergehende Steigerung der Wachsausbeute ist bei einer Ar-
; beitsweise mit Riickfiilkrung von arteigenem, unter Reaoktionsbedingunge

{ flissigem Produkt (Rieselfilm) erreicht worden. Diese Entwicklungsrigh-
 tung ist jedoch noch ricnt abschlieiend untersucht worden.
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Kohleverfliissigung

i Fischer-Tropsch-Synthese

' Katalysatoreatwicklung .
Kohlenmonoxid~Hydrierung
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The aim of the research was to shift the product range of the Fischejr=-
Tropsch-Synthesis as far as possible towards long-chain hydrocarbons.

The results achieved show that by the development of special catalypts

: : DM 26,50

and the use of appropriate process conditions, it is possible to in
fluence the product composition in the FT synthesis so that .mainly long-
chain hydrocarbons are produced.

With two types of catalysts - strongly alkdlised iron catalysts a
catalysts with SMSI-character ~ a combination of high selectivity
good activity was achieved. Space~time Yyields of 20 - 29 g of wax p
1 catalyst - h were attzined.

This is a definite improvement on the current state of technology.
A further improvement of the wax yield-has been achieved with the r¢-
circulation of product formed during the reaction which is liquid under
reaction conditions (Rieselfilm). However, the work on this developnment
has not yet been concluded.
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Einleitung und Aufgabenstellung
- Stand der Technik

Die katalytische Umsetzung von Kohlenmonoxid und Wasser-
stoff, kuri als Fischer-Tropsch-Synthese bezeichnet,
fiihrt zu Kohlenwasserstoffen unterschiediicher Ketten-
ldnge.

Die technische Durchfihrung der Fischer-Tropsch-Synthese
war in der Vergangenheit bevorzugt auf die Gewinnung re-
lativ niedrig siedender Kohlenwasserstoffgemische (Mo-
torkraftstoffe) oder auch auf die Gewinnung langkettiger
aliphatischer Kohlenwasserstoffe ausgerichtet. Durch An-
wendung unterschiedlicher Verfahren und Katalysatoren ist
versucht worden, aus technischer und w?rtschaftlicher
Sicht optimale Ldsungen fiir die eine oder andere Produk-
tionsrichtung zu erreichen. Kennzeichnend fir den gegen-
wartigen Entwicklungsstand technischer Anlagen sind die
bei der Firma Sasol betriebenen Verfahren., Das Kellogg-
Verfahren (heute Synthol-Verfahren genannt) liefert be-
vorzugt Motorkraftstoffe, wdahrend das Arge-Verfahren
durch die vorwiegende Bildung langkettiger aliphatischer
Kohlenwasserstoffe mit relativ geringem Verzweigungsgrad
gekennzeichnet ist. '

Die Selektivitdten beider Fischer-Tropsch-Verfahrensva-
rianten sind begrenzt, d.h., es fallt ein jeweils iiber
einen relativ breiten Siedebereich verteiltes Bemisch

von Kohlenwasserstoffen an. Beide FT-Synthese-Verfahren
gehen in ihren Grundziigen auf den Entwicklungsstand etwa
des Jahres 1950 zuriick und sind, soweit dies bekannt ist,
allenfalls im Detail verbessert und verfeinert wordenl),
Aus heutiger Sicht bedarf die dort angewandte Technolo-
gie vor allem der Oberarbeitunyg in Richtung auf eine Er-
hthung der Selektivitat.
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Ziel dieses Forschungsvorhabens war es, Katalysatoren
und Verfahren zu entwickeln, die eine Erhohung der
Selektivitat in Richtung auf lanygkettige aliphatische
Kohlenwasserstoffe ermdglichen solliten. Uiese langketti-
gen, als Fischer-Tropsch-Wachse bezeichneten aliphati-
schen Kohlenwasserstoffe werden augenblicklich nur in
Siidafrika nach dem Arge-Verfahren als besonderer Aus-
fiihrungsform der FT-Synthese hergestellt, Der relativ
hohe Preis und die begrenzte Verfugharkeit dieser Produk-
te standen einer breiten Anwendung bisher entgegen, ob-
gleich allein im westlichen Europa ein Bedarf von mehr
als 20.000 jato schon jetzt besteht.

Geht man von der A=:ahme aus, ddals es sich bei der FT-
Synthese um eine der Polymerisation analoye Aufbaureak-
tion handelt, so kann die Produktverteilung mit gewissen
Einschrinkungen durch eine Verteilungsfunktion nach
Schulz-Flory beschrieben werden?).

Dieser Ansatz geht von der Annahme einer konstanten
Wachstumswahrscheinlichkeit &k oder W aus, die als das
Verhdltnis von Wachstumsgeschwindigkeit zur Summe von
Wachstums- und Abbruchgeschwindigkeit der Kohlenstoff-
ketten definiert ist. Im Falle, daB die ProduktzuSammen-
setzung einer solchen Verteilunyg gehorcht, wird damit
durch & die Verteilung der Produkte auf C-Zahlen eindeu-
tig bestimmi. Um eine Fraktion zu maximieren, ist daher
ein bestimmter & -Wert erforderlich, der primar kataly-
satorspezifisch ist, aber in yewissen Grenzen durch die
Reaktionsbedingungen beeinfluBt werden kann. Die Aufgabe .
unserer Arbeiten mit dem Syntheseziel Fischer-Tropsch-
Wachse war es daher, Katalysatoren mit einem moglichst
hohen d& -Wert, d.h. mit einer mdylichst hohen Ketten-
wachstumswahrscheinlichieit su entwickeln. Angestrebt
wurden & -Werte 2-0.8.



Neben der Selektivitat der Fl-Synthese hat natirlich auch
die Produktivitdt, also die Raum-Zcit-Ausheute an dem ge-
wiinschten Produkt, einen entscheidenden Linflug auf die
Wirtschaftlichkeit der Synthese. So hat die Arge-Synthese
eine Raum-Zeit-Ausbeute an FV7-Wachs von ca. 13,5 g pro
Ixat = h. Ein neu zu entwickelnder Katalysator und das zu-
gehorige Verfahren mussen daher an folgenden Zielen aus-
gerichtet sein: '

a) Erhohung des mittleren Molekularge-
wichtes der gebildeten Kohlenwasser-
stoffe

b) Verringerung des Anteils an normal-
gasformigen bzw. flissigen oder halb-
festen Kohlenwasserstoffen

¢) Erhohung der Raum-Zeit-Ausheute an
Fischer-Tropsch-Wachsen

Verfahrensauswahl

Als Verfahren zur Uurchtfuhruny dieses Projektes wurde das
Gasphase-Festbett-Verfahren gewahlt. Fiir diese Verfah-
rensvariante sprachen mehrere Aspekte:

' Die gute Warmeabfiihrung bri den zu erwartenden Reaktions-
temperaturen, die apparative Einfachheit, auch in tech-
nischen Dimensionen, und nicht zuletzt die guten Er-~
fahrungen, die mit esiner solchen Ausfithrungsform der Syn-
these bei dem Arge-Verfahren gemacht wurden.




- 15 -

Katalysatorentwicklung

Fir die Entwicklung selektiver FT-Wachskatalysatoren
Zeichneten sich zZwei Wege ab: die konventionelle FT-
Synthese war auf die Erzeuguny von Treibstoffen ausge-
legt, wobei in der Arge-Synthesc das entstehende Wachs
als willkommenes Nebenprodukt angesehen wurde. Die bei
diesem Verfahren verwendeten Katalysatoren kdnnen daher
auch aus heutiger Sicht als geeiqnet fir einer Weiter-
entwicklung in Richtung auf selektive FT-Wachskatalysa-
toren eingestuft werden.

Eine zweite Mdglichkeit ist die Suche nach Elementen, die
bisher als nicht syntheseaktiv bekannt waren. Wir haben
uns fir den ersten Weg entsch{eden, da weder aus der
Literatur noch aus eigenen Arbeiten Ansatzpunhkte fir eine
vollig neue Katalysatorentwicklung auf diesem spezielien
Gebiet 2u erkennen waren.
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Grundlagen der FT-Synthesé

Thermodynamische Grundlagen3)

Bei der klassischen FT-Synthese an Katalysatoren auf
Basis von Kobalt oder Eisen entstehen in erster Linie
gesdattigte und ungesattigte aliphatische Kohlenwasser-
stoffe von Methan bis 2zu hochschmelzenden Paraffinen.
Die Grundreaktion dieser Synthese, wie sie in erster
Linie an Kobaltkatalysatoren aéiauft, ist in Gleichung
{1) wiedergegeben:

CO + 2 Hp==(-CHp-) + Hp0 AHR = -39,4 kcal (1)
‘ (2270C, n-Hexan)

Die Wassergaskonvertierung (2) stellt eine Sekunddrreak-
tion zwischen dem nach Gleichung (1) gebildeten Reak-
tionswasser und dem im Synthesegas vorhandenen Kohlenmon-
oxid dar, ’

CO + Hp0 &=3C0p + H» Aliy = -9.% kecal (2)
(2279C)

so daf aus der Kombination der beiden Gleichungen die
Bruttoumsatzbeziehung (3) fur die in dieser Form bevor-
zugt an Fe-Katalysatoren ablaufende Synthese resultiert:

2 CO + Hp &==(-CHz-) + CO2 AHp = -43,9 kcal (3)
(2270C, n-Hexan)

Bei schneller und voilstdndiger Einstellung des ther-
modynamischen Gleichgewichts zwischen Kohlenmonoxid und
Wasserstoff am Katalysator scollten als stark begunstigte
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Reaktionsprodukte Methan und Wasser (Gleichung (5)) neben
Kohlendioxid sowie elementarem Kohleastoff als Folge der
Boudouard-Reaktion {Gleichuny {(4)) gebildet werden:

2 C0 &= C + C0y Alp = - 32 keal (4)
{2279¢C)

CO + 3 Hp&===CHg =+ HyU Ailg = - 51,3 kcal (5)
(2279C)

Wie die Berecnnuny der thermodynamischen Limultangieich-

gewichte zeigyt, sollten hei der Fischer-Trupsch-Synthese

“sowohl bei der Veriatiun der Heartionstemperatur, des

Druckes als auch der Synthescyassasdmienselzung i
Gleichgewicht praxtiscir keine paratfinischen oder ole-
finischen Kohlenwasserstofte aquidesr Meihan auftreten.

Da sich bei der Kohlenwasserilottsynthese ndach Fischer-
Tropsch das thermodynamische Gleichgewicht jedoch nur
langsam einstellt, erdffnet sich die Moglichkeit, mit
Hilfe einer kinetischen Reaktionssteuerung das Produkt-
spektrum in Richtung auf eine bevorzugte B8ildung von
gesdttigten oder ungesdttigten XKohlenwasserstoffen im
Gas-, Benzin-~, Dieselkraftstoff- oder Wachsbereich zu
verschieben. Katalysatoren sind hier das Mittel der Wahl.

Mechanismus der Fischer-Tropsch-Synthese

In der Literatur sind bis heute weniystens 14 verschie-
dene Vorschldge fiir den Mechanismus der ¥T-Synthese pub-
liziert worden. Im wesentlichen lassen sich diese ver-

schiedenen Vorschldge aber auf drei Srundtypen zuriick-
fihren:

Reproduced from
best available copy




~ der "Carbid" Mechanismus ﬁach Fischer-
Tropsch, Ponec4,5,6) (Abb. 1)

- der "Karlsruher" Mechanis.aus nach
Pichler/Schulz/2ein El1 Daenl) {Abb. 2)

- der "Berliner" Mechanisuauus nach Anderson-
Storch/Kéibel8) (Abb. 3) :

Die drei Mechanismen sind in den Abb. 1 ~ 3 schematisch
dargestellt. Eine Entscheidunyg, welcher Mechanismus den
wahren Zustand wiedergibt, ist zur Zeit nicht moglich.

Nach neuesten Untersuchungen scheint es aber so zu sein,
daB bei Fe-Katalysatoren zumindest unterhalb einer Reak-
tionstemperatur von 2000C der Carbid-Méchanismus vor-
herrschend ist5,6,10-14). &in endgiiltiger Beweis fiir
diese These konnte aber bisher noch nicht erbracht wer-
den. Der Schwachpunkt aller bisherigen Versuche, durch
physikalisch-chemische Messungen den einen oder anderen
Mechanismus zu beweisen, liegt darin, daB alle Unter-
suchungen an auégewéhlten Modellsystemen durchgefihrt
wurden, die oft sehr weit von dJden realen, bei der Syn-
these herrschenden Reaktionsbhedingungen verschieden waren.
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Abbildung 1: ‘Carbid’ — Mechanismus {nach Fischer—Tropsch/Ponec)
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Allen drei diskutierten Mechanismen ist die Biidung
eines Oberfldchenkomplexes, der eine Metall-~Kohlenstoff-
Bindung aufweist, gemeinsam. Unterschiedlich ist bei den
drei Mechanismen die Interpretation der Kohlenstoff-
Sauerstoff-Bindung. Wdhrend beim Carbid-Mechanismus eine
dissoziative Adsorption des Kohlenmonoxids postuliert
wird, bleibt bei den beiden anderen Mechanismen die C-0-
Bindung iiber mehrere Reaktionsschritte hinweg erhalten.
Betrachtet man aber den Carbonyl- und den Carbidmecha-
nismus unter Einbeziehung neuer Untersuchungen, so kann
die Carbonylierung als Vorstufe zur Carbidbildung ge-
sehen werden. Die Umwandlung eines Metallcarbonyl-Kohlen-
stoffatoms in einen Methynylkohlenstoff (Carbidischer
Kohlenstoff) wurde fir Eisen und Ruthenium-Carbonyl-
cluster postuliert und auch nachgewiesenl5-17), Betrach-
tet man die Reaktivitdt solcher Carbidcarbonylicluster,
so scheint es eigentlich angemessener zu sein, von einem
carbokationischen Kohlenstoff statt von einem carbidi-
schen Kohlenstoff zu sprechenl?).

Auch die 13C-NMR-Spektren solcher Verbindungen sprechen
mehr fiir ein abgeschirmtes Carbokation als fiir.einen
carbidischen Kohlenstoff1l8)_ unter Einbeziehung aller
dieser Erwdgungen kOnnte man folgenden M%chanismus for-
mulieren. Zuerst entsteht durch CuL-Chemisorption ein Me-
tallicarbonylkomplex (1), welcher sich in einen Methynyl-
carbonylkomplex {2) umwandelt:

0

co % Hg £e
M (C0)y——> M (CO), — = g0 >

(1) (1a)

Der Komplex (2) reagiert dann mit CO, wobei das Kohlen-
monoxid sowohl direkt aus der Gasphase (2b) als auch aus
Adsorptionskomplexen (2a) von der Metalloberfldche stam-
men kann. Es entsteht der Komplex (3). \
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JG’
< C =29 H-C -H4
d@ 1 ]
¢ c Ha/CO ¢
M (CO)y ——> M (C0),_3 = Hgp0 M (CO),
(2a) (3) (4)
=01 H
M (CO), L
(2b) Alkohol, Aldehyd {(Olefin)
0
] )
?Hz‘) (':EZ - C € EHZ - CH2
c C Hp/CO C
I _— m —_—— I
M (CO), M (€0)yoy - H,0 M (CO),
(4) ' (5) (6)

(3) reagtert dann mit Hp/CO zu einem primiren Carbokat-
ionenkomplex unter gleichzeitigem Ersatz der gewander-
ten Carbonylgruppe.

Wie aus dem Formelschema ersichtlich ist, handelt es
sich bei dem hier formulierten Mechanimus um eine Kom-
bination des Carbid- und des Carbonyleinschubmechanis-
mus, wobei im Gegensatz zum Einschubmechanismus das Ket-
tenwachstum am Ende der Kette und nicht zwischen Metalil-

zentrum und dem daran direkt gebundenen Kohlenstoffatom
stattfindet.

S E
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Einen v6llig anderen Mechanismus postuiieren R.S.
Sapienza und Mitarbeiter vom Brookhaven National Labo-
ratory. Nach dieser Vorstellung wird Kohlenmonoxid an
einem Metallzentrum chemisorbiert, wo es dann mit Was-
serstoff zu einer Methylenoxyspezies reagiert, dje aber,
im Gegensatz zu den bisherigen Anschauungen, iiber das
Sauerstoffatom an das Metall gebunden ist. In Abb. 4

ist dieser Mechanismus dargestellt.

Abbildung 4: Oxid-Mechanismus nach R.S. Sapienza

CHz - CH3
¥4 w4
=0 H H O/ (0]
| | \ / | H [ H .
M+CO+Hy—eM M + M -~ M ] CH30H
-7/
~ / H
- /
-~ / =0
P - / M-
Pd
- / cg// \\\ H
- /
- / CHg + C H20
- L 4 Q2 2
e /CHZ CH\\ :
” (e] 7 0
/CH2  ,CH2 bt~ Iy
o 6 ———m /[ M CH3 — CH2 ~ 0 ——= CH3CH0H
M “m ]
o
;] ;
i
J CHz — CH3
- 1 |
- OH OH
- -
- - -
- CH2=CHa
/CHZ
? + ?CHzCHs ——~Hdhere Kohlenwasserstoffe
M M

Diese Methylenoxyspezies ist die Ausgangsstufe fir alle
in einer FT-Synthese auftretenden Produkte. Mit ihr er-
k1drt Sapienza sowohl die Bildun1 von Methan als auch
die Bildung von Alkoholen, die neben den Kohlenwasser-
stoffen in der FT-Synthese auftreten.
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Moglichkeiten zur Reaktionssteuerung
Reaktionsbedingungen

Die Kohlenoxidhydrierung ist eine stark exotherme Reak-
tion. Da die Produktzusammensetzung weitgehend von der
Temperatur abhangig-ist, mufl die Reaktionstemperatur
moglichst genau eingehalten werden. Mit steigender Tem-
peratur wachsen die Geschwindigkeiten und die Raum-~-Zeit-
Ausbeuten aller beteiligten Haupt- und Nebenreaktionen
stark an, und gleichzeitig wird, wie die thermodyna-
mischen Gleichgewichtsberechnungen zeigen, die Bildung
kurzkettiger Kohlenwasserstoffe begiinstigt. Zugleich
steigt diea Ausbeute an Methan als unerwiinschtem Kohlen-
wasserstoff an. Weiterhin wird mit steigender Temperatur
die Bildung von elementarem Kohlenstoff iiber die Bou-
douard-Reaktion stark begiinstigt. Fiir eine optimale FT-
Synthese mit einem mdglichst hohen Anteil an langketti-
gen Kohlenwasserstoffen ist es daher erforderlich, bei
moglichst niedrigen Synthesetemperaturen zu arbeiten.
Moglichst niedrige Synthesetemperaturen bedeutete in dem
hier vorliegenden Fall das Temperaturband von 200 bis
2500C. Temperaturen unterhalb von 2009C sind, obwohl
dort die Selektivitdt zu langkettigen Kohlenwasserstoffen
besonders groff ist, nicht sinnvoll, da die Reaktions-
geschwindigkeit sehr klein ist und damit keine tech-
nisch attraktiven Raum-Zeit-Ausbeuten erreicht werden.

Reaktionsgeschwindigkeit und Umsatz steigen an Eisen-
katalysatoren mit zunehmendem Druck fast linear an, wo-
bei sich das mittlere Molekulargewicht der Produkte er-
hoht, wihrend der Olefinanteil in diesen Produkten sich
nur unwesentlich dndert. Dies gilt, wie Hall und Mitar-
beiterl9) fanden, unabhingig vom Katalysator oder von
der Art des Verfahrens im Bereich von 20 bis 45 bar,
wie in Abb. 5 dargestelilt.



Umgesetztes Gas {Hp + CO) [I/g Fe - h]

Abbildung 5:
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Eine weitere Steigerung des Druckes bringt keine weitere
Erh6hung der Raum-Zeit-Ausbeute. Wahrscheinlich ist bei

45 bar ein Sdttigungsdruck erreicht, das heiBt, die reak-
tive Katalysatoroberfldche ist vollstidndig mit Reak-
tionspartnern abgesdttigt. Weitere CO- bzw. Hp-Molekiile
konnen nicht mehr gebunden werden.

