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Zusammenfassung

Die Fischer-Tropsch-Synthese fiihrt an Eisenkatalysatoren zu
Kohlenwasserstoffen, die einen sehr geringen Verzweigungsgrad
und einen hohen Anteil an 1-Alkenen aufweisen. Lie 1-Alkene

im C-Zahlbereich 4-20 sind wertvolle Zwischenprodukte der
industriellen organischen Chemie. Sie dienen vor allem zur
Herstellung von Detergentien, Weichmacheralkoholen und synthe-
tischen Schmierdlen. Der Einsatz von 1-Alkenen im Bereich C4—C8
als Comonomere zur Herstellung von HDPE und LDPE nimmt zu. Das
Ziel der Untersuchungen ist die Entwicklung einer technischen
Fischer-Tropsch-Synthese von 1-Alkenen im C-Zahlbereich 4-20.

Die 1-Alkene sind Primdrprodukte der Synthese. Unter den
Reaktionsbedingqungen der Synthese werden aber die 1-Alkene

zum Teil zu 2~ und 3-Alkenen isomerisiert und zu Alkanen
hydriert. Es liegt der hiufig auftretende Fall vor, daB das
gewinschte Produkt ein Zwischenprodukt nacheinander ablaufender
Reaktionen ist. Die Selektivitdt des Zwischenproduktes kann in
vielen Fillen durch reaktionstechnische MaBnahmen und die Wahl
eines geeigneten Reaktors verbessert werden. Zur Vorausberech-
nung der Wirkung reaktionstechnischer MaBnahmen muB aber die
formale XKinetik der Primdrreaktion und der Folgereaktionen be-
kannt sein. Kinetische Untersuchungen stellten deshalb einen
unfangreichen Teil des Forschungsvorhabens dar.

Fiir eine hohe 1-Alken-Selektivitdt ist der schnelle Abtransport
der gebildeten 1-Alkene entscheidend. Die Stofftransportprozesse
beeinflussen deshalb die Selektivitdt. Da sich die verschiedenen
Reaktortypen der Fischer-Tropsch-Synthese im Riickvermischungs-
verhalten und in der Art und Geschwindigkeit der Stofftransport-
prozesse unterscheiden, sind Selektivitdtsunterschiede 2u er-
warten. Flir die Synthese der 1-Alkene des C-Zahlbereichs 4-20
kommen nur die Festbett-Synthese und die Synthese in der Blasen-
sdule an fein vermahlenem, suspendiertem Katalysator (Fliussig-
phase-Synthese) in Betracht, da die Reaktionstemperatur niedrig



sein muf, um eine ausreichend hohe mittlere C-Zahl der Reak-
tionsprodukte zu erhalten. Der zweite Teil der Untersuchungen
betrifft die Beziehung von Selektivit&dt und Stofftransport
fliir diese Reaktoren und der Vergleich beider Reaktoren beziig-
lich der 1-Alken-Selektivitit.

Entscheidend fiir die Wirtschaftlichkeit eines technischen Ver-
fahrens ist neben der 1-Alken-Selektivitdt die C-Zahl-Verteilung
der Kohlenwasserstoffe. Fiir Eisenfdllungskatalysatoren mit
Kaliumkarbonat-Zusatz, die fiir eine 71—-Alken-Synthese geeignet
erscheinen, wurden C-Zzhlverteilungen ermittelt und es wird nach
Wegen zur Verdnderung der Verteilunyg in Richtung maximaler Pro-
duktanteile im Bereich C4—Cop oder C8--C20 gesucht. Diesen Fragen
wird verstdrkt im anschlieBenden BMFT-Forschungsvorhaben (C 091)
nachgegangen.

Kinetische Untersuchung der Haupt- und Folge-Reaktionen

Die Untersuchungen wurden im Blasensdulenreaktor durchgefiihrt,
weil in diesem Reaktor

- die chemische Reaktion der geschwindigkeitsbestimmende Schritt
ist,

- die Konzentrationen der Xohlenwasserstoffe mit einer C-Zahl > 4
ausgeglichen sind,

- die Xonzentrationen der 1~Alkene in der fliissigen Phase durch
das Phasengleichgewicht Flissigkeit/abstrdmendes Gas eindeutig
gegeben sind.