Die Partialdruckverhditnisse von C0 und Hp im Synthese-
gas sind fir eine Reaktionslenkung der FT-Synthese von
wesentlicher Bedeutung. Mit steigendem Wasserstoff- und
fallendem Kohlenmonoxid-Partialdruck steigt die Reaktions-
geschwindigkeit an. Gieichzeitig verschiebt sich das
Produktspektrum zu kiirzeren Kohlenwasserstoffen, und der
Anteil an olefinischen Produkten geht zuriick. Fir die
Zielsetzung dieses Forschungsvorhabens war es daher not-
wendig, mit moglichst niedrigen Hy/CO-Verhiltnissen zu
arbeiten. Allerdings sind der Erniedrigung des Hp/CO-
Verhdltnisses sowohl von der Stéchiometrie als von der
Thermodynamik her Grenzen gesetzt, da mit steigendem
Kohlenmonoxidpartialdruck Angebots- und Verbrauchsverhilt-
nis differieren und die Bildung von elementarem Kohlenstoff
iber die Boudouard-Reaktion stark begiinstigt wird.

Ein weiterer wichtiger Parameter zur Beeinflussung des
Produktspektrums der FT-Synthese ist die Raumgeschwin-
digkeit bzw. die Verweilzeit des Synthesegases. Eine Er-
hohung der Raumgeschwindigke{t bzw. eine Verkiirzung der
Verweilzeit vermindert das AusmaB der mit geringerer Ge-
schwindigkeit am Katalysator sblaufenden Reaktionen. Zu
diesen gehdren die Hydrierung der als Primarprodukte an-
gesehenen Olefine, der Einbau dieser Olefine in die wach-
sende Kette, der Kettenaufbau durch die Cj; -Spezies und
die unerwiinschten Reaktionen wie Spalt- und Isomerisie-
rungsreaktionen. Eine FT-Wachssynthese miite daher prin-
zipiell bei einer méglichst niedrigen Raumgeschwindigkeit
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betrieben werden. Dies dist technisch jedoch micht sinn~
voll, so daB ein KompromiB gefunden werden muBte. Fur

die Zielsetzung dieses Projektes erwies es sich als ak-
zeptabel, bei Raumgeschwindigkeiten von 400 - 750 h-1 fiir
das Frischgas und 1700 - 2100 h-1 fiir die Summe aus
Frisch- und Kreisgas zu arbeiten.

In Abb. 6 wird noch einmal der EinfluB der Reaktions-
variabplen auf die Produktzusammensetzung dargestellt.

Abbildung 6: EinfluB der ProzeBvariablen auf die

Produktzusammensetzung
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Verfahren

Als Yerfahren zur Durchfiihrung dieses Projektes wurde

das Gasphiase-Festbett-Verfahren gewdhlt. Fiir diese Ver-
fahrensvariante sprachen mehrere Aspekte:

Die gute Wirmeabfuhrung bei den zu erwartenden Reaktions-
temperaturen, die apparative Einfachheit ~ auch in tech-
nischen Dimensionen - und nicht zuletzt die guten Er-
fahrungen, die mit einer solchen Ausfilhrungsform der
Synthese bei dem Arge-Verfahren gemacht wurden. Fiir die
Burchfiihrung der Versuche standen zur Verfiigung: ein
drucklos betriebener Laborreaktor, ein Kleinstreaktor,
&er bis zu Driicken von 20 bar betrieben werden konnte,
und zwei Technikumsreaktoren, in denen ein maximaler
Druck von 30 bar erreicﬁt werden konnte. Die Versuche

im Labor- und Kleinstreaktor wurden im geraden Durchgang,
die VYersuche in den Technikumsreaktoren unter Einbeziehung
der Kreislauffahrweise durchgefihrt.

Katalysatorentwicklung

Fiir die Entwicklung selektiver FT-Wachskatalysatoren
zeichneten sich zwei Wege ab: die konventionelle FT-
Synthese war auf die Erzeugung von Treibstoffen ausge-
legt, wobei in der Arge-Synthese das entstehende HWachs
als willkommenes Nebenprodukt angesehen wurde. Die bei
diesem Verfahren verwendeten Katalysatoren kodnnen daher
auch aus heutiger Sicht als geeignet fir eine Weiterent-

wicklung in Richtung auf selektive FT-Wachskatalysatoren
eingestuft werden.

Eine zweite Mdglichkeit ist die Suche nach Elementen, die
bisher als nicht syntheseaktiv bekannt waren. Wir haben
uns fir den ersten Weg entschieden, da weder aus der Li-
teratur noch aus eigenen Arbeiten Ansatzpunkte fir eine
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vollig neue Katalysatorentwicklung auf diesem speziellen
Gebiet zu erkennen waren. Als Katalysatorgrundelement
wurde Eisen beibehalten, da es von allen bisher bekann-
ten Elementen das breiteste Spektrum der Variationen
durcn Promotoren gestattet. '

Es bestand die Aufgabe, das Grundmetall Eisen durch Zusatz
von Promotoren so 2zu modifizieren, daB die primdr gebilde-
te Cj-Spezies bzw. die Oberfldchenkomplexe stabilisiert
werden und daB bevorzugt eih Kettenwachstum und Keine
hydrierende Spaltung der Kohlenstoff-Metallbindung erfolgt,
die zum Abbruch der Kette fiilhren wiirde. Welchen Mechanismys
man auch immer in Erwdgung zieht, eine Zunahme der Bin-
dungsstdrke von Kohlenstoff an Metall muB zu einer Zunahme
der durchschnittlichen Verweilzeit des Primiarkomplexes an
der Katalysatoroberfldche fiihren und somit zu einer Er-
hohung der statistischen Wahrscheinlichkeit fiir ein Ketten-
wachstum,

Bei den Promotoren fiur Eisenkatalysatoren unterscheidet

man dabei zwischen strukturellen Promotoren und chemisch
bzw, elektronisch wirksamen Promotoren.

Chemische Promotoren

Die wichtigsten chemisch wirksamen Promotoren fiir Eisen-
katalysatoren sind Alkalimetallverbindungen, hier be-
sonders das Kalium in Form von K2020). Kalium beeinfluBt
sowohl die Aktivitdt als auch'die Selektivitdt (beziig-
1ich des Spektrums der Kohlenwasserstoffprodukte) des
Katalysators. Es scheint gesichert zu sein, daB der Zu-
satz von Alkalimetalloxiden20,21)}

- erhohte Syntheseaktivitit
- Erzeugung von langerkettigen Kohlenwasserstoffen
- 2Zunahme des Olefingehaltes in den Produkten
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zur Folge hat. Legt man die unter 2.2 diskutierten Mecha-
nismen zugrunde, so sollten Alkalimetallverbindungen min-
destens aus zwei Grinden die Geschwindigkeit des Ketten-
abbruchs erniedrigen und damit zu einer Erhchung des
durchschaittlichen Moiekulargewichtes der Synthesepro-
dukte fuhren:

a) weil die Wasserstoffkonzertration an der Ober-
fldche des Katalysators vermindert wird;

b) weil die Kohlenstoft-Metall-Binduny verstdrkt
wird.

Da A]ka]imetaliverbindungen die wichtigsten im Augen-
blick bekannten chemischen Promotoren zur Steuerung der
Selektivitdt von Eisenkatalysatoren sind, sollte, um
einen moglichst aktiven und selektiven Katalysator zu
erhalten, eine Oberfldche mit basischer Natur angestrebt
werden. lLewis-Sdurezentren an der Cberfldche, die zu
crackreaktionen fihren kdnnten, sind zu vermeiden. Dap
die Absdttigung von sauren Oberfléchenzentren durch Alka-
limetallverbindungen eine wichtige Rolle spielt, zeigt
sich auch bei der Gegeniberstellung der relativen Aktivi-
tdten von Eisenkatalysatoren, die jeweils mit dquivalen-

ten Mengen an Lip0, Naz0 und Kp0 behandelt wurdenZ0j. Der
mit Kaliumoxid dotierte ELisenkatalysator ist wesentlich

aktiver und selektiver als die mit Nag0 und Lip0 dotier-
ten Katalysatoren. Das durchschnittliche Molekulargewicht
der Tlissigen Kohlenwasserstoffe nimmt in der Reihenfolge
Li, Na, X zu, wie gemdB der relativen Basizitdten der
Alkalimetalloxide zu erwarten war. 0b eine Dotierung von
Eisenkatalysatoren mit den noch stdrker basischen Rb,0



-— 27 - ’

und Cs20 eine weitere Erhbhuny der Aktivitdt und Selek-
tivitdt zur Folge hat, 1dBt sich aus der Literatur nicht
eindeutig ableiten, da dariiber nur sehr wenige Arbeiten
vorliegen, deren Aussagen zudem nicht eindeutig
‘sind22-24), .
Wichtig scheint weiterhin neben der Natur die Verteilung
des Alkalimetall-Promotors im Katalysator zu sein; Un-
tersuchungen der oberfldchennahen Bereiche eines Stan-
dard-Sasol-Katalysators und eines modifizierten Fischer-
Tropsch-Katalysators (Eisen-Vapadin-Sinterkata1ysator)
mit Hilfe der Sekunddrionen-Massenspektroskopie (SIMS)
und der Augerelektronen-Spektroskopie (AES) erbrachten
fur den Sasol-Katalysator foigende £rgebnisse25Y:

- Kaljum ist an der duBeren Oberfliche stark
arigereichert. Unterhalb der Oberfldche lie-
gen Kalium und Eisen im untersuchten Tiefen-
bereich im atomaren Verhditnis von 1 : 1 vor;

- K, Fe, C, Cu und Si sind nicht homogen iiber
die Katalysatoroberfidche verteilt;

- Eisen ist teilweise sowonl mit Kalium als auch
mit Silizium legiert.

Fiir den modifizierten Fischer-Tropsch-Katalysator (Ei-
sen-Vanadin-Sinterkatalysator} ergaben sich folgende
Ergebnisse:

- Natrium ist an der 3ulleren DOberfldche ange-
reichert. Zur Tiefe hin nimwt seine Konzen-
tration stark ab. Die Natrium- und E£isen-
Konzentrationen verlaufen zur Tiefe hin
komplementdr;
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- 0, Fe, Na und Mo sind nicht homogen iiber
die Katalysatoroberfldche verteilt;

- Bisen ist teilweise mit Natrium legiert.

Um den EinfluB der Verteilung von chemisch wirksamen Pro-
motoren in einem Eisenkatalysator zu studieren, sollen
Katalysatoren mit einer wesentlich homogeneren Vertei-
lung der einzelnen Bestandteile als es bei den bisheri-
gen Katalysatoren der Fall ist nergestellt werden. Dazu
miissen neue Prédparationstechniken sowohl fiir Fillungs-
als auch fiir Sinterkatalysatoren entwickelt werden. So
ist z.B. an die Herstellung von Alkalimetall-Gruppe VIII-
Clustern und deren Aufbringung auf geeignete Tridger ge-
dacht. Erste Ansdtze dazu sind aus der Literatur be-
kannt22), Bei diesen Ciustern liegen das syntheseaktive
Gruppe VIII-Metall und der ‘Alkalimetallpromotor direkt

in diskreten Bezirken neheneinander.

Strukturelle Promotoren

Um die Wirkung eines Katalysators zu steigern, kann man
entweder die gesamte wirksame Oberflache des Katalysa-
tors vergriBern oder die Eigenaktivitdt des Katalysa-
tors, d.h., die Aktivitdt pro Fldcheneinheit, erhdhen.
Die Steigerung der Eigenaktivitdt erfolgt mit Hilfe der
chemischen Promotoren. Die VergriBerung der gesamten
Oberfldche eines Katalysators wird durch die sogenann-
ten strukturellen Promotoren bewirkt. Vielfach veradndert
der Zusatz der beiden Promotorenarten die Katalysator-
eigenschaften in unerwiinschter ¥eise; z.B. verursacht
K20, welches ein sehr wirksamer chemischer Promotor fiir -
Eisenkatalysatoren ist, hdufig eine wesentliche Verrin-
gerung der Gesamtoberfldche des Katalysators. Diese
Yerminderung der Gesamtoberfldche wird aber im Fall des
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K20 insgesamt iiberkompensiert durch die Steigerung der
Eigenaktivitit des Fe-Katalysators durch das Kz0.

Wirksame strukturelle Prcomoteren fiir Eisenkatalysatoren
sind meistens Metalloxide, die folgende Bedingungen er-
fiillen miissen:

- sie diirfen nicht unter Synthesebedingungen

durch Wasserstoff oder Kohlenmonoxid redu-
ziert werden; :

- sie miissen mit Magnetit (Fe3l4) feste Lo-
sungen eingehen;

- S$ie miissen auch bei hohen Temperaturen sta-~
bil sein.

Beispiele fiir Verbindungen, die diese Bedingungen erfiil-
len, sind Ti0p, Al203, Cr303 und MgO.

Bekannt sind auch strukturelle Promotoren, die nicht alle
diese Bedingungen erfiillen. Ein Beispiel dafiir ist das
Si0p, welches weder mit Magnetit eine feste LOosung bil-
det25), noch einen nennenswerten EinfluB auf die Ober-
fldchengroBe von reduziertem Magnetit27) hat. Si0, kann
Jedoch eine ausgeprdgte indirekte Wirkung auf die Grofe
der Oberfldche des Katalysators ausiiben, besonders wenn
alkalische Promotoren zugegen sind. In solchen Fdllen
wurde namlich eine cdeutliche VergroBerung der Oberfldche
gefunden28) ‘

Nach dem heutigen Stand der Kenntnis haben strukturelle
Promotoren die Aufgabé, den Gitteraufbau und die Kri-
stallistruktur der bei der Reduktion von fisenoxid ent-
stehenden Eisenkristallite zu storen und dadurch die An-
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zahl der Beriihrungspunkte zwischen benachbarten Eisen-
kristalliten zu vermindern. Dies wiederum verhindert ein
Zusammenwachsen dér Einzelkristalle mit dem Erfolg, daB
nach Reduktion ein oberfldchenreicher reduzierter Kata-
lysator erhalten wird. M.E. Dryzo) untersuchte an eini-
gen ausgewdhlten Beispielen die Wirkung von Metalloxiden
als strukturelle Promotoren fiir Eisenschmelzkatalysa-
toren. Er stellte dabei fest, daB ein Zusammenhang zwi-
schen der BET-Oberflache und dem Wert des Verhdltnisses
von LadungsgrdoBe zu Icnenradius in K) besteht. DBas heifit,
die Wirkung eines strukturellen Promotors auf die BET-
oberfldache ist um so grofer, je groBer das Verhdltnis
von Ladung zu Radius beim eingebauten Promotorion ist,
oder, sehr vereinfacht ausgedriickt, ein kleines, hochge-
ladenes lon ist ein besserer struktureller Promotor als
ein groBes lon in einer niedrigen Oxidationsstufe. Tab.

1 gibt Verhdltniszahlen fir einige ausgewdhlite Ionen
wieder:

Tabelle 1: Verhﬁ]fnis Lidurgszahl zu Ionenradius

Ion Verhaltnis ! lon Verhaltnis
B3+ 15,0 Fel+ | 2,4
sid+ 10,3 Lit 1,7
A13+ 6,0 Nat 1,0
W 5,8 K+ 0,75
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Ob die Argumentation von Dry auch .fiir Fe-Fdllungskataly-
satoren, die schon wegen ihrer Herstellungsart eine
groBere Oberflidche als Schmelzkatalysatoren haben, zu-
trifft, muB erst noch durch entsprechende Versuche ge-
k1drt werden. Angestrebt werden Eisen-Fdllungskatalysa-
toren mit makroporgser Struktur und definiertem Angebot
an katalytisch wirksamer QOberflache in Poren mit mltt—
leren bis groBen Radien (100 - 1000 X)

3.3.3 Reduktionspromotoren

Aus der Literatur urd aus eigener Erfahrung ist bekannt,
daR die Reduktionstemperatur von £isen-F&llungskatalysa-
toren einen erheblichen Einflufl auf das Produktspektrum
der entstehenden Kohlenwasserstoffe hat. Als Faustregel
kann gelten, daB hohe Reduktionstemperaturen die Bil-
dung von kurzkettigen Kohlenwasserstoffen bei der FT-
Synthese begiinstigen, wdhrend niedrige Reduktionstempe-
raturen das Spektrum zu langkettigen Kchlenwasserstoffen
verschieben., Die Aufyabe eines Reduktionspromotors ist
es a]sb, die Reduktionstemperatur zu senken, ohne daB
die Syntheseaktivitdt des Katalysators negativ beein-
fluBt wird. .

Als Reduktionspromotoren konnen ELdelmetalle wie Silber,
Palladijum, Platin und Ruthenium in Frage kommen.

3.3.4 Geplante Katalysatorentwicklung

Aufbauend auf diesem Stand der Kenntnisse lieBen sich
fir die Zielsetzung dieses Projektes folgende Arbeits-
richtungen fir die Katalysatorforschung ableiten:
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Herstellung und Vorbehandlung von hoch-
alkalisierten Eisenkatalysatoren mit de-
finiertem Angebot an katalytisch wirksa-
mer Oberflédche;

moglichst gleichmdBige Verteilung der
alkalischen Promotoren auf der kataly-
tisch aktiven Oberflache;

Untersuchung der Oberfldchenstruktur
der Versuchskatalysatoren durch Mes-
sung der Gesamtoberfldche und der ne-
tallischen Oberflidche (BET-Methode, CO-
bzw. Hp-Chemisorption;

Suche nach geeigneten strukturellen
Promotoren fiir Eisenkatalysatoren;

Auffindung geeigneter Reduktionspromo-
toren fiir Eisenkatalysatoren.



- 33 -

Allgemeine Arbeitsweise und Ablasf des Prcjektes

Fiir die Screeningversuche wurde eine groBe #a_ahl von
Katalysatoren hergestellt und ausgepriift. Die Ausprii-
fung erfolgte in drei Stufen, wobei in den beiden er-
sten Stufen eine Vorauswahl und Aussonderung wenig ge-
eigneter Systeme erfolgte.

1. Stufe: DTA-Messung und drucklose Laborversuche
2. Stufe: Versuche im Kleinstreaktor
3. Stufe: Langzeitversuche in Technikumsreaktoren

Das erste Ziel war es, Katalysatoren zu entwickeln, die
sich bei mdoglichst niedrigen Temperaturen reduzieren lie-
Ben und eine moglichst groBe metallische Oberfldche auf-
wiesen.

Um dieses Ziel zu erreichen, wurden Eisenkatalysatoren
mit Metallen dotiert, die die Reduktion des Eisens er-
leichtern sollten. Anhand von DTA-Messungen (Differen-
tial-Thermo-Analyse) wurde eine erste Vorauswahl unter
den Katalysatoren getroffen. Katalysatoren, die sich
erst oberhalb von 2400C reduzieren lieBen, wurden als
nicht geeignet verworfen.

Katalysatorsysteme, die bei der Beaufschlagung mit CO/Hy-
Mischungen keine merklichen thermischen Effekte zeigten,
erwiesen sich auch unter Synthesebedingungen im druck-
losen Laborreaktor bzw. im Kleinstreaktor als inaktiv.
Umgekehrt war es jedoch moglich, daB positive thermische
Effekte sowohl auf Synthesegas-Umsatz als auch auf stark
exotherme Chemisorptionswidrme in vergleichbarer GréBen-
ordnung zuriickzufilhren waren. So zeigte ein Teil der als
syntheseaktiv eingestuften Katalysatoren in den nach-
folgenden Versuchen im drucklosen Laborreaktar bzw. im
Kleinstreaktor nur sehr geringe FT-Aktivitat.



Bevor die Katalysatoren im Labourreaktor getestet wurden,
erfolgte die Bestimmung der physikalischen KenngroBen
aller nach DTA-Messunygen als syntheseaktiv eingestuften
Katalysatoren.