Die Ronzentrationen dexr Kohlenwasserstoffe mit C-Zahlen < 12
sind im Blasensidulenreaktor bei iiblichen Reaktionsbedingungen

nach 75 Stunden stationdr.

Flir die wichtigsten Reaktionen des Reaktionsschemas, Bild 1,
wurden die Reaktionsordnrngen des 1-Alkens, Wasserstoffs und
Kohlenmonoxids durch Variation der 1-Hexen~ und 1-Decen-KonZzen-



tration sowie des Wasserstoff-Druckes und des Gesamtdruckes
ermittelt. Die Konzentrationen von 1-Hexen und 1-Decen wurden
durch Zudosieren variiert. Die Kohlenmonoxid- und Wasserstoff-
Unmsdtze wurden bei allen Versuchsreihen durch hohen Gasdurch-
satz niedrig gehalten, um den EinfluB der Reaktionsprodukte

Eohlendioxid und Wasser auf die Reaktionsgeschwindigkeiten
vernachliassigen zu kdnnen.

*

* *
C1—1 c; Cl*i

3-Alken

Bild 1 Reakticnsschema

Die ermittelten Reaktionsordanungen sind in der Tabelle 1
zusammengestellt. Es zeigt sich, daB

- die Folgereaktionen Isomerisierung der Doppelbindung (rz, r3)
und Hydrierung (r1) Rezktionsordnungen bezliglich 1-Alken
nahe 1 haben.

- Die Synthesereaktion (ro) und die rFolge-Hydrierung (r1)
beziiglich Wasserstoff nahezu die gleiche Reaktionsordnung + 0,8
haber..

~ Die Folgereaktionen Iyr To und r, beziglich Kohlenmonoxid
Reaktionsordnungen nahe -1 haben.

~ Die Synthesereaktion (ro) beziiglich Rohlenmonoxid eine
Reaktionsordnung nahe 0 hat.

Die Reaktionsordnungen der Folge-Reaktionen beziiglich Kohlen-
monoxid und die 1-Alkene k&nnen durch konkurrierende Adsorption
von Kohlenmonoxid und 1-Alkenen gedeutet werden.
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Reaktionsordnung
Reaktion
1=-Alken H, CO
To
Synthese von KW + 0,8 - 0,1
ro A
direkte Synthese + 0,8 - 0,1
von Alkan
T
Folge—-Hydrierung + 1 + 0,8 - 0,9
r2, r3
Folge-Isomerisie- + 1 82 + X; = 33 +a,y = -1
rung
Tabelle 1 Reaktionsordnungen der Teilreaktionen

Modell des Blasensdulen— und Festbett—-Reaktors

Die Abhdngigkeit der Selektivitdt der 1-, 2- und 2-Alkene sowie
des Alkans vom Wasserstoff-, Kohlenmonoxid~ und Gesamtdruck
sowie vom Gasdurchsatz und der C-Zahl 1&Bt sich in ausgezeich-
neter Ubereinstimmung mit den Experimenten durch das Modell des
ide:al durchmischten Riihrkessels beschreiben. Das Modell besteht
aus den Bilanzgleichungen der betrachteten Komponenten, in
denen die Bildung und der Verbrauch der betrachteten Xomponente
durch Reaktion und der Abtransport durch das Abgas beriicksich-
tigt sind. Der Zusammenhang zwischen der Zusammensetzung des
Abgases und der der fliissigen Phase ist durch das Phasengleich-
gewicht, ausgedriickt durch das Raoult'sche Gesetz, gegeben.
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Im Festbettreaktor sind die Zusammenhdnge komplizierter. Bedingt
durch die langsame Diffusion der Kohlenwasserstoffe in den mit
hcchsiedenden fliissigen Kohlenwasserstoffen gefiillten Poren der
Ratalysatorpellets baut sich ein Konzentrationsprofil auf, wo-
durch die mittlere 1-Alken-Konzentration in den Ratalysatorporen
angehoben und die 1-Alken-Selektivitdt gesenkt wird. Der Fliissig-
keitsfilm an der &duBeren Oberfliche des Katalysatorpellets steht
mit dem vorbeistrdmenden Gas im Phasengleichgewicht. Ein Modell
des Festbettreaktors, das die Bildungs- und Verbrauchs-Reaktionen
des 1-Alkens und dessen Diffusion in den Katalysatorporen beriick-
sichtigt, beschreibt die Abhangigkzit der 1-Alken-Selektivitit
vom Gasdurchsatz und der C-Zahl in sehr guter Ubereinstimmung
mit dem Experiment.

Vergleich der Reaktoren

Wenn eine hohe Selektivitdt des Zwischenproduktes 1~Alken ange-
strebt wird, wdre wegen der fehlenden Riickvermischung der Fest-
bett-Reaktor dem Blasensiulenreaktor vorzuziehen. Die 1-Alken-
Selektivitdt wird aber im Festbett-Reaktor durch die langsame
Diffusion der 1-Alkene in den Ratalysatorporen so stark herab-
gesetzt, daB sie niedriger als im Blasensidulen-Reaktor liegt.
Beim Blasensdulenreaktor besteht zudem die M&glichkeit, iiber
einen Flissigkeitskreislauf die Reaktionsprodukte abzuziehen.
Dadurch wird die 7-lLlken-Konzentration abgesenkt und die 1-Alken-
Selektivitédt erhoht. Die Abtrennung der Reaktionsprodukte vom
Trdgerdl koénnte durch Extraktion mit {iberkritischen Kohlenwasser-
stoffen geschehen. Durch diese MaB8nahme kann fiir einen Eisen-
fédllungskatalysator mit 2 Gew. % K,CO, eine 1-Alken-Selektivitit
von 70 % im C-Zahl-Bereich 4-20 erreicht werden. Fiir eine

1-Alken-Synthese bietet somit der Blasensidulenreaktor beachtliche
Vorteile.
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C~Zahlverteilung

Fiir eine Synthese mit hoher Ausbeute im C-Zahlbereich 4-20
kommen Eisenfdllungskatalysatoren mit héherem Anteil an K,CO,

in Betracht. Bei einem Zusatz von 2 Gew. % K,CO; ist die Doppel-
bindungsverschiebung nahezu vollstandig unterdriickt und die
Reaktionsgeschwindigkeit der Folge-Hydrierung gegenilber Kataly-
satoren mit geringem K,CQ;~Zusatz vermindert. Die mittlere
C-Zahl der Kohlenwasserstoffe liegt beachtlich hdher als bei
Einsatz eines Katalysators mit geringem K,CO;-Zusatz.

Fiir das einfache Wachstums-AblOsungs-Schema

C* P C* P C* P
rme— - —————n . ————— . . or——————
i-1 i i+1

1-P i-P 1-P

i-1 i i+1

mit von der C-Zahl unabhidngiger Wachstumswahrscheinlichkeit P
ist die C-Zahl~Verteilung durch die Schulz-Flory-Verteilung
gegeben. Die C-Zahl-Verteilung eines Eisen-Katalysators ohne
K,C0;-Zusatz entsprichkt der Schulz-Flory-Verteilung mit einer
Wachstumswahxrscheinlichkeit P = 0,65. Leider ist die C-Zahl-
Verteilung des interessanten Eisenkatalysators mit 2 Gew. %
K,CO; breiter als die Schulz-Flory-Verteilung.

Die C-Zahl-Verteilung alkalisierter Eisenkatalysatoren kann
in guter NZherung durch Uberlagerung zweier Schulz-Flory-Ver-

teilungen dargestellc wexrden.