Bestimmt wurden BET-Oberflache, Chemisorption und Mikro-
Porenvo:umen. Anhand der Reduktions- und der Chemisorp-
tionswerte wurde eine Auswahl fiir die Vorversuche in dem
druchosen Laborreaktor getroffen. Nach diesen Vorver-
suchen verblieb no-n eine Anzahl von Katalysatoren, die
in die ndchste Screcningstufe eingesetzt wurden. Die
folgende Stufe waren dann Kurzzeitversuche in ejnem
Kleinstreaktor unter Standardbedingungen. Nie technischen
Daten fiir diesen Reaktor und die Standard-Testbedingun-
gen sind in Tab., 2 zusammengefaBt. In diesen VYersuchen
traten dann schon recht deutliche Unterschiede in bezug
auf Aktivitat und Selektivitdt der einzelnen Katalysa-
toren auf, und es kristallisierten sich zweil Katalysa-
tortypen als besonders geeignet fiir eine Fischer~Tropsch-
Wachssynthese heraus.
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»

Tabelle 2: Reaktorbeschreibung und Standard-

Testbedingungen

Reaktor

Volumen (gesamt) (cm3)

Lange {cm)
Innen-@ (mm)
AuBen-0 (mm)

Synthesecas-cinsat..
Regelung
Messurg

Abgas
Regeluny

Messung

Standard-Testbedingungen
Reduktions-Bedingungen
Temperatur (ecC)
Gasgeschwindigkeit (cm/s)
bez. auf das Leerrohr
Fahrweise
Katalysatorvolumen (cm3)

Gasbelastung (v/vhn)
Ha/C0-Verhdltnis
Druck (bar)

Standard-Fahrweise

Systenm 208
Kleinstreaktor
(mit Vorwdrmung)

370
132
20
30

automatische Dos:. .ng
Diisentransmitter

automatische Druckre-
gelung
Gasuhr

drucklos
variabel (200 - 260°C)

150eff,

gerader Durchgang

100 - 150 (+ 100 SiC)
200 - 500

1 -2

10 - 20

Die Steuerung der Einsatzgasmenge erfolgte automatisch.

Dies hat zur Folge, daB das Abgas mengenmdBig ilber eine

Gasuhr genau erfaft wird und die Frischgasmenge bzw. die
Gasbelastung keinen Schwankungen unterworfen ist.
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Die Leistung der Katalysatoren wurde unter folgenden Ge-
sichtspunkten gewertet:

- Anspringtemperatur der Synthese (ca. 10 % Umsatz)
- hochste Selektivitdt an Kohlenwasserstoffen}Cjg

Die Bilanzierung der Synthese erfolgte nach dem Einheits-
Rechenschema nach 0. Roelen29) (s. Anltage 1). Der Vor-
teil dieser Rechenmethode beruht auf der Einfachheit und
der schnellen Durchfihrbarkeit. Zur rechnerischen Er-
mittlung fast aller fiir die Betiriebsiiberwachung notwen-
digen Kennzahlen wie Kontraktion, Umsatz und Ausbeute
bedarf es nur der Kenntnis der Analysen des Eintritts-
und Austrittsgases. Fiir die eigent]fche rechnerische
Auswertung wurde ein Computerprogramm erstelit.

Als Wachs-~Selektivitdt S wird dabei der prozentuale An-
teil an Kohlenwass:.stoffen €~ (Auste-:e Rohwachs) an
der bei dem entsprec-.:nden Syr_-esega..zsatz U maximal
erreichbaren Kohlenwasserstoffausbeute bezeichnet.

ARohwachs - 100

208,5 = U(C0+H2)

Bei dieser Art der Kurzzeitversuche lag das Schwergewicht
der Untersuchungen auf der Ermittlung der unter diesen
Bedingungen maximal erreichbaren Syntheseergebnisse. Aus-
sagen iiber das Standzeitverhalten der Katalysatoren lie-.
Ben sich aus diesen Tests zunidchst noch nicht ableiten.

Die aus den ersten beiden Stufen als geeignet fiir eine
FT-Wachssynthese eingestuften Katalysatoren wurden dann
in Langzeitversuchen unter weitgehend technisch rele-
vanten Bedingungen in Technikumsreaktoren getestet.
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Als Technikumsreaktoren standen drei Reaktoren mit einem
Katalysatorvolumen von je ca. 6 Litern zur Verfiigung. Die
technischen Daten dieser Reaktoren sind in Tab. 3 zusam-
mengefaBt. Wie aus dem beigefiigten Verfahrensschema der
FT-Syntheseanlage {Anlage 2) hervorgeht, bietet sich in
den Technikumsreaktoren im Gegensatz zu Labor- und
Kleinstreaktoren die Mﬁg]ichkeit; die Synthese neben der
Fahrweise im geraden Durchgang auch unter den Bedingun-
gen der Kreislauffahrweise mit teilweiser Abscheidung
der Reaktionsprodukte (HeiBabscheider, Kaltabscheider)
zu betreiben.

Tabelle 3: Gegeniiberstellung der FT-Reaktoren

Reaktor- Kieinst- Technikumsreaktoren
kenngriBen reaktor
Systenm System System
208 E € 3011/€ 3111
Rezirtor
Volume: . (ml) 370,0 6354 6971
Ldnge {cm) 132 800 800
i Innen-¢ (mm) 20,¢ 32,8 32,8
AuBen-@ {mm ) 30,0 38,0 38,0
Temperieruna Al-Block Doppelrohr mit HWasser
mit &- gefillt
Heizung aufgelegte E-heizung
Vorwarmzone (cm) ~ 80 mit Vorwdrmer
Katalysator
Volumen (m1) 150 6000 6100
Lidnge (cm) 55 650 700
Kih1fldche in
cm2/cm3 Katalysator 0,34 0,71 1,08 1,08

mit Sic-Verdiinnung 1 : 1
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Im Sinne der Zielsetzung lait sich, wie die Erfahrung

zeigt, durch die Anwendung eines Gaskreislaufs erreichen,
daB:

a) die Stromungsgeschwindigkeit in der Kata-
lysatorschiittung erhdht wird und damit die
Abfithrung der Reaktionswdrme verbessert
wird,

b) die Verweilzeit bei zugleich erhdhter Gas-
belastung und damit erhdhter Raumzeitaus-
beute gesenkt wird,

c¢) die Synthesegaskonzentration am Katalysator
erniedrigt und damit die Reaktion gemildert
und Uber eine ldngere Katelysatorstrecke
ausgedehnt wird,

d) ein groder Teil der freigesetzten Reaktions-
wdrme direkt iber das Kreislaufgas abgefiihrt
wird.

Diese MaBnahmen sollen dazu beitragen, die stark exother-
me Umsetzung in den Reaktionsrohren einwandfrei zu be-
herrschen und als Folge einer Fahrweise mit hohem Kreis-
lauf-Frischgas-Verhdltnis das Produktspektrum weitgehend
eingrenzen zu kdnnen.

Die _v-uerung der Technikumsreaktoren, d.h., Temperatur-
fiihrung der Vorwd@rmer und Reaktoren, Einstellung der
Kiihlwassermenge, Druckregelung, Dosierung des Synthese-
gases incl. Zuspeisung von H2 sowie Einstellung der



- 39 -

Gaskreislaufmengen, erfolgte, wie bei technischen An-
Tagen iiblich, im wesentlichen von der MeBwarte aus.

Die Einstellung der Gasmencen geschieht durch pneuma-
tische Steuerung von Regelventilen, die Temperatur-
steuerung fiir Reaktor, Vorwdrmer und Begleitheizung au-
tomatisch. Die Temperaturen und Dricke im Reaktor. so-
wie die Gasmengen und deren analytische Zusammensetzung
werden fortlaufend registriert, und das Reaktionsgas
wird zur genaueren Bilanzierung und Ausbeuteberechnung
iiber Druckgasuhren mengenmdfig erfafft. Bei Unterschrei-
tung der eingestellten Gaskreislaufmengen (Gefahr des
Durchgehens der stark exothermen Reaktionen) infolge

des Ausfalls der Gaskreislaufpumpe oder des Aufbaus von
Differenzdriicken iiber der Katalysatorschiittung erfolgt
eine optische und akustische Alarmierung sowohl in der
'MeBwarte als auch vor Ort. Wegen der Gefahren im Umgang
mit Synthesegas waren besondere VorsichtsmaBnahmen uner-
1&Bl1ich. So werden sicherheitstechnische Uberwachung

und Einscellung der Notabschaltung fiir Reaktoren, Gas-
vorwirmer, Begleitheizung und Entschwefelungsrohr von
einem gesonderten MefBraum aus durchgefiihrt. Vor Ort wird
nur das Anfahren der Gaskreislaufpumpen und die Zuﬁpei-
sung .von Hochdruck-Stickstoff vorgenommen. Zur Oberprii-
fung der in der MeBwarte registrierten Katalysatortempe-
raturen wird von Zeit zu Zeit ein in einem Thermoschutz-
rohr befindliches Thermoelement manuell durch die Kata-
lysatorschicht gefiihrt.

Nach Literaturangaben steigt der Synthesegasumsatz bei
der FT-Synthese entlang der Katalysatorschiittung stetig
an und erreicht z.B. beim ARGE-Verfahren nach 12 m Kata-
lysatorschichtlidnge ca. 65 % (bez. auf eingesetztes
Frischgab). Vorversuche in einem provisorisch fiur die
FT-Synthese umgeriisteten Reaktor bestdtigten dies.



Der Umsatz des Gesamteinsatzgases {Frisch- plus Kr-is-
laufgas) zeigte im unteren Teil der Katalysatorscniit-
tung einen nahezu linearen Anstieg mit der Reaktorlidnge.
Fir die Auslegung der Versuchsreaktoren ergab sich da-
her die Forderung, einen mindestens 12 m langen Reaktor
zu bauen. Diese Forderung konnte aus bautechnischen
Griinden nicht erfiilit werden und die Reaktorldnge muBte
auf 8 m begrenzt werden. Dies bedeutete natiirlich au<h
eine Begrenzung des Synthesegasumsatzes, so dad die in
diesem Forschungsvorhaben erzielten Umsdtze unter diesem
Gesichtspunkt betrachtet werden miissen.

Bei der Festlegung des Reaktordurchmessers ergadb sich die
Notwendigkeit, die Auslegung so zu wzhlen, daB ein lei-
stungsfdiiiger Technikumsreaktor mit einem moglichst gro-
Ben Innendurchmesser entstand, der eine maximale Wachs-
ausbeute pro Katalysatorvolumen ermﬁg]ichte und sich
gleichzeitig durch hohe Betriebssicherheit auszeichnete.

Aus der hohen Temperatur-Empfindlichkeit der stark exo-
thermen FT-Reaktion im allgemeinen (Reaktionswirme ca.
600 kcal pro Nm3 umgesetzten Synthesegases) und der Tat-
sache, daB mit zunehmender Synthesetemperatur die Wachs-
Selektivitdt abnimmt, leitet sich die Forderung ab, die
Warmeabfuhr zu optimieren und Obertemperaturen in der
Katalysatorschiittung zu verhindern.

Fiir die Ermittlung des maximal zulassigen Reaktordurch-
messers kann auf eine im Rahmen der weiterentwicklung
der Hochlastsynthese in den Jahren 1950 bis 1955 empi-
risch abgeleitete Beziehung zuruckgegriffen werden, wo-
nach ein Zusammenhang zwischen dem fiir einen storungs-
freien Synthesebetrieb zuldssigen Rohrdurchmesser und
de Synthesebedingungen bestent30)_  piese Beziehung

ist in Abb. 7 graphisch dargestellt.



- 41 -

Lbbildunz 7: Abhingigkeit des zulidssigen Roardurch-
messers vcn Gen Synthesebedingungen

100 —
E 80+
£ unzulissiger Durchmesser
2 60-
-~}
E
S
5 40-
-
£
@ 204 zulassiger Durchmesser
0 T ]
0 10 100 1000
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- 100 U-A-E
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N S e Es —— o ——
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L = L3nge des Katalysatorbettes [m] Q = Aktivierungsenergie {cal/mol]

U= (CO + H2}-Umsatz in %

= . ] .
00 R = allg. Gaskonstante [cal/mol - K]

_CO+H2im Friscﬁgas [Vol.-%]
100

A T = abs. Temperatur [K]

Zur Abschatzung der Sensitivitdt der Rohrdurchmesser bei
variabler Schiitthghe in Abhdngigkeit von den Versuchs-
bedingungen wurden in einer Modellrechnung bei Frischgas-
belastungen zwischen 400 - 1000 h-1 die Versuchsbedingun-
gen wie folgt variiert:

Temperatur: 2200C; 2300C; 250¢°C
Kreislauf-VYerhdltnis: O0; 1; 2; 3; 4; 5
Umsatz: 60 %; 80 2
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Die Ergebrisse der Modellrechuny sind in Tab. 3 zusam-
mengefaBt. Auf.Basis dieser Daten und des damaligen
Kenntnisstandes beziiglich der Zinstellung der fiir die
Reaktorauslegung entscheidenden Reaktionsparameter saollte
ein Rohrdurchmesser von 37 mm in keinem Fall iiberschrit-
ten werden, Im Sinne einer hohen Betriebssicherheit wur-
de daher ein Rohr mit einem Innendurchmesser von 32,8

mm (Standardrohr) fiir den Reaktor gewahlt.

Die mit einem gegebenen Katalysator erzielbare Raum-Zeit-
Ausbeute steigt mit zunehmendem Synthesedruck an3l), Die
Reaktoren wurden daher auf einen maximalen Druck von

30 bar ausgelegt. Die Standardversucne wurden'a1lerdings
nur bei einem Druck von ?C bar gefahren, da der Vordruck
des zur Verfiigung stehenden Synthesegases nur ca. 23

bis 25 bar betrug. Fiir einige spezielle Versuche wurde
ein Kreislaufkompressor in die Anlage eingebaut, so daB
bei diesen Versuchen ein maximaler Druck von 30 bar ge-
fahren werden konnte.
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Zeitplan

1. Stufe 1.8.749 - 30.4.31

Datum Projektablauf

August 79 Beginn der 1. Phase des Projektes, Kon-
struktions- und Planungsarbeiten fir Z
Technikumsreaktoren;

Beschaffung und Aufbau von Laborappara-
turen fur die Katalysatorherstellung.

Januar 80 Erste FT-Versuche in behelfsmdBig umge-
riisteten Reaktoren;

Abschluf} der Planungsarbeiten fir die
Technikumsreaktaoren. Beginn der Bauphase
fir die Reaktoren.

Mdrz 80 Ubertragungsarbeiten fiir die Katalysator-
herstellung vom Labor- in den Technikums-
maBstab.

April 80 Aufbau eines Laborreaktors zur detail-
lierten Untersuchung der Reduktionen von
FT-Katalysatoren.

Mai 80 Herstellung und Austestung von stark
alkalisierten Eisenkatalysatoren.

Juni 80 Austestunyg von Reduktionspromotoren fir

September 80

Eisenkatalysatoren.

Fertigstelluny der beiden Technikums-
reaktoren
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Projektablauf

Oktober 80

Februar 81

Mirz 81

April 81

Mai 81

Juli 81

September 81

Oktober 81

bis April 82

30. April 82

Erste Versuche in den neuen Technikums-
reaktoren;
Weitere Screeningversuche mit verschie-

denen Promotoren im Kleinstreaktor.

Beginn der 2. Phase des Projektes;
Untersuchung von trdgerhaltigen Katalysa-
toren fur die FT-Synthese.

Zuspeisung von arteigenem Fliissigprodukt
und Methanol zur laufenden FT-Synthese
mit dem Ziel, die Ausbeute an langketti-
gen Kohlenwasserstoffen 2u steigern.

Systematische Versuche zur Varjiation der
Betriebsparameter in den GroBreaktoren.

Entwicklung der Eisen-SMSI-Katalysatoren

Versucha mit Trdgerkatalysatoren und Wei-
terentwicklung der stark alkalisierten

-uynd der Fe-SMSI-Katalysatoren.

Erste Langzeitversuche an ausgewdhlten

FT-Katalysatoren in den Technikumsreak-
toren.

Langzeitversuche und Screeningversuche

laufen parallel zur weiteren Entwicklung
der Katalysatoren

Ende dez Projektes
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Versuchsergebnisse

Katalysatorentwicklung

Zusammensetzung

Von entscheidendem Einfluf auf die Aktivitat und Selek-
tivitdt, also kurz gesagt auf die Leistungsfahigkeit von
Fischer-Tropsch-Katalysatoren ist die chemische Zusam-
mensetzung und das Verhdltnis der als Grundmetalie der
Synthese wirkenden Elemente sowie der Gehalt an struk-
turellen und elektronischen Promotoren.

Zu Anfang der Forschungsprojektes zeichneten sich zwei
prinzipielle Wege zur Entwicklung von Katalysatoren fiir
eine FT-Wachssynthese ab: der eine Weg war die Weiter-
entwicklung von konventionellen FT-Katalysatoren wie sie
z.B. in der Arge-Synthese zur Erzeugung von Treibstoffen
Verwendung finden.

Der zweite Weg ist die Suche nach Elementen bzw. Element-
kombinationen, die bisher als nicht syntheseaktiv be-
kannt waren. Wir haben uns - wie schon erwdhnt - fiir den
ersten Weg entschieden, da weder aus der Literatur noch
aus eigenen Arbeiten32) Ansatzpunkte fiir eine vollig
neue Katalysatorentwickiung auf diesem speziellen Gebiet
Zu erkennen waren. Als Katalysatorgrundelement wurde
Eisen beibehalten, da es von allen bisher bekannten Ele-
menten das breiteste Spektrum der Variationen durch Pro-
motoren gestattet.

Wdhlt man Eisen als Grundelement fir einen FT-Katalysa-
tor so kann man folgende drei Klassen von Promotoren
unterscheiden:
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- chemische Promotoren
-~ strukturelle Promotoren
~ Reduktionspromotoren

Die wichtigsten chemischen Promotoren sind die Alkali-
metalloxide und hier besonders das Kaliumoxid. Obwohl
die Alkalimetalloxide seit vielen Jahren in ihrer Wir-
kung als Promotoren fiir die Ammoniaksynthese bekannt
sind, liegen erst seit einigen Jahren genavere Kenntnis-
se iber ihre Wirkungsweise vor.

Danach jst die Adsorption der Alkaliionen auf der metal-
l1ischen Katalysator-Oberflaché mit einer Elektronen-Dona-
tor-Wirkung auf die in der Nachbarschaft befindlichen
Eisenatome verbunden, was zur Folge hat, daB die Chemi-
sorption der Elektronen aus dem 3d-Band beanspruchenden
Kohlenmonoxids begiinstigt wird. Dies fihrt zur Stabili-
sierung der Fe~C und zur Schwdchung der C-0- sowie der
Eisen-Hasserstoff-Bindung. In experimentellen Unter-
suchungen, die in mehreren Arbeitskreisen (u.a. Prof.
Kglbel, Ruhrchemie AG)32) durchgefiihrt wurden, wurden
diese Oberlegqgungen beziiglich der Alkalidotierung besta-
tigt. So nehmen mit steigendem Alkaligehalt im Katalysa-
tor die chemisorbierten Kohlenmonoxid-Menge und die
Chemisorptionswdrme um ca. 100 % zu und die fiir Wasser-
stoff ab. Mit Hilfe der Photoelektronenspektroskopie konn-
te 2zusdtzliich noch gezeigt werden, daB die Elektronen-
austrittsarbeit des Eisens an den Stellen gesenkt wird,
an denen Alkalispezies in adsorbierter Form vorliegen.

Die sich hieraus fiir die Katalysatoren ergebenden Konse-
guenzen werden nachstehend noch einmal kurz zusammenge-
fagt:
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3) Alle CO-verbrauchenden Reaktionen - wie
Synthese, Konvertierung und Boudouard-
Reaktion - werden in ihrer Umsetzungsge-
schwindigkeit beglinstigt;

b) Kettenstart und Kettenwachstum werden be-
schleunigt;

c) Hz-verbrauchende Reaktionen - wie Hydrie-
rung der Olefine und Bildung von Methan -
werden in ihrer Reaktionsygeschwindigkeit
unterdriickt.

Fir die Zielsetzung dieses Forschungsvorhabens erwies es
sich als vorteilhaft, mit relativ hohen Dotierungen von
Kaliumoxid zu arbeiten. So wurden die besten Ergebnisse
mit Katalysatoren erzielt, die ca. 8 - 12 Teile K20 auf
100 Teile Eisen enthielten. Hohere oder niedrigere Do-
tierungen fiihrten zu schlechteren Ergebnissen im Sinne
der Zielsetzung.