Die Versuche, bei denen durch Zudosierung von T1-Eexen und
1-Decen deren Konzentration gegeniiber {iblichen Reaktionsbedin-
gungen bis auf das hundertfache exhdht wurde, ergaben, daB bei
Temperaturen < 513 K der weitere Aufbau readsorbierter 1-Alkene
sehr gering ist. Es kann ausgeschlossen werden, daB die von der
Schulz-Flory-Verteilung abweichende C-Zahl-Verteilung durch



weiteren Aufbau readsorbierter 1-Alkene verursacht wird. Da

die unterschiedlichen Wachstumswahrscheinlichkeiten somit
durch die Eigenschaften der Ratalysatoroberfldche bestimmt
sind, wurde die Hypothese aufgestellt, daB die Katalysator-
oberflidche aus Bereichen starker und schwacher oder fehlender
Belegung mit K,C0O, besteht. Um die beim Trocknen des Gels
auftretenden Kapillareffekte, die mit groBer Wahrscheinlich-
keit eine ungleichm&Bige Verteilung des K,CO, im Katalysator
bewirken, zu vermeiden, wurde das alkalisierte Eisenhydroxid-
gel gefriergetrocknet. Die Gegeniiberstellung in Tabelle 2
zeigt, daB fir Eisenfdllungskatalysatoren mit 2 Gew. % K,CO,
der Anteil der Verteilung mit der hoheren Wachstumswahrschein-
lichkeit beim gefriergetrockneten Xatalysator um ca. 25 %
groBer ist als beim Ratalysator, der in iblicher Weise ge-
trocknet wurde.

Fe (2,0) f1 = 0,61 P, = 0,57
Trocknung f2 = 0,39 P2 = 0,87

bei 383 K T

Fe (G, 2,0) f1 = 0,52 P, = 0,59
Gefriertrocknung f2 = 0,48 P, = 0,86

bei 253 K T

Tabelle 2 Charakterisierung der C-Zahlverteilung

fiir unterschiedlich getrocknete Eisen-
fallungskatalysatoren.
f Anteil der Verteilung

P Wachstumswahrscheinlichkeit

Dieses Ergebnis spricht fiir die aufgestellte Hypothese. Eines
der Ziele des AnschluB-Forschungsvorhabens (BMFT C091) ist die
Entwicklung von Katalysatoren zur Synthese von 1-Alkenen mit

einer der Schulz-Flory-Verteilung nahekommenden C-Zahl-Vertei-
lung.



1. Zielsetzung und Ubersicht

Bei der Fischer-Tropsch-Synthese k&nnen hohe Anteile an unver-
zweigten 1-Alkenen erhalten werden [1]. Die n-1-Alkene des
C-Zahibereiches 4-20 sind wertvolle Zwischenprodukte der indu-
striellen organischen Chemie. Die Tabelle 1 zeigt deren viel-
seitige Verwendung.

C ~ Zahl Verwendung fir die Erzeugung von
C4 Polybuten-1, Butadien, Butanol-2,
MEK, MSA

C4 - C6 HDPE-Comonomer

C4 - C8 Fettsduren, LDPE-Comonomer

C4 - C10 Weichmacheralkohole

C8 - C10 Synthetische Schmieréle

C9 - C14 lineare Alkylbenzolsulfonate

C12— C18 Fettalkoholsulfate

C15— C18 1-Alken-Sulfonate

Tabelle 1.1 1-Alkene als Zwischenprodﬁkte der

industriellen organischen Chemie

Fur die Synthese der n-1-Alkene sind Eisenkatalysatoren mit
K,CO;-Zusatz besonders gut geeignet. Nach friiheren Untersuchun-
gen [2],[3] sind die i-Alkene Primirprodukte der Fischer-Tropsch-
Synthese, die jedoch weitere Umsetzungen erfahren. So werden
durch Doppelbindungs-Isomerisierung 2- und 3-Alkene sowie durch
Hydrierung Alkane gebildet. Nach Untersuchungen von Schulz {3]
nimmt die 1-Alken-Selektivitdt mit zunehmendem Gasdurchsatz zu
und mit zunehmender C-Zahl ab, weil mit zunehmender Konzentra-
tion der 1-Alkene die Umsitze der Folgereaktionen ansteigen