Als wirksame strukturelle Promotoren fir FT-Katalysa~
toren erwiesen sich schwer reduzierbare Metalloxide wie
z.B. Alp03, Cr203, Ti02 und Si03.

Neben den chemischen und den strukturellen Promotoren
mussen FT-Katalysatoren noch sogenannte Reduktionspro-
motoren enthalten. Diese gestatten das im Katalysator-
Griinkorn vorliegende Eisen I1l-oxid auf einem moglichst
niedrigen Temperaturniveau zu reduzieren, was besonders
wichtig fiir die Herstellung von FT-Wachskatalysatoren
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ist. Von den eingesetzten Reduktionspromotoren zeigte
Kupfer die besten Eigenschaften.

Im Laufe der Entwicklunysaerbeiten erwiesen sich zwei
Typen von Katalysatoren als besanders geeignet fir eine
wachssynﬁhese. Beide Typenyruppen enthalten Eisen als
das eigentlich FT-wirksame Metall. Als Reduktionspromo-
tor fiir das eingesetzte Eisenoxid dient bei beiden Typen
Kupfer. Des weiteren enthalten beide Varianten noch
strukturelle und chemische Promotoren.

5.1.2 Katalysatorherstellung

Die wichtigsten Gesichtspunkte bei der Entwicklung von
Mehrkomponenten~Katalysatoren sind die Homogenitdt und
die Struktur der Produkte, wahrend mechanische oder
thermische Eigenschaften im Entwicklungsstadium zunachst
von geringerer Bedeutuny sind. Bei der Herstellung und
den sich anschlieBenden Voruntersuchungen wurde diesen
Forderungen .besonders dadurch Rechnung getragen, daB
eine Anzahl an sich bekannter Herstellungsvarfahren dem
jeweiligen Problem besonders anyepaBt und variiert wurde.
Die Herstellungverfahren warea:

- Imprdgnierung geformter Tidger (Tridger-
katalysatoren

- Mechanisches Mischen von Oxiden oder zer-
setzbaren Verdindungen und anschlieBende
thermische Nachbehandlung !Xurzbezeichnung:
Sinterkatalysatoren)

- Fﬁllung aus wafBrigen Losungen (Fdllunyska-
talysatoren)
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Das Ziel bei allen drei Verfahren war es, Katalysato-
ren zu entwickeln, die sich bei moglichst niedriger
Temperatur reduzieren lieBen und eine moglichst groBe
metallische Oberfldche aufwiesen.

Tragerkatalysatoren

Trdgerkatalysatoren sind in der Technik weit verbreitet.
Besonders wichtig ist bei dieser Entwicklungsrichtung
die Auswahl eines geeigneten Trigermaterials fir das
katalytisch aktive Material. Prinzipiell kann man zwei
Gruppen von Trdgern fir katalytisch wirksame Metalle
unterscheiden. Bei der ersten Gruppe handelt es sich um
Oxide von Elementen der II, III und IV Gruppe des Perio-
densystems. Typische Verireter sind R1203 und Si02. Bei
diesen Oxiden 1dBt sich keine Wechselwirkung zwischen
Trdger und dem darauf befindlichen katalytisch aktiven
Material nachweisen. Das heiBt, das katalytisch aktive
Metall auf diesem Triger zeigt das g]eiche physikalisch-
chemische Verhalten wie in der'Blockphase. Der Trdger
ist also als inert anzusehen. Es wurde eine Reihe von
Katalysatoren mit dieser Art ‘von Triger hergestellt, wo-
bei darauf geachtet wurde, daB der Triger eine mogltichst
groBe Oberfldche aufwies. Verwendet wurden Triger wie
Aktivkohle, Si0z in Form von Kugeln oder Pulver und ver-
schiedene Arten von Molsieben.

Bei der Herstellung von Katalysatoren dieser Art treten
zwei grundsatzliche Schwierigkeiten auf. Eine Schwierig-~
keit ist das Aufbringen von ausreichenden Mengen an ka-
talytisch aktivem Metall auf den Trdger. Die zweite
Schwierigkeit ist die gleichmdBige Verteilung des FT-
aktiven Metalles auf der Oberfliche des Trdgers, um so
eine moglichst gleichmdBige und vollstidndige Ausnutzung
der Trdgeroberfliche zu erreichen.
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Zur Herstellung der Modellkatalysatoren wurde unter an-
derem auch die "Incipient-Wetness Technik" verwendet, die
darin besteht, daB der Trager genau mit dem Volumen an
Katalysatorlosung getrdankt wird, welches seinem Porenvo-
lumen entspricht. Im Idealfall wird die Katalysatorlo-
sung also vollstdndig vom Trdger aufgenommen. Anschlie-
Bend wird das LOsungsmittel verdampft und der Katalysa-
tor bei Temperaturen bis 1500C getrocknet und, wenn no-
tig, kalziniert. Tab. 4 gibt einen Oberblick iiber die
erzielten Ergebnisse.

Keiner der auf diese Art hergestellten Katalysatoren
zeigte nennenswerte Aktivitat in der FT-Synthese, weshalb
die Arbeiten auf diesem Gebiet eingestellt wurden.

Die zweite Gruppe von Tridgern sind Metalloxide, die eine
sogenannte "Strong Metal-Support Interaction" (SMSI-
Triger)33,32) zeigen. Diese Triger treten in Wechselwirkung
mit dem aufgebrachten kataly:iisch aktiven Metall. Dies
fiihrt dazu, daB das katalytisch aktive Metall auf diesen
Trdgern ein anderes physikalisch-chemisches Verhalten zeigt
als in der Blockphase. So zeigt z.B. Iridium auf TiO2 keine
Chemisorption von Wasserstoff mehr, widhrend Ir/Al1203

oder Ir/Si02 normale H2-Chemisorption zeigt. Als Folge
solcher starken Wechselwirkungen kann das Metall auf der
Trdger-0berfldche in einem hoch dispergierten Zustand
gehalten werden, was zZu einer groBen metallischen Ober-
fldche fiihrt. GroBe metallische Oberflachen sind aber

fiir eine hohe Wachsselektivitit und eine hohe Synthese-
aktivitdt anzustreben.



Tabelle 4: FT-Trdgerkatalysatoren

FT-Nr. Trager Impragn. - Art der | Aufge- R-Werte
Losung Vertei - brachte
lung auf | Menge
dem Trd-
ger (%) (%)
FT 255/1 5702 SP2- Fe(N03)3; - - -
1416 K2C03
352 100 : 5
FT 267 Si02 Kugeln | RuCl3 + 3,19 Ru 32,3
RU-MEt -
FT 259 Molsieb- Fe; Cu: + n.b. -
Kugeln K20 als
Nitrate
FT 259/ . . - - -
142
FT 255/2 | Si0p sP2- | Fe-(NO3)3. + 11,5 Fe 11,3
1416 K2C03
253 100 : &
FT 259/3 Molsieb Fe; Cu; + 5,2 Fe 6,2
Zeolon 500 K20 als 0,2 Cu
(gemahlen) Nitrate 1,0 K20
FT 259/ . “ + 8,4 Fe 9,4
445 0,7 Cu
1,5 K20
FT 260 A-Kohle Fe-(NO3)3; - - -
Typ 4013 Harnstoff
(gemahlen)
FT 260/1 . " + 9,1 30,0
FT 260/2 . " + 10,2 43,5
(ungemahlen)
(+)} homogene Verteilung (gleichméBige Verteilung des FT-
aktiven Metalls auf dem Triager)
(-) 1inhomogene Verteilung®™ (ungleichmiBige Verteilung des

FT-aktiven Metalls auf dem Tri-

ger)
¥ optischer Eindruck unter dem Mikroskop

Es wurden nur die anmalytischen Daten von solchen Katalysa-
toren bestimmt. die eine homoaene Verteiluna hatten.
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Zur Herstellung der Katalysatoren wurde das Material mit
Losungen der entsprechenden Metallsalze imprdgniert. Es '
zeigte sich, daB es recht schwierig war, die angestrebten
Eisenkonzentrationen voa 20 - 30 Gew.-% auf den Trdaer
aufzubringen; auBerdem be:reitete die Abstimmung der ein-
zelnen katalytisch aktiven Komponenten untereinander ge-
wisse Schwierigkeiten. So wird z.B. Ko0 wesentlich besser
von Ti02 gebunden als Eisen. Fiir die Herstellung von Tria-
gerkatalysatoren mit ein.~ Konzentration von ca. 20 - 25 %
Eisen hat es sich als vorteilhaft erwiesen, die Imprdgnie-
rung in mehreren Stufen durchzufiihren, wobei zwischen jeder
Imprdgnierung eine Kalzination durchgefiihrt werden muB.
Weiterhin ist es giinstiger, wenn die einzelnen Imprdgnie-
rungslgsungen Eisen und die entsprechenden Promotoren im
Gemisch enthalten und nicht eine schrittweise Imprdgnierung
mit Eisen und den Einzelkomponenten (Promotoren) erfolgt.
Nach diesem Verfaaren wurde eine Reihe von Eisen-Ti0p-
Katalysatoren hergestellt. Als Vergleichskatalysatoren wur-
den nach dem gleichen Verfahren Fe/Si0p-Katalysatoren her-
gestellt., Tab. 5 zeigt eine Gegeniiberstellung zwéier Ka-
talysatoren mit shnlicher -chemischerZusammensetzung, aber
unterschiedlichem Trager.

Tabelle 5:
Katalysator Fe/Ti0; Fe/SioO
IFT 290/1 FT 292/1

Gew.-% Fe, bezogen auf

Trédger 20,0 16,5
Reduktionstemperatur {9C) 220 220
BET-Oberfldche (m2/g) 7198 191
Porenvolumen (ml/g) 0,2 0,19
Chemisorption  (m2/g Fe-uet.)i 12 6
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Die Gegeniiberstellung zeigt deutlich den EinfluB des
Trégermater%als auf das Eisen. Sowohl die BET-0Oberfiache
als auch, was als besonders erwiinscht anzusehen ist, die
metallische Oberfldche (gemessen uber CO-Chemisorpiion)
sind bei dem Eisen auf TilDz-Katalysator wesentlich gro-
Ber als bei dem Eisen auf Sidp-Katalysator. .

Die ezuf diese Art hergestellten Katalysatoren waren zwar
in der Synthese aktiv. Es mufSiten aber Temperaturen von
245 - 2500C angewandt werden, um auf nennenswerte
(CO+Ho)-Umzdtze zu kommen. Bei diesen Temperaturen liegt
aber der Schwerpunkt der gebildeten Produkte im Bereich
der fliissigen Kohlenwasserstoffe, so daB ein Einsatz
dieser Katalysatoren im Sinne der Zielsetzung nicht mog-
lich ist und diese Richtung nicnht weiter verfolgt wurde.

Sinterkatalysatoren

Diese Katalysatoren wurden durch mechanische Homogeni-
sierung von Oxidmischungen und anschliieBende Sinterung
dieser Mischungen bei Temperaturen von 800 - 12000C her-
gestellt. Die Katalysatoren zeigten gute Aktivitdt in
der FT-Synthese. Das gebildete Produktspektrum enthielt
aber zum groBten Teil gasformige Kohlenwasserstoffe,
weshalb sie fiir den Einsatz in diesem Projekt ungeeig-
net waren.

Fallungskatalysatoren

Die Katalysatorherstellung durch Fallung wirft einige
Probleme auf, die vor 2llem die korrekte und reprodu-
zierbare Einhaltung einer gréReren Zahl ven Parametern
betreffen. Diesen potentiellen Nachteilen steht eine
sehr groBe nutzbare Variationsbreite gegeniiber, die sich
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besonders in der Struktur und Textur:der Vorprodukte aus-
driickt. Es konnen sowohl grofe als auch kxleine spezifi-
sche Oberfldchen erzeugt und durch thermische Nachbehand-
lung weiter beeinfluBt werden, so daB Axtivitdt und Se-
lektivitdt bei gegebener Zusammensetzung meist besser
gesteuert werden konnen als bei nach anderen Verfahren
hergestellten Katalysatoren.

Die Fdllung wurde so vorgenommen, daB die zu fdllenden
Metalle vorzugsweise in Form ihrer Nitrate mit 40 - 60 g
Metall pro Liter Metallsalzldsung bei Temperaturen zwi-
schen Raumtemperatur und Siedehitze (Standard-F&dlltempe-
ratur ca. 900C) mit dem F&dlimittel momentan (15 - 120")
in Beriihrung gebracht wurden. Dabei legt man - gegebenen-
falls in Anwesenheit eines Trdgers - entweder die sauren
Metallisalzlosungen oder das alkaiische Fdllbad vor. Als
Fdllmittel wurden die folgenden L@sungen eingesetzt:

a) NapCo3 einmolare Ldsungen

b) K2C03

¢) NH3

IY  KOH ca. 15 - 20 Z%ige Losungen
e) NaOH

Zur Sicherstellung voller Reproduzierbarkeit der Kata-
lysatorherstellung wurde eine diskontinuierliche Fdllappa-
ratur im LabormafBstab aufgebaut, die es ermdglicht, unter
definierten Bedingungen bei konstanter Temperatur und zu-
gleich kurzer Verweilzeit (ca. 1 Minute) des frischge-
fédllten Katalysatormaterials im F&l1behilter die Her-
stellung zu standardisieren. Die Dosierung des Fill-
mittels und der Metallsalzl@sung erfolgt automatisch

iber einen registrierenden pH-Wert-Regler. Dadurch ist
gewdhrieistet, daB wihrend des gesamten Herstellprozesses
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die Metallsalz- und die H*-lonenkonzentration (pH-Wert-
Schwankung um X 0,1) weitgehend konstant bleiben und da-
mit identische Fdllbedingungen herrschen, wodurch die
Bildung homodisperser Fdllprodukte beglinstigt wird.

Der Aufbau der Apparatur fUr diskontinuierliche Fdl-
Tungen und die sich an die Fdl1lung anschlieBenden Be-
handlungsschritte konnen der Abb. 8 entnommen werden.

Abbildung 8: Schema der Apparatur fir diskonti-

nuierliche Fdallungen mit Nachverar-
beitung

]

Metallsalz- bzw. Fdllmittell6sung (Volumen
ca. 20 1)

Fdllbehdlter mit Fdlimittel- bzw. Metall-
salzlosung (Yolumen ca. 30 1)
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Katalysatoraustestung

Die Austestung der Katalysatoren erfolgte in den folgen-
den drei Stufen:

1. Stufe: DTA-Messungen und drucklose Laborversuche
2. Stufe: Versuche im Kleinstreaktor

3, Stufe: Langzeitversuche

Festlegung des Reduktionspromotors

Das erste Ziel der Entwicklung war es, das Grundmetall
Eisen durch Promotoren so zu modifizieren, daB eine Re-
duktion bei mﬁglichét niedrigen Temperaturen durchge-
fiilhrt werden konnte. Niedrige Reduktionstemperaturen
beglinstigen bei Eisenfdllungskatalysatoren die Bildung
von langkettigen Kohlenwasserstoffen in der Synthese. Von
den fiir diesen Zweck eingesetzten Promotoren zeigten nur
vier einen merklichen Einfluf auf die Reduktion des Ei-
sens. In Tab. 6 sind die physikalisch-chemischen Daten
und die Ergebnisse der DTA-Messungen zusammengefalBt.
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Chemische und physikalische Kennzahlen

von Katalysatoren mit Reduktionspromo-

toren

[Katalysatorbezeichnung

HOST HOST HOST FT
1119 8 1119 A 1111 242
Chemische Zusammensetzung Fe/Ru Fe/Cu Fe/Pd Fe/Ag
BET-Oberfliche (m2/g) 169 1790 252 239
Mikro-Porenvolumen (ml/g) 0,21 0,18 0,19 0,21
Chemisorption (m2/g Fe-Met.)| 28 24 4 2,9
Differential-Thermoanalyse
(DTA)
Exothermes Maximum bei ©C
unter Ho 147-161 191 ca. 65 96~100
(CO+H2) 150 175 155 ca. 270
Redukfions-Bedingungen
Temperatur (0C) 190 200 190 190
Gasgeschwindigkeit*(cm/s) 150 150 150 150
Reduktionswert (%) 28,2 26,6 22,4 21,2
Katalysatoraktivitat
Anspringtemperatur in
der FT-Synthese 180 190-200} 210 --
* bezogen auf auf Leerrohr
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Wie aus der Tabelle ersichtlich ist, zeigten alle vier
Katalysatoren bei der Redukticn mit Hy in der DTA exo-
therme Maxima unterhalb von 2000C. Die Reduktion der Ka-
talysatoren in einem Versuchsreaktor erbrachte die fiir
die FT-Synthese notwendigen R-Werte (20 - 35 %) bei Re-
duktionstemperaturen von 2000C. Die Untersuchung der
Katalysatoren auf ihre Anspringtemperatur in der FT-Syn-
these zeigte Ulberraschenderweise erhebiiche Abweichungen
von den Werten, die nach den DTA-Messungen zu erwarten
waren: °~ die Anspringtemperaturen lagen durchweg hoher als
in der DTA gemessen, wobei Abweichungen bis zu 550C beob-
achtet wurden (HOST 1111). Eine befriedigende Erkldrung
fiir diesen Befund kann im Augenbliick noch nicht gegeben
werden. Beim Einsatz dieser Katalysatoren im Laborreak-
tor zeigte sowohl der Eisen/Kupfer~ als auch der Eisen/
Ruthenium-Katalysator hohe Wachsselektivitdt (ca. 70 %),
wobel der Eisen/Kupfer-Katalysator deutlich aktiver war.
Die beiden anderen Katalysatoren fielen dagegen merklich
ab (Tab. 7). Deutliche Unterschiede wurden auch bei der
CO-Chemisorption zur Bestimmung der metallischen Ober-
fldche der Katalysatoren festgestellt. Die bejden Kata-
lysatoren mit den hdochsten Wachsselektivitdten wiesen
auch die groidten metallischen Oberfldchen auf. In diesem
Zusammenhang sei auch an die Arbeiten von Nijs und
Jacobs35) erinnert, die einen Zusammenhang zwischen Kri-
stallitgroRe an der Katalysatoropberfldache und Ketten-
ldngenverteilung postulieren. Nach diesem Postulat ver-
schiebt sich das Produktspekxtrum der FT-Synthese mit zu-
nehmender durchschnittlicher Kristallitgrofe zu ldnger-
kettigen Kohlenwasserstoffen hin. Diese Theorie konnte
zwar in unseren Arbeiten weder bestitigt noch widerlegt
werden, jJjedoch erwies sich die GroBe der metallischen
Oberfldche als ein gewisser Leitfaden fiir die weitere
Entwicklung.
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Da Kupfer, wie aus dem vorher gesagten hervorgeht, als
geeignetester Reduktionspromctor fir Eisenkatalysatoren
angesehen werden muB, wurde fiir die weitere Katalysator-
entwicklung nur noch Kupfer eingesetz{,

Kupfer hat laut Literatur in Fe-Féflunéskatalysatoren
zwei Funktionen: zum einen dient es als Reduktionspromo-
tor fir das Eisen, zum anderen zeidt es Hydriereigen-
schaften. Letztere sind fur die FT-Wachssynthese uner-
wﬁhscht, da die Hydrierung von aktiven -CHz-Oberflédchen-
spezies zu Methan bzw. zum Kettenabbruch fihrea kann und
damit das Produxtspektrum zu kurzkettigen Kohlenwasser-
stoffen verschiebt.

Kupfer hat aber auch, wie wir zeigen konnten, einen di-
rekten EinfluB auf BET- und auch auf die metallische
Oberfldche von Eisenkatalysatoren. In Tab, 8 sind vier
Katalysatorern mit unterschiedlichem Kupfergehalt aber
sonst fast gleicher Zusammensetzuny aufgefiihrt. Wie man
aus diesen Werten sieht, steigen mit abnehmendem Kupfer-
gehalt sowohl die BET- als auch die metallische Ober-
fldche (Chemisorptionswerte) der Katalysatoren an.

Tabelle 7: Eisen-Fdllungskatalysatoren mit unter-

schiedlichen Reduktionspromotoren

Katalysator Reaktions- Maximal er- Maximal er-
Temperatur reichbarer reichbare
{ocC) (CO+Hp ) -Um- Wachsselek-
satz (%) tivitdt (%)
Host 119 A 210 36 70
Eisen/Kupfer
Host 1111/1 240 30 52
Eisen/Palladium
Host 1119 B 225 20 77
Eisen/Ruthenium
FT-242 240 ca. 10 sehr gering
tisen/Silber )




Tabelle 8:

’[Katalysator FT 28171 FT 298 FT_300 F1_302 |
lCu—Anteil im Katalysa- 6 3 1,5 0,5
tor (bezogen auf 100
Teile Fe)

Reduktionstemp. (©C) 220 220 220 220
Reduktionswert (%) 35,5 33,1 31,3 8
BET (m2/g) 156 ,0 169,0 201,0 248
Chemisorpticn (m2/g Fe- 12 13 18 38

Metall)

Folgt man nur der Ansicht, dals eine moglichst groBe me-

tallische Uberfldche besonders giinstig fiir cine FT-Wachs-~

synthese ist, so mif3te der Katalysator FT 302 der beste

der vier Katalysatoren im Sinne der Zielsetzung sein.

Wie man aber leicht an dem sehr niedrigen Reduktions-~

wert sehen kann,

ist yerade dicser Katalysator fir eine

FT-Synthese nicht geeiynet. Das heiBt, bei Verminderung

des Kupfergehaltes darf eine bestimate GroBenordnung

nicht unterschritten werden, da sonst die fur eine FT-

Synthese notwendigen Reduktionswerte von 20 - 35 % nicht

mehr erreicht werden. Von

den drei

anderen Katalysatoren

wurden FT 281/1 und FT 298 in einem Leistunysversuch ver-

glichen. In Tab.

9 sind die trgebnisse fir einen Para-

metersatz verglichen.




Tabelle 9: Leistunygsvergleich sueivr Katalysa-

toren mit unterschicedlichem Kupter-
gehalt
Katalysator - AT 28171 FT 298
Druck (bar) 20,0 20,0
Temperatur (OC) 220 220
V/Vh Frischgas 506 505
V(Vh 1756 1754
(CO+Hp)-Umsatz (%) 41{5 26,6
Rohwachs (g/Nm3) ' 49,5 35,5
Rohwachsselektivitdt
bez. auf (CO+Hp) in (%) 57 64
Raum-Zeit -Ausbeute
(9 Wachs/igat - h) Zb,1 13,1

Die Gegenuberstellung zeigt, dal’ der, Katalysator mit dem
hoheren Kupferanteil bei fast yleicher Rohwachsselekti-
vitdt eine wesentlich hohere Aktivitdt besitzt und damit
die Raum-Zeit-Ausbeute auch deutlich hioher liegt. Stei-
gert man den Kupferanteil iiber 6 Teile pro 100 Teile Ei-
sen hinaus, so kann die Aktivitat der Katalysatorer zwar
noch weiter erhoht werden, die Hydriercigenschaften des
Kupfers treten dann aber starker in den Vordergrund, was
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zur Folge hat, daB die Methanausbringung stark ansteigt,
wdhrend die Rohwachsselektivitdt entsprechend zuriick-
geht. Fiir die im Rahmen dieses Projektes hergestellten
Eisenkatalysatoren erweisen sich eine Kupfermenge von

5 - 6 Teilen pro 100 Teile Eisen als optimal.

Strukturelle und chemische Promotoren

Nachdem Kupfer als Reduktionspromotor festgelegt worden
war, wurde eine grofere Anzahl von Eisenkatalysatoren
hergestellt, -in denen die chemischen und strukturellen
Promotoren variiert wurden. Anhand der Reduktions~ und
der Chemisorptionswerte wurde eine Auswahl fiir die Vor-
versuche in dem drucklosen Laborreaktor getroffen. Die
Versuche selber wurden unter folgenden Standardbedingun-
gen durchgefiihrt:

Temperatur (9C) 200 -~ 250
V/Vh (h-1) 500
CO : Hy 1 : 1

Als MaB fiir die Aktivitdt wurde die Kontraktion im Tem-
peraturbereich von 200 - 2500C bestimmt. “usatzlich wur-
de bei 2500C eine Probe des Endgases gezogen und gas-
chromatographisch die Zusawmensetsung bestimmt. Wahrend
sich die Produktzusammensctzungen bei den verschiedenen
Katalysatoren kaum unterschieden - cs wurde vorwiegend
Methan und einige hohere Kohlenwasserstoffe bis maximal
Ce¢ gebildet - traten bei den Kontraktionen erhebliche
Unterschiede auf. Die Werte schwankten je nach Kataly-
sator und Temperatur zwischen 2 bis 35 4. Alle Kataly-
satoren, die bei der maximalen Synthese-Temperatur von
2500C eine Kontraktion £ 1l % zeiuyten, wurden als unge-
eignet eingestuft und nicht weiter untersucht. Nach die-
sen Vorversuchen verblieb noch eine Anzahl von Katalysa-
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toren, die in der ndchsten Screeningstufe eingesetzt
wurden. Die ndchste Stufe waren dann Kurzzeitversuche in
einem Kleinstreaktor bei Dricken von 10 bis 20 bar. Tab.
10 zeigt die physikalisch-chemischen Daten einiger der
in den Kurzzeitversuchen getesteten Katalysatoren.
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Tabelle 10: Physikalisch-chemische Daten eini-
ger ausgewdhlter Kataiysatoren
Katalysator R-Werte BET Chemisorption Mikro-Poren-
(%) |(m2/g) (m2/g Fe) volumen {(cm3/g)
FT-242 21,2 - 239 3,0 0,21
Host 1111 22,4 252 4,0 0,19
FT-253/1 25,1 136 15,0 0,12
FT-290/1 19,4 198 12,0 0,21
FT-290/2 29,6 191 6,0 0,18
FT-292 44,7 154 5,0 0,20
FT-292/1 33,3 143 6,0 0,19
FT-295 48,7 175 7,0 0,19
FT-298 33,1 169 18,0 0,19
FT-299 26,2 138 17,0 0,19
FT-300 31,3 201 12,0 0,20
FT-302 8,0 248 320 0,17
FT-281/35 28,3 156 16,0 0,17
FT-309/1 27,6 177 5G,0 0,17
FT-298/33 26,5 165 22,4 0,18
FT-281/32 30,1 158 15,0 0,18
Sasol 23,9 246. 25,0 0,21
FT-251 11,0 252 30,0 0,25
FT-252 11,7 251 21,0 0,19
FT-253 25,1 159 15,0 0,12
FT-255
(Fe auf Si0p) 8,9 263 12,0 0,15
Host 1110/A/1 23,3 241 20,0 0,21
Host 1110/A/3 '
ZT 2 R 3709 24,2 223 Io,0 0,25
Host 1110 A/3
SC-15 12,4 177 24,0 0,12
Host 1111/1 22,7 252 25,0 0,20
Host 1119 R 3474| 24,6 245 n.b. 0,18
Host 1119 A SCl11} 26,6 170 24,9 0,21
Host 1119 B SCi0}) 28,2 169 28,0 0,18




- 66 -

Waren bei den drucklosen Versuchen nur yeringfiigige Un-
terschiede in bezug auf die Selektivitdt zu beobachten,
so traten in diesen Versuchen schon recht deutliche Un-
terschiede sowohl bei der Aktivitdt als auch bei der

Selektivitdt auf. Es kristallisierten sich zwei Kataly-
satortypen als besonders geeigynet fur eine Fischer-

Tropsch-Wachssynthese hcraus, die sich von ihrer chemi-
schen Zusammensetzung wie folgt iiharakterisieren lassen.

Typ I
Fe-Grundmetall
Cu-Reduktionspromotor
K20-chemischer Promotor
$i0p-Strukturpromotor

Typ 11

Fe-Grundmetall
Cu-Reduktionspromotor
K20-chemischer Promotor
Obergangsmetalloxid
Si02-Strukturpromotor

Alle anderen getesteten Elementkombinationen waren we-
sentlich schlechter fiir die FT-Wachssynthese geeignet,
weshalb sich die weiteren Arbeiten auf diese beiden
Grundtypen konzentrierten.

Katalysatoren des Typs !

Dieser Katalysatortyp entspricht einer Weiterentwicklung

des Sasol-Katalysators, den man als Stand der Technik
ansehen kann,



Aus der Literatur und aus eciyen#n Arbeiten war bekannt,
daB Alkalimetallverbindungen die wichtigsten im Augen-
blick bekannten chemischen Promotoren sind. Der a]lgé-
meine Effekt von Alkalipromotoren auf Fisenkatalysa-
toren in der Fischer-Tropsch-Synthese 133t sich wie folgt
beschreiben:

- Zunahme der Adsorptionswarme von CO

- Zunahme der Kohlenstoffabscheidung auf
dem Katalysator

- Zunahme der Kettenwachstumswahrschein-
lichkeit (Anstieg des & -Wertes)

Der letzte Etfekt stellt eine Meglichkeit dar, die Se-
lektivitat zu steuern. Ven allen Alralimetallverbin-
dungen findet Kaliumoxid fiir Licsenkatalysatoren die wei-
teste Anwendung, obwohl die st.arker basischen Metall-

- oxide Rbp0 und Cs20 nouh einen sesentlich starkeren Ein-
fluB aut die Reaktion hahben soilten. In der Literatur
gibt es wenige und nur sehr widerspruchliche Hinweise
auf diesc beiden Metalluxide. lrute oigene Vérsuche-
zeigten, dall mit Csz0 baw. Rbp Lotierts Katelysatoren
eine sehr geringe Syntheseaktivitoet nabsn, und auflerdem,
was recht iberraschend wur, ihre Selektivitat zu lang-
kettigen Kohlenwasserstuftfen sehr 4gering war. Der Schwer-
punkt des Produktspektrums lay eindeutiq bei den fliis-
sigen Kohlenwasserstoften {Benzin/Diesel). Beispiélhaft
sind in Tab. 11 die tryebnisse cines Fe/Cspl-Katalysa-
tors aufgefiihrt.

Reproduced from
best available copy
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Tabelle 11: Ergebnisse mit einem Fe/Cs30-

Katalysator
(CO+Hp)-Umsatz (%) 19,6 16,5
KW-Ausbeute ohne Methan (g/Km3) 32,0 27,8
Frischgasbelastung {v/vh) 200 200

Frischgas/Kreisgas-Verhiltnis - -

Hp/CO-Verhdltnis im Frischgas ca. 1 ca.
feaktionsdruck (bar) 10 10
Reaktionstemperatur (OC) 220 225

Reaktionsprodukt (Gew.-%)

Methan 19,0 14,8
Cz-Cg-Alkene 19,3 13,4
C2-C4-Alkane 16,9 12,0
C4-C3-KH 15,0 16,0
Benzin / Diesel 26,0 39,7

Rohwachs 3,8 4,1



Da die Steigerung der Alkalitat von Eisenkatalysatoren
durch den Einsatz von starker basischen Metalloxiden
keinen Erfolg im Sinne der Zielsetzung versprach, kon-
zentrierten sich die Arbeiten auf Kaliumoxid al< Promo-
tor.

Der Sasol-Katalysator enthalt auf 100 Teile Eisen ca.

5 Teile Kaliumoxid und hat eine Rohwachsselektivitdt von
ca. 40 %, was einer Raum-~Zeit-Ausbeute von ca. 13 g Wachs
pro 1 Katalysatu~e« h entspricht. Um das Produktspektrum
noch weiter zu langkettigen Kohlenwasserstoffen zu ver-
schieben, wurde im ersten Versuch der Anteil an K20 auf
8 Teile pro 100 Teile Eisen erhﬁht,'ohne den Aptei] der
anderen Promotoren zu verandern. Der so hergestellte Ei-
senkatalysator zeigte eine wesentlich hohere Selektivi-
tdt (ca. 51 %) zu Rohwachs als ftruhere Katalysatoren.
Gleichzeitig {iel aber die Aktivitat sehr stark ab, so
dal die Raum-Zeit-Auspbeute in etwa der des Sasol-Kata-
lysators entsprach (Tab, i2). Daber ist su beriicksich-
tigen, da’l Kpi als Promotor nicht aur eiﬁe Verschiebung
des durchschn{ttlicheﬂ Molekulargewichtes der Produkte
zu hoheren Wertan bewirkt, sondern, wie aus den Arbeiten
von M.E. bryZ0) abgeleitet werden kann, auch eine Ver-
minderung der aktiven Metalloberfliache zur Folge hat.
Dadyrch wird die Aktivitdt des Kotelysdators herabge-
setzt. Um diesen Effekt zu kompensieren, wurde der Ge-
halt des strukturellen Promotors SiU, der in Kombina-
tion mit Alkalimetallen z2ur VeryroBerung der metalli-
schen Oberfldche fiihr , ebenfalls heraufgesetzt urnd
gleichzeitig wurde der Gehalt an Kaliumoxid nochmals
gesteigert. Die mit diesem Katalysator erzielten Ergeb-
nisse sind in Tab. 12 (Katalysator 2) aufgefiihrt.



Tabelle 12:
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Syntheseergebnisse an stark alkali-

sierten Eisen-Fdllungskatalysatoren

Katalysator-Nr. 1 2 K] 4

Katalysator-Bezeichnung Host Host Host FT-294
1110/A 11lo/AL { 1110

Zusammensetzung 100 Fe, 100 Fe, | 100 Fe, | 100 Fe,
25 5i02.| 28 Si02 | 25 $4i0,,]30 Si0y,
3 Kob 1l K20 9 K20 10 K20

Reaktionstedingungen

Druck (bar) 20 20 20 20

Temperatur (9C) 230 2340 230 230

Angebotsverhdltnis (Hp/C0) 1,7 1,6 1,5 1

(CO + Hy)-Umsatz (%) 24,3 37,5 40,2 31,8

Wachsselektivitat (%) 51,4 47,5 83,7 57,8

Raum-Zeit-Ausbeute )

(g Wachs/1gat. . h) 13,7 1¢,6 12,7 19,1

Ausbeute KW™ (ohne CHg :

(g/Nm3) 45,6 71,1 15,2 62,9
Wachsausbeute (g/Nm3) 25,6 36,6 32,9 38,2
cenzin-Diesel~Ausbeute

(g/Nm3) 12,0 20,3 16,1 10,3

’Koh]enwasserstoffe




5.2.4

Wie man sieht konnte der {(CO+Hy)-Umsatz, also die Aktivi-
tdt des Katalysators, yeyenuber dem Katalysator 1 ge-
steigert werden, ohne das die Wachsselektivitdt zu stark
vermindert wurde, so daB mit 18,6 y Wachs/lgat « h eine
Raum-Zeit-Ausbeute erreicht wurde, die um ca. 35 % hoher
liegt als der Stand der Technik. Line noch bessere Wachs-
selektivitdat und damit auch bessere Raum-Zeit-Ausbeute
wurde mit dem Katalysator 4 erreicht, bei dem der Ge~
halt des strukturellen Promotors (Si02) in gleichem MaBe
wie der Gehalt des chemischen Promotors (K20) gesteigert
wurde; Eine weitere Erhohung beider Komponenten bzw.
einer der beiden Komponenten erbrachte deutlich schlech-
tere Ergebnisse sowohl in bezug auf Aktivitdt als auch

in bezug auf Selektivitat. Zusammenfassend 14Bt sich sa-
gen, daf3 mit 10 Teilen K20 und 30 Teilen Si02 bezogen

auf 100 Teile Eisen das Optimum fur diesen Katalysator-
typ in den Versuchen erreicht wurde. Eine weitere signi-
fikante Steigerung der Wachsausbeute allein durch An-

.derung an diesem Katalysatortyp scheint kaum erreich-

bar.

Katalysatoren des Typs 11

Die Katalysatoren des Typs 1l unterscheiden sich vom
Typ I vor allen Dingen durch den Linsatz éines zweiten
strukturelien Promotors. Auf diesen Promotor sind wir
eigentlich auf einem Umwey gestofien.

Bei der Suche nach geeigneten Tragern fiir unsere FT-
Trdgerkatalysatoren stieflen wir in der Literatur auf
eine Gruppe von Metalloxiden, die eine Sogenannte
“Strong Metal-Support Interaction” (SMSI-Trdger) zeigen.



Lu dieser Gruppe gehoren Obergangsmetalloxide. Diese
Trager treten in Wechselwirkung mit dem. aufgebrachten
katalytisch aktiven Metall. Dies fuhrt dazu, daR das
katalytisch aktive Metall auf diesen Tragern ein anderes
physikalisch-chemisches VYerhaltnis zeigt als in der
Blockphase. Die mit diesem Trager hergestellen Kataly-
satoren zeigten auch gegeniiber Tragerkatalysatoren auf
Basis SiUp oder Al»03 cine wesentlich hdhere metallische
Oberflidche. Ihre Aktivitat war aber, wie schon erwdhnt,
relativ gering, weshalb die Arbeiten in dieser Richtung
nicht weiter varfolgt wurden. Es stellte sich uns 2bzr
die Frage, ob SMSI-Metalloxide nicht als strukturelle
Promotoren in Eisenfallungskatalysatoren Verwendung fin-
den kdnnten. Erste Versuche zeigten, dafl $MSI-Metalloxide
atlein nicht zu dem gyewunschten [rgebnis fuhrten, sondern
erst in Kombination mit dem Strukturpromotor SiU2. Dies
wird auch aus Tab. 13 ersichtlich, in der die Ergebnisse
einmal nur mit einem SMS1-Mutalloxid als Strukturpromotor
und einmal mit einer Kombination von SMS$1-Metalloxid und
Si02 gegeniibergestellt sind.



Tabelle 13:
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im Kleinstreaktor

Vergleich zweier Xatulysatoren

Katalysator FT 286 FT 281732
Fe/SMSI- Fe/SMSI-Metall~
Metalloxid 0xid/Si02
Druck (bar) 10 10 10 10
Temperatur (9C) 210 235 210 235
Angebotsverhdltnis (Hp/CO) 0,92 0,88 0,73 0,91
(CO+H2)-Umsatz (3 17,2 39,6 18,1 61,6
CHs (g/Nm3) 10,3 16,3 Z,8 11,2
& Cy-Cq-0lefine  (g/Nm3) 1L, 15,9 3.8 12,1
i:CQ-C4-A1kane (g/Nm3) 6,/ 1y, 8 2,7 12,3
C5-Cg-Kohlen- {q/Nm3 17,0 21,1 b,6 17,3
wasserstoffe
Benzin/Diesel {(g/Xm3) 40,/ 23,9 4,1 14,5
Rohwachsselektivitat
bezogen auf (CO+Hp) (%) 13,5 12,0 27,6 19,5




Eisen-Katalysatoren des Typs Il lassen sich auch bei
niedrigeren Temperaturen reduzierun ols entsprechende
Katalysatoren des Typs [. Dies hat zur Folye, daj bei
gleichen Reduktionsbedingungen Katalysatoren des Fe/
SMSI/Si0p Typs durchwey uroBere metallische Uberflachen
aufweisen. Tab. 14 zeiygt eine Geaenuberstellung dieser
beiden Katalysatortypen.

Tabelle 14: Physikalische Kenngroflen in Abhangigkeit vom

Promotor
Katalysator FT-281 Host FT-294 Host |Host Host
Fe/SMsi/ 1114 Fe-stark 1110 111074 | 1110/A
Si0p Fe s alkalis. Fe- Fe- Fe-
ISHS 4 stark {stark |sta~:
S102 alka- {alka- |}alka-
v Iis. [{lis. lis.
Typ I1 11 ' ‘1 I I I
Reduktions- 230 220 200 230 240 220 200 225 240 240
temperatur
(oc)

Reduktions- | 51,8 35,5 33,5| 23,2 | 32,6 31,1 27,6] 21,3] 18.07] 17,2
wert (%)

Chemisorp-~ 10 12 14 24 ]
tion
(m2/g

Fe-Metall)

(V)

12 18 18 9

wmrmrmmd e -

* mit Gaskreislauf



Von den in der Tabelle aufgefiihrten Katalysatoren fallt
besonders der FT-281 auf. Dieser zc¢igt bei Reduktionstem-
peraturen im Bereich von 200 bis 2400C fiir ‘einen Fischer-
Tropsch-Eisenkatalysator duBergewOhnlich hohe Reduktions-
werte, wobei gleichzeitig eine nuch relativ groBe metal-
1ische Oberflache (gemessen iiber CU-Chemisorption) erhal-
ten wurde. Diese Kombination aus hohem Reduktionswert

und relativ grojser metallischer Uherflache wirkt sich,
wie noch gczeigt.wird, positiv tiir eine FT-Wachssynthese
aus.