und entsprechend die 1-Alken-Selektivitit abnimmt. Durch Er-
héhung des Gasdurchsatzes nimmt die Konzentration der 1-Alkene
im Reaktionsmedium ab. Steigende C-Zahl und entsprechend abneh-
mende Fliichtigkeit der 1-Alkene fiihrt zu einer Erh&hung der
Fonzentration. Somit kann die 1-Alken-Selektivitit durch reak-
tionstechnische MaBnahmen, die zu einer Abnahme der 1-Alken-
Konzentration fiihren, erhdht werden. Um die M&glichkeiten der
Reaktionstechnik voll nutzen zu xonnen, werden die Reaktions-
kinetik der Folgereaktionen und das Zusammenwirken der Stoff-
transportprozesse und der Reaktionen eingehend untersucht. Die
Untersuchungen werden filir den Festbett- und den Blasensdulen-—
reaktor {(Flissigphase-Synthese) durchgefiihrt. Der Blasens#dulen-
reaktor ist flir eine 1-Alken-Synthese besonders interessant,
weil nach Untersuchungen von K&lbel [5] die Synthese in diesem
Reaktor bei einem sehr niedrigen Wasssrstoff/Kohlenmonoxid-
Verh&ltnis betrieben werden kann, wodurch eine hesonders hohe
Alken-Selektivitdt erreicht wird.

Das Produktspektrum der Fischer-Tropsch-Synthese reicht vom
Methan bis zu Rohlenwasserstoffen mit C-Zahlen von etwa 50.

Wenn alle wirksamen Bereiche des Katalysators die gleiche Wahr-
scheinlichkeit fiir die Kohlenstoff-Kohlenstoff-Verkniipfung auf-
weisen, resultiert eine geometrische C-Zahlverteilung, die
Schulz~Flory-Verteilung [6]. Die mit Kaliumverbindungen dotier-
ten Eisenkatalysatoren, die fiir eine 1-Alken-Synthese am besten
geeignet sind, ergeben breitere und damit unglinstigere Vertei-
lungen als die Verteilung nach Schulz-Flory. Es miissen deshalb
Katalysatoren entwickelt werden, deren C-Zahlverteilung einer
Schulz-Flory-Verteiiung nahe kommt. Die Wachstumswahrscheinlich-
keit soll so beeinfluBt werden k&nnen, daB im gewiinschten
C-Zahlbereich eine maximale Produktausbeute erhalten wird. Um
diesem Ziel ndher zu kommen, werden C-Zahlverteilungen der
Produkte fiir Eisenkatalysatoren unterschiedlicher K2CO -Gehalte-~

3
und unterschiedlichier Herstellungsmethoden ermittelt.
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Wihrend der Laufzeit des Forschungsvorhabens ist viel iber
mégliche Wege zur Herstellung von Athylen aus Synthesegas
bekannt geworden. Es wird deshalb nochmals die Frage diskutiert,
cb eine Direkt-Synthese von 1-Alkenen aus Synthesegas nach
Fischer—-Tropsch im Vergleich zu Synthesewegen liber Zthylen das
aus Synthesegas erzeugt wird, wirtschaftlich sein kann.

2. Synthese-aApparaturen und Versuchsdurchfiihrung

Die Versuchsanlage besteht aus zwei Syntheseapparaturen mit
Festbett- und Blasensdulen-~Reaktor, die unabh3ngig voneinander
betrieben werden k&nnen. Die zur Versuchsanlage gehdrenden
Analysengerdte, Gaschromatographen und kontinuierliche Kohlen-
dioxidanalyse, dienen beiden Syntheseapparaturen.

Die Svntheseapparaturen und das Analysensystem erm@glichen die
vollsténdige Erfassung der Reaktionsprodukte und deren Analyse.
Die dem Reaktor getrennt zugefiihrten Str®me von Kohlenmonoxid und
Wasserstoff werden durch Massenstrom-Messung exakt erfaft, so

daB eine Gesamt-Bilanz iiber den Reaktor aufgestellt werden kann.
Durch die getrennte Dosierung kann die Gaszusammensetzung be-
liebig variiert werden. Die Reaktoren sind fiir Katalysatormengen
von ca. 100 g ausgelegt, um alle Produkte ohne Mihe quantitativ
erfassen zu kdnnen.