Die Wirkung der SMSI-Promotoren aul dic Oberfldcheneiqgen-
schaften und auf den Reduktionswert hangt sehr stark von
der Form der Einbringung der SMSl-Metalloxide in den Ka-
talysator ab. Dies ist in Tab. 15 dargestellt. Die dort
aufgefiihrten Katalysatoren haben die gleiche chemische Zu-
sammensetzung, unterschiedlich ist nur die Einbringung des
Promotors. Wiirde man unter diesen drei Herstellungsarten
den geeignetesten Katalysator fur eine FT-Synthese nur

der GroBe der metallischen Oberflache auswidhlen, so miiBte
die nach Methode C hergastellte Katalysatorvariante die
geeigneteste sein. Um einen Verglcich zwischen den drei
Katalysatorvarianten zu ermioylichen, wurden alle drei Va-
rianten unter identischen Syntheschedinqungen im Kleinst-
versuch getestet. Die iLrgebnisse dieses Leistungsvergleiches
sind in Tab. 16 zusammengefafst.



Tabelle 15:
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Physikalische kennzahlen von ver-

schi?den hergestellten Fe-SMSI-

Kataiysatoren

Katalysator FI-276 FT-241 FT-309/1
Herstellungart A 5 C
Reduktionstgmperatur {ocC) 240 240 240
Reduktionsgrad (%) 25,3 51,8 25,3
Mikro-Porenvolumen (mi/g) 0,2 0.17 0,17
BET-Oberfliche (m2/g) 243 120 177
Chemisorptionsoberflache (m2/g 5 10 15

Fe-Metail)
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Tabelle 16: Léistungsvergleich dreier
Eisen-SMSl-Katalysatoren

Katalysator Fr-27 FT-281 FT-309/1
Herstellungsart A B o
Druck (bar) 10 10 10
Temperatur (°C) 225 > 225 " 225

Angebotsverhdltnis
(Ha/C0) ca. 1 ca. 1 ca. 1

Raumgeschwindigkeit (V/Vvh) 200 200 200

&%

(CO+Hp)-Umsatz (%) ' 38,5 47,0 29,0

Rohwachsselektivitat
bezogen auf (CO+Hp) (%) 24,9 26,0 20,0

Wie der Leistunysverygleich Zeiyt, sind bei der Wachsse-
lektivitdt keine groBen Unterschicde festzustellen,
wdhrend beim (CO+Hp)-Umsatz doch sehr deutliche Unter-
schiede auftraten. So zeigte sich iiberraschenderweise,
daB der nach der Methode B hergestellte Katalysator

(FT 281) die besten Ergebnisse in bezug auf Umsatz und
Selektivitat lieferte. Der Katalysator hatte die fiir
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FT-Kontakte umgewghnlich niedrige Anspringtemperatur von
ca. 1900C und zeigte schon bei Temperaturen um 2000C
einen (CO+Hp)-Umsatz von ca. 10 - 15 %. Diese hohe Akti-
vitdt mu5 man wahrscheinlich auf «die Kombination von
hohem Reduktionswert und grofler metallischer Oberflache
2uriickfiihren. Normalerweise zeigten FT-Katalysatoren,
die einen Reduktionswert » 30U 7 autwiesen, eine metalli-
sche Oberfldache, die weit unterhalb von 10 m2/g Fe liegt.
Von den beiden anderen Herstellungsarten fiihrte nur noch
die Methode. A zu quten Katalysaloren, wahrend die nach
Methode C hergestellten Katalysatoren so deutlich da-
gegen abfielen, daB die Entwicklung auf diesem Gebiet
eingestellt wurde.

Um die Leistungsfahigkeit der nach #ethode A und B herge-
stellten Katalysatoren genauerer beurteilen und ver-
gleichen zu konnen, wurde eine qroBere Anzahl dieser
Katalysatofen im Technikumsmafistab hergestellt und in

den GroBreaktoren getestet. Dabei wurden zum Teil Be-
triebszeiten bis zu 2000 h erreicht, in deren Verilauf

die Betriebsparameter systematisch variiert wurden. In
Tab. 17 sind die Ergebnisse der funf leistungsfahigsten

Katalysatoren unter Standard-Synthesebedingungen aufge-
fiihrt.
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Tabelle 17: Produktspektrum von Fe=SMSI-

Katalysatoren

Nr. 1 2 3 4 5
Katalysator FT-276/18 Host Host FT- FT-
1119/A 1119 281/1 300/34‘

Herstellungsmethode A
Reaktionsbedingungen
Druck (bar) 20 20 20 20 20
Temperatur (oc) 225 220 225 225 225
Raumgeschwindigkeit

{V/¥h) 504 433 480 508 496
Angebotsverhdltnis

(Hp/CO0) 1,38 1,56 .1,78 ca. 1 ca. 1
Frisch-/Kreisgas 1:2,5 1:7,5 1:2,5 1:2,5 1:2,5
(CO+Hpz)-Umsatz (%) 35,0 22,5 3,7 46,1 30,0
Ausbeute Benzin/Diesel

(g/Nm3) 23,5 h,b 27,2 26,7 13,8
Ausbeute Wachs  (y/Nm3) 26,7 28,5 32,7 53,5 40,2
Wachsselektivitat (i) 36,2 61,2 40,8 55,9 64,3
Raum~Zeit-Ausbeute
(g Wachs/lgat - h) 13,5 12,56 19,8 27,3 20,5
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Die Katalysatoren 1 - 3 wurden nach der Methode A herge-
stellt. Von diesen zeiyte der csweite Katalysator die mit
Abstand hdchste Selektivitdt. Allerdings war der (CO+Hp)-
Umsatz mit ca. 23 % relativ geriny. Dic beiden anderen
Katalysatoren waren zwar wesentlich aktiver, ihre Wachs-
selektivitdt war aber deutlich schlechter. Wesentlich
bessere Ergebnisse wurden mit den Xatalysatoren 4 und 5,
die nach Methode B hergestellt worden waren, erzielt, und
hier besonders mit dem vierten Katalysator. Dieser Kata-
lysator zeigte gqute Selektivitaten bei hohen Umsdtzen,
wodurch hohe Raum-Zeit-Ausbeuten an Wachs moglich sind.
Raum-Zeit-Ausheuten von 27 g/l Katalysator « h iibertref-
fen den Stand der Technik um ca. 100 Z.
Mit dem Katalsator FT-281 konnte der bisher produktiyste
Fischer-Tropsch-Wachskatalysator entwickelt werden, wes-
halb die weiteren Versuche vor allen Dingen auf diesen
Katalysator ausgerichtet waren.

EinfluB der Betriebsparameter auf die Synthese

Ein fiir eine technische FT-Synthese einsetzbarer Kataly-
sator mufl nicht nur eine hohe Leistung zeigen, sondern
auch sein Zeitstandverhalten muil entsprechend sein. Um
die optimalen Betriebsparameter und das Zeitstandverhal-
ten von Katalysatoren zu crmitteln, wurden die Katalysa-
toren FT-281 und FT=276 jeweils langere 7¢it unter wech-
selnden Bedingungen betrieben. Wehrend dicser Zeit wur-
den die Betriebsparameter systematisch variiert und ihr
Einflup auf die Synthese beslimmt.



5.3.1

Lanazeitversuch mit dem Katalysator FI-251

Der Katalysator FT-281 wurde 2000 h >hne Schwierigkeiten
in einem Technikumsreaktor betrieben. e Betriebspara-
meter wurden wahrend dieser Zeit in folgenden Grenzen

variiert:
Temperatur (°C) 180 - 255
Druck (bar) 10 - 24
Frischgasbelastung (V/Vh) 470 - 610
Kreisgasbelastung (V/Vh) 1680 - 2100
Angebotsverhdltnis (H;/C0) 1,6 - ca. 1

.Nach Beendigung des Versuches wurde unter Linbeziehuny

aller wahrend der 2000 Betriebsstunden erhaltenen Daten
eine Regressionsanalyse durchgefuhrt. Als unabhdngige
Variablen wurden gewahlt:

X1 = Teﬁperatur '(lﬂ oc)

xg2 = Druck . . (In P)

x3 = Frischgasbelastuny {In V/Vh)

x4 = Frisch + Kreisygasbelastuny {In V/Vh)

xg = Angebotsverhaltnis _ (In H»/CO)
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Als abh&@ngige Variable und damit als Zielgrodfen wurden
gewdhlt:

¥1 = (CU+Hp)-Umsat/ (%3

Y2 = #wachsselektivitat (%)

¥3 = Wachsausbeute (g/Nm3)

y5 = Dieselausbeute (g/tm3)

Y5 = Raum-Zeit-~-Ausheute (g Wachs/lgae = h)
Y6 = Verbrauchsverhaltnis

Die allgemeine Regressionsgleichung lautet:
y = e3¢ . p2l o732 . y;yn?3 - &y /ynd4 . 95
Ste ist nur streng im gemessenen Bereich gultig.

Die Rechnung ergab fiir die ZielgroRen (abhangige Variab-
le) die in Tab. 18 avfgefiihrten Hertungesn.
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Tabelle 18:
‘\\ - Druck (bar) | Temp. (OC) |Frischgas- Gesamtgas- Angebotsverh.
<% belastung belastung [(H>/CO)
N 049% {v/vn) (V//vh (H2/1)
”g} /N 23 230 500 1750 1,1
(=) ”*QO‘
BN\, |Effekt Ein- |effekt Ein- |Effekt Ein- |Effekt Ein- | Effekt Ein-
°_‘:3 fiuB- flu- fluf- flud4  fluB-
GrgBe GroRe GroBe GroBe; GroBe
Wachsselek- + 34,361 - 4,83 + 15,69 + 11,0y - 0,51
tivitat (%) E-13 £ 2
Raum-Zeit- , ) ,
Ausbeute + 60,73} - 1,60 - 70,14 + 9,871 - 0,91
(g Wachs/1 E 4
Kat. - h)
Umsatz + 13,971 + 1,23 - 7,17 + 3,38 -~ 0,96
(CO+Hp) (%) 28 1)) k-2
Benzin-Diesel + 24,031 + 1.26 - 24,93 + 17,72} + 1,12
(g/Nm3) ) E-3.
Wachs-Aus-
beute + 434,54 § - 8,5¢ 4 23,21 + 335,99} - 0,88
(g/dm3) £-3
Verbrauchs-
verhdltnis + 1,76} - 2,47 - 0,73 + 5,48] + 1,02
Xg E-4
Lo
+ = anst<igend - = falliend

Definition der tintlubygrofe:

Einflugrope:

Reaktionsvariahle P Koeffizient



- 834 -

Wie aus dieser Aufstellung ersichtlich ist, sind nur der
Druck und die Summe der Gasbelastungen (Frisch- + Kreis-
gas) fir alle ZielgrdBen positiv. Dies. bedeutet, daB so-
wohl durch DruckerhGhung als auch durch die Erhohung der
Summe der Gasbelastungen alle Zielgrofen erhoht werden.

Besonders der Druck hat, wie erwartet und wie aus Tab.
18 ersichtlich ist, einen erheblichen EinfluB auf die

Synthese. Dieses rechnerische Ergebnis wird in Tab. 19
anhand einiger Versuchsergebnisse belegt.

So konnte bei einer Temperatur von 240°0C alleine durch
Druckerh@hung von 10 bar auf 25 bar der (CO+Hp)-Umsatz
fast verdoppelt werden. Die Wachsselektivitdt stieg da-
gegen auf mehr als das doppelte (Tab. 19). In einem
weiteren Versuch wurde der Druck noch weiter bis auf

30 bar gesteigert, wodurch ein maximaler (CO+Hp)-Umsatz
von iiber 60 % schon bei Temperaturen von 2300C erreicht
werden konnte. Die Wachsselektivitat betrug dabei ca.
45 % mit einer Raum-Zeit-Ausbeute an Wachs von fast

28 g/lkate h (Tab. 20). Dies waren die bisher besten Er-
gebnisse, die in bezug auf Umsatz und Selektivitat mit
einem Eisen-Fallungskatalysator erreicht wurden.

Diese Ergebnisse sind nochmal graphisch in Abb. 9 dar-
gestellt.
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Tabelle 19: Produktspektrum in Apbanuiguert

vom Druck

Druck (bar) ' 10,0
Temperatur (OC) 230
Angebotsverhdltnis (Ha/C0) ,;:U
Frischgasbelastung (V/Vh)' 499
Gesamtgasbelastung (V/Vh) 1749
(CO + Hp)-Umsatz (%) 29,5
Benzin/Diesel (g/Nm3) 23,6
Rohwachs (g/tm3)
Rohwachs-Selaktivitat ls .9

bez. auf (CO + Hp) (%)

Rohwachs-Selektivitat in,/
bez. auf CO (%)
Raum-Zeit-Ausbeute 4,9

(g Wachs/1gat = h)

14,9

249

1,0

498

1749

ay,0

IV

Reproduced from
best available copy

1,0
484

1734

11,2

487

1736

53,2

39,4

41,4

37,6

40,4

20,3
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Tabeile 20: Produktspek:irum in Abhangigkeit
vom Druck
Katalysator: FT-231/35

Druck (bar) | 20,1 30 30

Temperatur (OC) Reaktor/Katalys. 220 220 230
Angebotsvgrhéltnis (Hp/cC0) 1,07 1,05 1,05
Frischgasbelastung (V/Vh) _ 498 : 507 471

Gesamtgasbelastung (V/Vh) 1631 1609 1559

(Hp/C0)-Verbrauchsverhdltnis 1,43 1,44 1,32
(CO + Hp)-Umsatz (%) 32,0 41,6 62,5
Aus‘beute. {ohne CHg) (g/Nm3) 62,9 80,3 121,7
Benzin/Diesel (g/Nm3) 13,5 22,1 57,9
Roh-Wachs - (g/Nm3) 38,5 49 .2 57,9
wdgrige Phase (g/Nm3) 63,0 18,5 i15,8

Roh-Wachs-Selektivitdt bez. a.
(CO + H2) (%) 58,5 57.9 45,2

Raum-Zeit-Ausbeute
(g Wachs/1gat « h) 19,4 25,5 27,8

* Errechnete Ausbeute an Kohlenwasserstoffen chne Methan
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Abbildung 9: Abhd@ngigkeit der ZielgrioBen

vom Druck
T = 230°C
Frischgas-V/Vh = 500
2 VIVh = 1700
Angebotsverhaltnis = 1

Wachs (g/Nm3)
(CO + Ha) Umsatz-(%)
Wachs-Selektivitat (%)

Benzin/Diesel (g/Nm3)

Raum-Zeit-Ausbeute
{gWachs/IKat. * h)

[}
10 15 20 25 Druck [bar]

AuBer dem Druck ist nur noch die Summe der Gasbelastun-

.gen positiv fur alle Zielgroben. Uas rkeift, mit stei-

gendem Frisch-Kreisgasverhaltnis erhﬁhén sich alle Ziel-
groBen., Allerdinys ist dieser EinfluB nicht so signifi-
kant wie der des Druckes. Dies wird auch nochmal aus den
Versuchsergebnissen (Tab. ¢1) und der Abb. 10 deutlich.



Tabelie 21:

Druck (bar)

Temperatur (0C)

Angebotsverhiltnis (Ho/CO)
Frischgasbelastung (V/Vh)

Gesamtgasbelastung (V/Vh)

Kontraktion
(CO+H2) -Umsatz
CO0-Umsatz
Hp-Umsatz

CHg

E Cp-Cq-0lefine
¥ C2-C4 -Alkane

C5-Cg-KW
Benzin/Diesel

Rohwachs
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Katalysator FT-281 (H 1489)

Produktspektrum in Abhangigkeit
von Temperatur- und Gasgeschwin-

Rohwachs-Selektivitst

bez. auf (CO+Hjp)

Rohwachs-Selekti
bez. auf CO

Raum-Zeit-Ausbeute
(g Wachs/1gat « h)

digkeit

19,2

225

0,94

508

1750

0,6

(%) 36,1
(%) 43,0
(%) 49,38
(g/nm3) 3,5
(g/Nm3 5,9
(g/Nm3) 2,7
(g/xm3) 6.5
(g9/Nm3) 20,7
(g/Nm3) 53,5
(%) 55,9

vitat

(%) 59,6
27.3

19,2
225
0,96
607
1856
0,667
40,5
37,2
43,9
3,3
5.5
3.2
6,3
17,2
44,8

53,2

57,8

27,3

19,2
230
0,97
601

1866
0,638

44,0

41,3

46,9

3,5
6,1

3,4
6,5

20,0
47,4

51,7

55,0

230
0,99
603

2085
0,629

44,4

40,8

47,9

3,7
6,1

3,5
6,6

20,6
46,4

50,4

54,5

28,1

19,2
235
0,92
606

2099
0,6

40,7

46,2

53,5

4,3
7,3

4,0
7,8

26,2
47,8

46,6

49,7

29,2
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Abbildung 10: Regressionsanalyse:
Abhdngigkeit der ZielgréBen von
der Summe der Gasbelastungen

P = 20 bar
60 - T = 230°C
Frischgas-V/Vh = 500
Angebotsverhiltnis = 1
50 ~ ) " —% (CO + Hp)-Umsatz (%)
= Wachs (g/Nm3)
—x Wachs-Selektivitat (%)
40 -
30 -
_ —x Benzin/Diesel (g/Nm3)
20 - . - " —« Raum-Zeit-Ausbeute
= B : ~ (9Wachs/IKat. - )
t s i V ¢
1700 1800 1900 2000 2100 X V/Vh

AuBer diesen beiden Betriebsparametern hat nur noch die
Frischgasbelastung einen positiven Effekt auf die Wachs-

selektivitdt (Abb. 11), alle anderen Parameter sind fir
die Selektivitdt negativ.
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Einen besonders starken negativen Einfluff auf Wachsselek-
tivitat und Wachsausbeute hat das Hy/CU0-Angebotsverhalt-
nis: mit steigendem Hy/CO-Verhelitnis nehmen beide Grofen
ab (Abb. 12). Dieses rechnerische Ergebnis stimmt mit
Literatur- und eigenen Eryebnissen iliberein., Fir eine FT-
Wazhssynthese sollte daher ein l,/CU-Verhaltnis von £ 1
veriendet werden. Allerdings sind der bLrniedrigung des
Ho/(0-Yerhaltnisses, besonders bei erhohten Synthesetem-
peraturen, Grenzen yesetzt, da pe1 (CO-reicher Fahrweise
die Boudouard-Reaktion bequnstigt wird und e¢s zur Ab-
1agerung von Kohlenstoff auf dewm Katalysator kommt. Bei
diesem Kohlenstoff handelt es sich um eine Modifikation,
die nicht mehr an der FT—Synthesé teilnehmen kann,
gleichzeitig aber katalytisch aktive Zentren besetzt und
damit eine Aktivitats- und Selektivitatsminderung des Ka-
talysators zur Folge hat. Um dies¢ Aktivitatsminderung

zu kompensieren, muf3 die Reaktionstemperatur erhdht wer-
den, was wiederum eine Beschleuniqunygy der Boudouard-Reak-
tion zur Folge hat. Im Endeffekt fuhrt dies dann zur
vollstindigen Blockierung des Katalysator. durch inerten
Kohlenstoft.

Reproduced from
best available copy
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Abbildung 11: Abhingigkeit der Zielgr6Sen von der Frischgasbelastung

60 - , P = 20 bar

T = 230°C
2 V/Vh = 1750
Angebotsverhiltnis = 1
50 {CO + Hy)-Umsatz ' Wachs-Selek. (%)
+
e Wachs {g/Nm3)

40 -
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Abbildung 12: Abhingigkeit der Zielgr8en vom Hy : CO—Angebotsverhiltnis
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In Abb. 13 sind die Abhingigkeiten der ZielgréBer von
der Temperatur dargestellt. Wie zu erwarten ist eine
Temperaturerhdhung besonders positiv fir den (CO+Hp)-
Umsatz und fir die Ausbeute an Benzin und Dieselol.
Gleichzeitig gehen aber Wachsselektivitit und Wachsaus-
beute mit steigender Temperatur drastisch zuriick.

Abbildurg 13: Abhangigkeit der ZielgrsBe
von der Temperatur

P = 20 bar
Frischgas-V/Vh = 500
2 VIVh = 1750
Angebotsverhiltnis = 1
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Wachs (g/Nm3)

Wachs-Selektivitit (%)

x Raum-Zeit-Ausbeute
(sWachs/IKa. - h)

T T
190 200 210 220 230 240 250 Temp. [°C]



Nach ca. 2000 Betriebsstunden wurde der Versuch beendet.
Um den Katalysator fiir eine Untersuchunyg su erhalten,
wurde er nach dem Ende des SynthvSehetriebcs var dem Aus-
bau aus dem Reaktor mit groBeren Mengen Dieseldi gespilt,
um ihn moglichst weitgehend von Hachs zu befreien. An-
schlieBend wurde unter Stickstoff ausgebaut. Der Kataly-
sator war vom optischen Lindruck qgut erhalten. Es war
kaum eine Desintegration der Tabletten festzustellen.
Die analytische Untersuchungsergebnisse (Tab. 22) zeig-
ten, daB der Reduktionswert gegenuber dem frisch redu-
Zierten Katalysator stark angestiegen war. Der Anteil
des Eisen(IIl), der urspringlich ca. 7 % betrug, war
vollstdndig verschwunden. Es findet also wdhrend der
Synthese, was auch aus der Literatur bekannt ist, eine
Nachreduktion des Katalysators statt. Auch die physika-
lischen Daten wie BET- und Metalloberflache unteriiegen
einer starken Veranderung wahrend der Synthese. Wéhrend
die BET-Obertlache sich erheblich vergrolliert, ist die
metallische Uberflache drastisch yeschrumpft. Der
letztere Eftekt durfte dut die Zusammensinterung von
Eisenkristalliten und dJdie Bedeckuny der metallischen
Oberflache mit inertem Kohlenstott zurtickzufiihren sein.
Diese Verdnderungen der physikalisch-chemischen Eigen-
schaften des Katalysators dirften auch der Grund fiir

die nachlassende Aktivitat des Katalysators im Laufe

der Synthese scin, Diese nachluscende Aktivitdt mull
durch Erhghung der Synthesetemperatur kompensiert wer-
den, was mit dazu fuhrt, dafl das Produktspetrtrum der
FT~-Synthese im Laufe der Zeit eincer Verdnderung unter-
liegt.

Reproduced from
best available copy
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Tabelle 22: Gegeniiberstellung des frischen

bzw. ausgebauten Katalysators

Reaktor:

Katalysatorbezeichnung:

Versuchs-=Nr. :

Laufzeit ¢(h)

Aussehen

Red. ~Werte

Eisen (0) (%)
Eisen (11) (%)
Eisen (III) (%)

L Eisen (Gew.-%)
Schwefel (Gew. =%)
Kohlenstoff (Gew.-%)

physikalische Daten

Pgoren~Yolumen

BET-Oberfldche

Mikro-Porenvol.

Chemisorptian

(ml/g)
(m2/g)
(ml/g)
(m2/g

Fe-Metall)

C 3111
F1-281/1

H 1489

frischer
Katalysator

4 am Tabl,

33,5
59,2

7,3
59,0

ausgebauter

Katalysater

{nach Spiilung)
2073

sehr gut er-
halten

53,6
46,4

47,4

19,0

390,0
0,16



5.3.2 Langzeitversuch mit dem Katalysator t1-27G

In einem weiteren Langzeitversuch wurdurder Eisen-Titan-~
oxid-Katalysator FT7-276 2100 h ohne qroBere Schwierig-
keiten betrieben, wobei eine maximale Synthesetemperatur
von 2500C erreicht wurde. Die weiteren Betriebsparameter
wurden in folgenden Grenzen variiert:

Druck (bar) 10 - 25
Frischgasbelastung (V/Vh) 250 - 510
Kreisgasbelastung (V/Vh) 1500 -~ 2200

Angebotsverhdltnis (Hp/CQ) 1 - 1,5

Die Ausbeute- und Umsatzdaten lassen sich wie folgt zu-
sammenfassen:

Der maximale (CO+H2)-Umsatz von 53 % wurde bei 2400C,
einem Uruck von 25 bar, eine trischyasbelastung von ca.
500 V/Vh und einem Angebotsverhaltnis von | erreicht. Die
Ausbeute an Rohwachs betruy daben 41;0 N3 = 20,3 g pro

Tkat * h. Dies entspricht einer Hichsselektivitdt von
38 z.

Die maximale Rohwachsausbeute von ca. b5 g/Hmd T 14 g
pro lxazt h mit einer delektivitat von ca. 58 % ergab
sich bei einer Temperatur von 22060C, vinem Ketriebsdruck
von 19,5 bar, einem Frischyas-Einsatz von 24%1 V/Vh und
einem Angebotsverhdlitnis Hy/CO von 0,98,

Anhand der wahrend der genannten Betriebsdaver ermittel-
‘ten Daten wurde, wie untoer %.3.2 beschrieben, eine Re-
gressionsandlyse durchgefuhrt. Ls wvrygaben sich die
cleichen Vorzeichen fur die Zielyroiden wie tir den Ka-
talysator FT-281. Wiederum sind nur Druck und die Summe
der Gasbelastungen positiv tur alle ZielgropPen.

Reproduced from
best available copy
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Tab. 23 zeigt das Produktspektrum in Abhingigkeit vom
Druck und der Temperatur. Man erkennt deutiich den star-
ken EinfluB des Druckes auf Umsatz, Wachsselektivitidt
und damit auch auf Wachsausbeute und Raum-Zeit-Ausbeute.

Tabelle 23:

Druck (bar)

Temperatur (OC

Angebotsverhdltnis

Frischgasbelastung

Gesamtgasbelastung

Kontraktion

(CO + Hy)-Umsatz

CO-Umsatz
Hz;Umsatz

.CH4

& C2-C4-01efine

& C2-C4-Alkane

C5-Cg-Kohlenwasserstoffe (g/Nm3)

Benzin/Diesel

Rohwachs

.Katalysator FT-276/29

Produktspektrum in Abhdngigkeit
von Temperatur und Druck

Rohwachs-Selektivitat

bez. auf (CO+Hp)}

Rohwachs-Selektivitit bez. auf y (

Raum—iéit-ﬂukpgyte_jg Wachs/lgay » h)

19,6 14,9 19,5 25,0
280 230 240 240
(H2/C0) 1,0 1,6 1,0 1,0
(V/Vh) 499 498 484 487
(v/vn) 174y 1748 1734 1736
0,77 0,69 0,63 0,55
() 29,5 40,0 44,5 53,2
(%) 29.8 40,2 42,4 48,9
(%) 29,2 39,8 46,6 57,4
(g/Nm3) 4,3 5,9 5,9 5,9
(g/Nm3) 6,0 10,4 12,1 13,0
(g/Nm3) 5,6 4,4 5,0 5,6
10,2 11,1 11,3 10,0
(g/Nm3) 23,6 30,9 - 33,3 39,4
(g/Nm3) 9,7 16,0 22,9 41,6
(%) 15.8 19,2 24,9 37,6
2) 15,7 19,0 25,9 40,8
3,9 5,0 ll,é;_ 20,3
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Wertet man die aus den Rechaungen erhsltenen Daten, so
sollte eine FT-Wachssynthese unter folgenden Gesichts~
punkten betrieben werden:

Temperatur: so niedrig wie moglich
' - 200 bis 2509¢C

Druck: so hoch wie moglich - technisch
und wirtschaftlich interessant
sollite der Bereich zwischen 30
bis 40 bar sein. Fir einen wirt-
schaftlichen Betrieb dirfte der
Synthesegasdruck, wie er nach VYer~
gasung und Gasreinigunyg ansteht,
ausschlaggebend sein.

H2:C0-Angebots-
Verhdltnis: mindestens 1 : |, entscheidend

wird hier sein, wie das Gas aus

der Vergasunyg anfallt.

EinfluB der Reaktionsparameter auf die analy-
tischen Kennzahlen der Reaktionsprodukte

Um den Einflup der Betriebsparameter auf die analytischen
Kennzahlen der organischen Phase (Benzin/Diesel) und auf
die Wachsphase qualitativ und quantitativ zu erfassen,
wurden wihrend des Langzeitversuches mit dem kéta1y§a~
tor FT-281 (beschrieben unter 5.3.1) iiber die gesamte
Betriebszeit laufend Proben der org. und der Wachsphase
gezogen und die analytischen Daten wurden dann einer Re-
gressionsanalyse unterworfen. Das Ergebnis ist in Tab. 24
zusammengefafit.
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EinfluB der Reduktionsparasm-ter auf die analytischen
Kennzahlen der org. und der Wachsphase

Einflullgroge

- Reaktionsvariable T Koeffizient

yziel = €= p31 o192 L wun®3 . Evsvn?s L 535

Druck (bar) |[Temp. (OC) krischgas- Gesamtgas- Angebotsverh.

% ‘15 : elasiung belastung (Hp/CO)

ee, (v/vh) (v/vh)

R
% \% % 23 230 500 1750 1,1

-©

: &

B\ [effext Ein- JEffekt Ein-| Effekt Ein- |Effekt Ein- |Effekt Ein-
©. fluB-|- fluB- fluB- fluB- fluB-
= GroBe GroBe GroBe GroBe GroBe

Benzin- + 1,44 + 8,77 - 0,25 + 5,30 + 1,15
|Diesel E 10
(%2 v. C34)
JZ + 1,87 + 5,73 - 0,24 + 2,02 - 0,96
E 7
coz + 3,73 - 3,1 - 1,23 + 6,99 - 0,93
E-9 E-4 ES
OHZ + 4,371 - 2,19 - 8,85 | + 3,91 - 0,77
. E-8 E-3 E2
NZ + 20.48 - 1,78 - 0,841 + 4,68 - 0,89
E-17
vZ + 17,78 - 7,97 + 9,49 - 1,14 - 0,8¢
E-15 E-3
+ = ansteigend - = fallend
.JZ_ = Jodzahl
coz = ‘Carbonyl2zahl
QHZ = Alkoholzahil
NZ = Neutralisationszahl
vZ = Verseifungszahl
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Wie die Aufstellung zeigt, ist nur der Druck fiir alle
ZielgroBen positiv, das heift, daB mit steigendem Druck
der Anteil der Olefine (Anstieg der Jodzahl) und der
saverstoffhaltigen Verbindungen in den Reaktionsproduk-
ten zunimmt (Abb. 14).

Abbildung 14: Abhdngigkeiten der ZielgroBen

vom Druck
T = 2309C
Frischgas-V/Vh = 500
S V/Vh = 1750 ([ Kot

o0 ' 4.2

70 1

60 -
— OH.Z.

50 -

40 a—

30 ~ . ' % Benzin/Diesel

v.Cqt
20 7 - vz
0.2,
pu I e - e .

} i ] L4 : i L} L{ L] [ 3

15 16 17 18 19 20 21 22 22 24 25 [ba]
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Ebenfalls positiv fiir alle ZielgroBen bis auvt die Bil-
dung von:Estern ist die Summe der Gasbelastungen
{Abb. 15).

Abbildung 15: Abhdngigkeiten der ZielgriBen
von der Summe der Gasbelastung

P = 20 bar
T = 230°C
a0 4 Frischgas V/Vh = 500 . [ Ko7t
Hy/CO = 1
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©ow.Cpt
20"
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10 - e S —————n _Nz_
- - vz,
T.- [P [ K R ) - . 1] . LA
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fast Tur olle 7ielgricen negativ sial die Frisikhaasta-
Tastuugen (Abb. lo) uny das Angebotsverhaltnis ‘AbbL. L7},
Yz, neisc, ait Lrhchunyg dieser beiden Prozeisvarizblen
f.lit der Anteil der Jlefine und sauarsioffhaltiger Ver-
bindungen 11 der 3enzia/Diesel-Fraktion und in der UWachs-
pnase. Ar1tardings i1st ser EinflubB der dziden Veriadblen
nicnc senr ausgepract.

Einen sehr ausgeprdaten FiafluR auf Jie Zielgrofe hat,
wie zu arwarten war, die Temperatur. So erhoht sick mit
steigender Temperatur der Anteil der ungesittigten Ver-
bindungen sehr stark. wihrend der Anteil der sauverstoff-
haltiger Verbindungen zrhediich zutickgeht (Abb. 13).

Aobilduu; 16: snningigkeiten der lielqrifen
von Jder Frischgasbalasiuay

P = 20 bor
T = 2309C
SVI/Vh = 1750 (" koSt
Ho/CO = 1
JZ.
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- V.
‘NZ

-~

T —¥ ) 3 T 7 T T T T

[-._l_:‘j. ’ [
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_ Abbildung 18: Abhingigkeit der ZielgriBen von der Temperatur
110 P 20bar
b Frischgas-V/Vh = 500
ZVIVh = 1750 [ komst 1z
100 Ho/CO = 1
m-
80-
- 70-
L g~
07 ~
@-. % Benzin/Diesel v.Cy*
) OoHZ.
30
~
20~ =~
i \ wz
10 p V.Z
NZ
190 200 210 220 230 240 250 foc)



. LR

2usarmenfassend l1aBt sich sagen, da;i uner die Prozel-
variablen also nicht nur Groflen wie Ausbeute und Selei-
tivitdt im gewissen Rahmen gesteuvert werden konnen, son-
dern auch die Zusammensetzung der angestrel:iten Produdkite
wie Wachs und Benzin/Diesel beeintluist werden kgnnen.
Strebt man z.B. einen hohen Antei: an Oletinen in der
‘Benzin/Diesel-Fraktion ¢n, so.=u{s man bei moglichst
hohem Druck und Temperatur, einer hohen Gesamtgasdela-
stung und einem moglichst niedrigen iy : CO-Angebots-
verhdltnis arbeiten.

5.4 Zuspeisungygsversuche

5.4.1 Zuspeisung vun Methanol

J.B. Bensinger und R.J. Hadix30) tanden, da's Methano!l

und Ethanol an Eisenoberflachen unter Abspaltung des
Hydroxylwasserstoffes stahile “Alroxy Interwmediates”
bilTden. Diese haben bei Temperaturen iiber 4G3 K drei
Moglichkeiten, abzureagieren: 4) vollstandiger Zerfall
zu CO und Wasserstoff, b) Rehyarierung zum Alkohol ung
¢) Spaltung der C-C- oder C-0-Binduany unter gleichzei-
tiger Hydrrernng des KohIenwasserstofffragmentes. Alle
drei Reaktionen scheinen gleichzeitig nach einer Reak-
tion 1. Ordnung abzulaufen., Sekundare und tertidre Al-
kohole bilden nach dieser Untersuchung keine stabilen
Alkoxy-Verbindungen. Diese Ergebnisse stimmen @it
friheren Untersuchungen von Kummer und Emmett37,38) iber-
ein, die den tinbau von radigaktiv markiertem Ethylal-
kohol in Kohlenwasserstoffketten bei der FT-Synthese beob-
achteten. Nach neueren Erkenantnissen muf man, im Gegen-
satz zu den SchiuBfolgerungen, die Kusmer und Emmett aus
ihren Versuchen zogen, annehmen, dapB nicht die Alkoxy-
Verbindung als Kettenstarter der FT-Synthese anzusehen
‘i;t, sondern die aus dem Aikoxy-lntermediatg_dhrcb"Spal-
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tung der C-0-Bindung und Hydrierung entstehende ~CHo~
Spezies der Ausgangspunkt der Fl-Synthese ist. So fanden
Pettit und Brady3?) bei der gemeinsamen Umsetzung von

Hy und CH2N2 an Co, Fe oder Ru ein typisches Fischer-
Tropsch-Spektrum an Kohlenwasserstoffen (1 - 18 Kohlen-
stoffatome und hoher, je nach Temperatur). CH2K2 alleine
reagiert an diesen Metallen nur zu Ethylen und Nz. An-
hand dieser Ergebnisse postulieren Pettit und Brady den
folgenden Mechanismus fiir die FT-Synthese:

H CH2 CHz - CH3 CH2 CH3 == CH>2
A A A

etc.

Danach wird die eigentliche Polymerisation der -CHz-
Gruppen durch eine Spaltung einer Metallhydridbindung
eingeleitet. Ist kein Metallhydrid vorhanden, so dimeri-

sieren zwei -CHz-Gruppen nur zu Ethylen, welches dann
desorbiert wird.

Ausgehend von der £rwagung, daB Methanol an Fe-Katalysa-
toren als Quelle fir -CHy-Gruppen dienen kann, wurde
beim Katalysator Host 1110 A im Reaktor C 3111 Hqthanol
wahrend der Synthese zugespeist. In den erstenm 24 -h der
Zuspeisung stieg die Wachsausbeute um 100 % an, dann
" fiel sie im Laufe von 48 h wieder auf den urspriinglichen
Wert ab. Die érhﬁhung der Wachsausbeute in den ersten
24 h dirfte auf die Auswaschung von vorgebildetem Wachs
aus dem Katalysator zdgyckzufﬁhren sein. Die weitere
Reaktion zeigte ndmlich, daB Methanol bei diesen Reak-
fionstenperaturen_keinen merklichen EinfluBf auf Umsatz
oder Ausbeute hat.

Ein weiterer Versuch bei hdheren Synthesetemperaturen er-
' brachte ebenfalls keinen positiven Einflufl der Methanol-

" -'zuspeisung auf die Wachsausbeute, so daB keine weiteren

Versuche durchgefihrt wurdea.
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5.4.2 Zuspeisung von arteigenem Syntheseprodukt
(Rieselfilm-Fahrweise)

Aus alten Versuchen ist eine Fahrweise unter dem Namen
"Extraktive Fahrweise” bekannt. Bei dieser Fahrweise wur-
de, wenn die lLeistung des Katalysators nach einer ge-
wissen Betriebszeit nachzulassen begann, der Katalysa-
tor mit einer groBen Menge einer Diesel fraktion gespiilt.
Wahrend dieser kurzzeitigen Spilung wurde die Synthese-
gaszufuhr abgestellt. Der Sinn dieser Spilung war es,

den Katalysator vom Wachs zu befreien und damit die ur-
spriingliche Aktivitat wiederherzustellen. Rach der Spii-
Tung tritt kurzzeitig sogar eine Erhchung der Aktivitidt
tiber das urspriingliche MaB hinaus ein, die dann aber
wieder auf den normalen Wert zurickgeht, wenn sich die
Katalysatorporen mit hochsiedenden Kohlenwasserstoffen
gefiillt haben. Es stellt sich nun die Frage, welche Aus-
wirkung eine Zuspeisung von arteigenem Fliissigprodukt
(Benzin/Diesel) bei gleichzeitiger Zufuhr von Synthesegas
auf den Verlauf der Synthese haben wirdea. Diese Fahrwei-
se konnte man als Rieselfilm-Fahrweise bezeichnen. Es

war zu erwarten, daf durch die Zuspeisung zwei Effekte
kombiniert werden konnen, die sich sowohl positiv auf die
Aktivitdt als auch auf die Selektivitdat auswirken sollten.
Dieses ist zum ersten die -laufende Spilung des Katalysators
mit fliissigem Produkt, welche zu einer Aktivitssteigerung
fithren scllte, und zum zweiten sollten die in der fliissigen
Phase vorhandenen reaktiven Kohlenwasserstoffe als Aus~
gangsverbindungen fiir den weiteren Kettenaufbau dienen.
Dies wiederum sollte zu einer Verschiebung des Produkt-~
spektrums zu langerkettigen Kohlenwasserstoffen fiihren.



- 106 -

o

Fiir einen ersten orientierenden Versuch wurde ein stark
alkalisierter Eisenkatalysator verwendet. Die Zuspeisung
wurde bei einer Synthesetemperatur von 2100C begonnen,
die dann kontinuierlich gesteigert wurde. Bis zu einer
Synthesetemperatur von 22590(C star nur ein leichter Riick-
gang des (CO+Hp)-Umsatzes zu Beobachien. EFine Verdnde-
rung des Produktspektrums trat nicht eia. Erst ab 2300C
Synthesetemperatur trat eine merkliche Verdnderung des
Produktspektrums ein. Wurde ohne Zuspeisung ein (CO+Hy)-
Umsatz von ca. 30 % mit einer Wachsselektivitdt von 52 %
erreicht, so stieg mit Zuspeisunyg die Wachsselektivitdt
auf 61 %, gleichzeitig ging der (CO+Hp)-Umsatz aber leicht
auf 27 % zuriick (Tab. 25).

Der gleiche Yersuch wurde bei 2500C wiederholt. Bei die-
ser Temperatur war der Anstieg der Wachsselektivitat bei
Zuspeisung nicht so ausgeprigt, wdhrend der Umsatz aber
fast konstant blieb, so dap trotzdem noch eine Steige-
rung der Raum-Zeit-Ausbeute zu verzeichnen war.

In Tab. 25 sind zusdatzlich noch die Syntheseergebnisse
mit einem weiteren stark alkalisierten Katalysator auf-
gefiihrt. Wie man sieht, war bei diesem Katalysator die
Steigerung der Rohwachsselektivitit nur sehr gering.
Allerdings stieg hier, im Gegensatz zum vorher beschrie-
benen Versuch, der (CO+Hp)-Umsatz bei Zuspeisung leicht
an, so daB auch bei diesem Yersuch noch eine Steigerung
der Raum-Zeit-Ausbeute erzielt wurde.
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Tabelle 25: Vergleich der Syatheseergebaisse bei
Standard- und Rieselfilm-Fahrweise
an zwei stark alkalisierten Eisen-

katalysatoren

Katalysator Host 1110 Host 1110

A/H 1476 A/27 H 1475
Temperatur (0C) 230 230 250 250 * | 230 230
(CO + Hp)-Umsatz (%) 29,9 27,2. 43,6 43,2 24,9 27,7
Diesel/Benzin (g/Nm3) 14,2 27,4 21,2 35,5 6,8 22,2
Rohwachs (g/Nm3) 32,6 34,6 41,1 43,2 30,7 34,6
Rohwachs-Selekt. (%) 52,4 61,1 45,8 52,1 59,8 60,2
Raum-Zeit-Ausbeute
(g Wwachs/Igat = h) @6,7 18,1 21,84 22,4 15,6 17,4

. Rieselfilm-Fahrweise
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In einem weiteren Versuch wurde wihrend der Synthese das
Flussigprodukt zugespeist, welches bei der Fahrweise mit
Zuspeisung von arteigenem Primdrprodukt erhalten wurde.
Dies Produkt wird als arteigenes Sekundarprodukt bezeich-
net. Die Ergebnisse der Versuche sind in Tab. 26 zu-
sammengefalBt. ' )

- Tabelle 26: Zuspeisungsversuche (Rieselfilm-Fahr-
; weise) mit arteigenem Primir- und

Sekundd@rprodukt
(CO+H2)- Rohwachs Hachsselektivitat Raum-Zeit- Benzin-
Umsatz Ausbeute Diesel

(z) . (g/Km3) {2) {g/1kat - h) (g/8m3)

L

ST e
-3

Standard-Fahrweise (oﬁne Zuspeisung)

26 23,5 ca. 44 13,2 15,0

Zuspeisung von Primarprodukt

23 ' 49,9 ca. 90 26,7 34,3

Zuspeisung von Sekundarprodukt

21 29,9 ca. 68 16,1 ; 51,8
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hie aus diesen Versuchen deutlich zu erkennen ist, nimmt
die Wachsselektivitdt bei der Zuspeisung von Sekunddrpro-
dukt deutlich gegeniiber der Fahrweise mit Primirprodukt
ab. Sie ist aber immer noch wesent’ich hoher als ohne
Zuspeisung. Fiir eine kontinuierliche Zuspeisung bei

einer technischen Synthese'wﬁrde dies bedeuten, daB nach
einer zundchst hohen Zuwachsrate an Wachs diese kontinuier-
lich abnimmt bis zu einem Gleichgeuichtszustand, der aber -
hoher als bei einer Fahrweise ohne Zuspeisung liegen
diirfte. Wo dieser Gleichgewichtszustand liegt, konnte

in diesen Versuchen noch nicht geklart werden.
Zusammenfassend 14Bt sich sagen, daB

- durch Zuspeisung von arteigenem Flissig-
produkt zur FT-Synthese das Produktspek-
trum zZu ladngerkettiygen Kohlenwasser-
stoffen verschoben wird;

- die Zuspeisung erst bei Temperaturen von
2309C wirksam sind;

- die Zuspeisung von Primarprodukt die Wachs-
ausbeute starker erhoht als die Zuspei-
sung von Sekunddrprodukt.
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5.4;2-1'ﬂechanismusvbrschlﬁge

-

Fir 'die Erhdhung der Wachsselektivitdt bzw. der Wachs-
ausbeute durch stpeisung von arteigenem Fliissigprodukt
konnen nur zwei Verbindungsklassen verantwortlich sein.
Dies sind zum einen die 0lefine und zum anderen die
sauverstoffhaltigen Verbindungen wie Alkohole, Aldehyde
und Ketone. Bei den Olefinen sind besonders died -0Ole-
fine zur Teilnahme an der FT-Synthese befahigt. Aus

der Literatur40-42) yng eigenen Arbeitend3) jst bekanat,
daB die wahrend der FT-Synthese zugespeisten Olefine ver-
braucht werden, wodurch sich das Produktspektrum zu
ldngerkettigen Kohlenwasserstoffen verschiebt. Diese
Ergebnisse wurden alle .ings mit kurzkettigen Olefinen
wie Ethylen und Propylen erzielt. Die jetzigen Ergeb-
nisse deuten darauf hin, daB auch langkettigere Olefine
in die Synthese eingebaut werden konnen.

Den Mechdnismus dieser Einbaureaktion kinnte man wie
folgt beschreiben:

R
: uo
M2 o ¢ H,
RCH=CHp + M ——3 CH ~————3 C~vQ —2—?RCH2CHpCHO
(a) a (v) "' I}; (c) .

(d)

-0
v
N

CHZ R

'H cO 1

M2 e CH2 4y,
“CH (e) CHy

y | . ]

C~90 CH

1 1 $

M M M
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Der erste Schritt ist ‘die Readsorption des Olefins an

einem reaktiven Metallzentrum unter anschlieBender Aus-
bildung einer Metall-Kohlenstoffbindung.. Darauf erfoilgt,
wie bei der Oxosynthese der Einschub eines CO-Molekiils

in diese Metall-Kohlenstoffbindung. Dieser Obergangskomplex
kann dann entweder unter Hydrierung und Bindungsspaltung

in den Aldehyd iibergehen (Weg c) oder aber unter Hydrierung
und Erhalt der Metall-Kohlenstoffbindung in eine reaktive
Spezies tibergehen, die durch CO-Einschubreaktionen Zum
weiteren Kettenaufbau beitrdgt (Weg d + e).

Von den sauerstoffhaltigen Verbindungen diirften vor allen
Dingen die primdren Alkohole zum Kettenaufbau beitragen.
'So fanden Vielstich und Kitzelmann44), daB Ethanol an
Eisen-Kobalt-Katalysatoren im ersten Schritt zu Acetal-
dehyd dehydriert wird. Erst wenn Acetaldehyd gebildet
ist, kann offenbar eine Weiterreaktion unter Uffnung von
Kohlenstoff- oder Kohlenstoff-Sauerstoff-Bindungen ein-
setzen. Die Bildung von Kohlenwasserstoffen und CO konnte
dann wie folgt ablaufen:

H
3

CpHgOH + 2 Fee——3CH3 - C - (2 + 2 Had
1
Fe Fe

CH3 /’HZC z CHy? + Fe(U)ad
- Fe _ CHg+Fe(C0)aq
Fe Fe Fe(H)aq + Fe-ca3+Fe(coJad\

H -

alYw
Ll =]

Ry 5 Fel(C0)aq

3J
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Das‘in der Synthese gebildeté @Iéfin {(im Beispiel Ethy-
len)~kann dann zam weiteren Aufbau der Kohlenwasserstoff-
ketten-dienen. Diese Ergeﬁﬁfssé stimmen mit frilheren Un-
tersuchungen von Kummer und Emmett46) iberein, die den
Einbau von:radioaktiv markiertem Ethylalkohol in Kohlen-
wasserstoffketten bei der FT-Synthese beobachteten. Alde-
‘hyde -und Ketone diirften nach einem dhnlichen Mechanismus
wie Alkohole in der FT-Synthese reagieren. Ober das Ver-
halten von. Carbonsduren in der FT-Synthese gibt es in

der Literatur keine direkten Hinweise. i
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Aufarbeitung und Beurteilung der FT-Wachse

A

Bei der Synthese in der FT-Technikumsanliage fdllt das
Rohwachs in dem sogenannten HeiBabscheider'an, aus dem
es alle 24 Stunden abgelassen wurde. Die Farbe des Roh-
wachses schwankte je nach Katalysator, Temperatur und
Synthesebedingungen zwischen schneeweiB und grau-griin.

Zur Beurteilung der Wachse wurde ein standardisiertes
Aufarbeitungsverfahren mit der zugehtrigen Analytik aus-
gearbeitet.

Das Rohwachs aus der FT-Synthese wird zuerst einer Va-
kuumdestillation bei 1 Torr unterworfen, bei der alle
Produkte mit einem Siedepunkt € 2600C abdestilliert -
werden. Als Rilckstand erhdit mén das Hartwachs. Der An-
teil des Hartwachses am Rohwachs betrdgt bei konventio-
neller Fahrweise (ohne Produktrickfiihrung) zwischen

85 ~ 95 ¥%. Bei der Arbeitsweise mit Produktriickfihrung
fdallt der Anteil des Hartwachses am Rohwachs, je nach der
Menge des zurﬁckgefﬁhrten Produktes, bis auf 60 - 65 %.
Nach der Trennung in Hart- und Heichwachs werden beide
Wachstypen zur Entfernung aller ungesdttigten Verbin-
dungen an einem Nickelkatalysator bei 2509C und 80 bar
hydriert. AnschlieBend erfolgt - wie beim Rohwachs -

die Bestimmung der analytischen Kennzahien. Alle bisher
erhaltenen Weich~- und Hartwachse entsprachen oder iiber-
trafen handelsiibliche Wachse. In den Tab. 27 und 28 sind
beispielhaft die anzlytischen Daten sowohl des Hart- als
auch des Weichwachses aufgefiihrt.
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Tabelle 27:- Aufarﬁeitung des Rohwachses
Kennzahlen des Hartwachses

Rohwachs’

Vakuumdestillation bei 1 Torr Vers.
Temperatur (©C) Kobf Sumpf
1. Fraktion 160 210
2. Fraktion 210 262
3. Fraktion . Y 262

und

-Nl”.

[}

Ga 85

Gew. ~%

AnschlieBende Hydrierung der Hartwachsfraktion an Nickel-
‘katalysator 55/5 TS bei 2500C, 80 bar, Zeit 1 172 Std..

Kennzahlen des Hartwachses

unhydriert

.-Schmelzpunkt (o¢) 105 - 112

FlieBpunkt (ec) ' 114,5
Tropfpunkt (oc) ~ 115,0
Erstarrungspunkt (©C) 1102,0
Penetrationszahl 0,25
‘Dichte (g/cm3) 0,965
Molekulargewicht (g/mol) 750
NZ 0,1
vZ 3,2
JZ 6,2
coz 0,3
OHZ 10,5

Farbzahl (Hazen) > 200

hydriert

106 ~ 112,5

114,5
115,0
101,5

0,25
0,954
720

0,2
0,5
0,3
0,1
1,7
20
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Tabelle 28: Kennzahlen des Weichwachsces

. (hydriert)

Hazen—Farbéah]
FlieBpunkt
Tropfpunkt
Schmelzpunkt (Steig-)
] Erstarrunéspunkt
Penetrationszahl
Dichte

Jod-Zahl
Neutralisations-Zahl
Verseifungs-Zahl
Hydroxyl-Zahl
Carboxyl-Zahl

Wasser-Gehalt (KF)

{(oc)

(oc)

(oc)

(ec)

4 Su/3

JZ

NZ

vZ

et

20

36

37

42-43

39

> 300

0,773

0,6

0,03

2.4

_ca. 2

0,02
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Das hydrierte Weichwachs wurde gaschromatographisch auf-
gespalten und ergab die in Tab. 29 aufgefuhrten prozen-

tualen Verteilungen der einzelnen Kohlenwasserstoffe. Wie
die Analyse zeigt, liegt der Schwerpunkt der Produktver-
teilung bei Cj9-C32. Auch die Hartwachse wurden gaschro-
matographisch untersucht. Hier beginnt das gurchschnitt-
Tiche Hartwachs bei Cjg und geht weiter iber Cgg hinaus.

Beide Wachstypen sind nach der Hydrierunq direkt geeignet
fur eine Konfektionierung.
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" Tabelle 29: GC-Analyse eines Weichwachses

<Ci2 = 0,1 2
Ci2 = 0,1 2
Ci3 = 0,3 1%
Ci14 = 0,6 %
Cis = 1,3 ¢
Cise = 3,1 %
Ciz = 6,3 %
Cig = 9,8 %
Cig = 12,2 %2
Cog = 12,8 %
Coy = 12,1 3
C22 = 10,7 %
Co3 = 8,8 &
Carz = 6,7 i
Czg = 4,8 %
Cre = 3,3 4
C27 = 2,3 :
C28 = 1,6 %
C29 = 1,1 %
C3g = 0,8 2
Ciy = 0,5 %
C32 = 0,3 3
€3z = 0,2 4
C3g = 0,1 %
Ci3s = ¢0,1 3
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Zusammenfassung

Das Ziel des Forschungsvorhabens war es, das Produktspek-
trum der Fischér—Tropsch-Synthese so weit wie moglich zu
langketfigen Kohlenwasserstoffen zu verschieben und da-
bei die Bildung von gasformigen und fliissigen Kohlen-
wasserstoffen soweit wie moglich zu urterdriicken.

Die hier vorgestellted Ergebnisse zeigen, daB es moglich
ist, durch Entwicklung spezieller Katalysatoren und ent-
sprechender Verfahrensbedingungen das Produktspektrum
der FT-Synthese so zu beeinflussen, dafl weitgéhend lang-
kettige Kohlenwasserstoffe entstehen. Dabei liegt die
Hauptschwierigkeit nicht allein in der Auswahl geniigend
selektiver Katalysatoren, sondern in der Lntwicklung von
aktiven Katalysatoren, die glevichzeitig auch noch hoch
selektiv sind. Nur so kgnnen bei einer technischen Syn-
these hohe Raum-Zeit-Ausbeuten an Wachs erhalten werden.
Mit der Entwicklung der beiden Katalysatortypem - stark

alkalisierte Eisenkatalysatoren und Eisen-SMSI-Katalysa-
toren - ist dieses Ziel weitgehend erreicht worden.

Beide Katalysatortypen habend -Werte um 0,9 bei gleich-
zeitig ausreichender Aktivitat, so daB Raum-Zeit-Aus~-
beuten von 20 ~ 29 g Wachs pro lgat - h erreicht wurden.
Dies ist ein deutlicher Fortschritt gegeniiber dem Stand
der Technik.

Eine weitere deutliche Steigeruny der Wachsausbeute ist

bei der Arbeitsweise mit Zuspeisung von arteigenem Fliis-
sigprodukt (Rieselfilm) erreicht worden. Hier steht je-

doch die Entwicklung noch am Anfang, und es miissen noch

verschiedene Fragen, die mit dieser neuen Reaktionsfiih-

rung zusammenhdangen, geklirt werden.
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Yereinfachte Kennzahlen- und Ausbeute-
berechnungen bei der FT-Synthese

Zur Vereinheitlichung der Angaben uber Umsatz, Ausbeute
und andere wichtige Kennzahlen von FT-Syntheseversuchen
werden die Definitionen solcher Kenndaten zusammenge-

stellt. Die friiher iibiiche Bezeichnungsweise wurde bei-~

behalten, vor allem um einen Vergleich zwischen heutigen
und damaligen Versuchsergebnissen und mit den Angaben
anderer Autoren .zu ermdglichen.

Zeichenerkldrung:

€02, CpHzn, CO, Hp, CHg, N2 Vol.-% Gehalt der Gas-

arten im Eintrittsgas
{Synthesegas)

€02%, CoHzn ™. c0¥, Hy®, cHz®, N, Vol.-i Gehalt der Gas-

RM

arten im Austrittsgas
(Synthese-Restgas)

Vol.-% Gehalt an CO + Hp im Eintrittsgas

Mittelwert fir das Verhdltnis H : C in den
gebildeten KW ohne Methan (s. Anmerkung)

Restvolumen des Austrittsyases, bezogen auf
das Volumen des Eintrittsgases (Synthesegas).
R kann auf drei verschiaedene Arten ermittelt
werden:

durch direkte Messuny bzwu. als Mr durch di-
rekte Messuny und Umrechnunygy auf Normalbe-
dingungen



RS

RY

My
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durch Berechnung aus den Ky-Gehalten von

Eintrittsgas (N2) und Austrittsgas (Nz;
RS = No / N2

durch Berechnung aus der Gasanalyse

verbrauchtes Kohlenmonoxid -

co0 - R co

verbrauchter Wasserstoff

Hy - R Hz2 *

gebildetes Methan = R CHa®. cuy

gebildetes Kohlendioxid

R €027 co,

(Cu+H2)-Umsatz in % von I U =23b , 100
1

(Co+tp)-Umsatz zu Methan, My =.4¢c_.100

ausygedrickt in % des ins- a+b

gesamt verbr. (CO+Hjp)

Ausbeute an KW (CHz)n
(ohne CHy)

in g/fNm3 eingesetztes
Synthesegases

A= 0,893 [(b a+b) -4 (2c+ d)]
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Anmerkungen zu einigen Zeichenerklidrungen

A

- Die Ausbeute A gibt an, wieviel g KW der mitt-

leren Zusammensetzung (CHy), (ohne CHg je Nm3
eingesetzten Synthesegases -gepilidet werden. Die
Ausbeute enthdlt auch diejenigen KW, die durch
Ha0-Abspaltung aus sauerstoffhaltigen Verbin-
dungen entstanden sind. Nach der Gleichung

€O + 2 Hp =—>(CH2)p + H20

stellen 2089 (CHp), pro eingesetztem Nm3 Syn-
thesegas das Maximum der Ausbeute dar. Die
Synthesegaszusammensetzung mu3 angegeben wer-~
den. o

Fir die heutige Zielsetzuny reicht die Angabe
2zur Ausbeute allein nicht aus, sie sollte durch
Aufschliisselung der Anteile an gebildeten Al-
kanen und Alkenen sawie durch Angabe des zu-
gleich gebildeten CUz und CHg erydnzt werden.
Ausbeuteangaben sind auf ganze Zshlen aufzu-
runden. . '

In Klein- oder Kurzversuchen kignnen Umsatz und
Ausbeute durch Kohlenstotfabscheidung im Reak-
tor verfdlscht werden.

Der Hert von A wird aurch eine Rechenoperation
aus der Analys. des Abgases nach Abscheidung
der Flussigprodukte errecinet. Er sollte von
Zeit zu Zeit durch eine Bilanzierung der Fliis-
sigprodukte und der in den Abgasen enthaltenen
Produkte uberpritt werden (Mol-Bilanzen).



Die Angabe des mittleren C-H-Atomverhdltnisses
in den gebildeten KW (ohne Methan !) ist fir
Berechnungen im allgemeinen nicht erforderlich
und kann durch GC-Anaiyse und Kennzahlen besser
ausgedrickt werden. Fiir die friiheren Synthese-

versuche (CO : Hp wie 1 : 2) lag n etwa 2zwischen
2,0 und 2,3.

Berechnuagsbasis fir n:

n:Z(b"’Zd)-(a"’ZC)
a - (c'+ d)
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