Die eindeutige Zuordnung von Produktzusammensetzung und Reaktions-
bedingungen setzt einen stationdren Betriebszustand voraus. Die-
ser ist beim Betrieb des Festbettreaktors anndhernd nach zwei
Tagen stdrungsfreien Syntheseverlaufes erreicht. Erst dann ist
eine Massen-Bilanz tbexr den Reaktor und eine Produktanalyse sinn-
voll. Beim Blasensidulenreaktor wird nach 3-4 Tagen Synthesebetrie-
bes nur fiir Kohlenwasserstoffe mit C-Zahlen < 12 ein annihernd
stationdrer Zustand erreicht. Die Untersuchung der Selektivitat

in Abh&ngigkeit von verschiedenen Betriebsvariablen nahm deshalb
viel Zeit in Anspruch.



Bild 2.1. FlieBschema der Versuchsanlage
1 Gasflaschen, 2 Druckminderer, 3 Puffergefidle,
4 Magnetventile, 5 Massenstrom-Sensoren, 6 Regel-
Magnetventile, 7 Druckmessung, 8 Festbettreaktor,
9, 10, 13, 17 Thermoelemente, 11, 12 el. Heizungen, 14 HeiBabscheider, 15 Druckmessung, 16 Konden-
sator, 18 Druckregelung, 19 Gaschromatograph, 20 URAS, 21 Gaschromatograph (FID), 22 Abscheider,
23 Janak-Gaschromatograph
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2.1. Syntheseapparaturen

2.1.1. Syntheseapparatur mit Festbettreaktor

Das Bild 2.1. zeigt das FlieBschema der Versuchsanlage. Die
Gase Wasserstoff (99,9 %), Kohlenmonoxid (99 %, Rest H,) und
Stickstoff (98 %) werden iiber Druckminderer aus Stahlfalschen
entnommen. PuffergefédBe wvon 1,5 1 Inhalt sichern die Gasver-
sorgung wdhrend des Gasflaschenwechsels. Die beliebiq einstell-
baren Massenstrdme der Gase werden durch Regelsysteme, jeweils
bestehend aus einem Sensor zur Massenstrommessung (5) und einem
Magnet—-Regelventil (6) konstant gehalten. Das Gas wird dem
Festbettreaktor von oben zugefiihrt.

Bild 2.2. zeigt eine Skizze des Festbettreaktors. Er besteht aus
einem Edelstahlrohr von 1 m Ldnge und 16 mm Innendurchmesser.
Dieses Rohr ist in einen Heizmantel eingeschweiBt. Der Heizmantel
ist mit Warmetridgersl (Marlotherm S) gefiillt und wird mit einem
Heizelement beheizt. Der Heizmantel ist nach auBen wdrmeisoliert.
Die Konvektion des Wirmetrdgerdls wird durch das nichtisolierte
Umlauf-Fallrohr bewirkt. Die Temperatur im Heizmantel wird mit
einem Thermoelement gemessen und durch einen PID-Regler auf 1 K
geregelt. Der auf den Heizmantel aufgesetzte Rilhler verhindert
das Austreten von 8lddmpfen. Der Katalysator liegt auf einem Draht-
netz. In das Reaktionsrohr ist eine Metallhiilse mit einem Innen-
durchmesser von 1 mm eingeschweiBt, in die ein diinnes Thermoele-
ment eingeschoben werden kann, um die Temperatur in der Achse
ldngs der Katalysatorschiittung zu messen. Ohne Reaktion sind die
Temperaturunterschiede in der Ratalysatorschiittung geringer als

17 X. Bei iUblichen Reaktionsbedingungen treten Ubertemperaturen
von ca. 2 K maximal 5 X auf.

Die Kondensation der festen und flissigen Produkte erfolgt zwei-
stufig unter Reaktionsdruck. Das Reatkionsgas wird zundchst durch
den auf ca. 400 K gehaltenen HeiBabscheider (14) Bild 2.1. geleitet.
Hier kondensieren hochsiedende Reaktionsprodukte, die im folgenden
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Kondensator in fester Form abgeschieden wiirden. Der HeiBSab-
scheider besteht aus einem Edelstahlzvlindexr (L=20 cm, D=2cm),
in den das Gaszuleitungsrohr eintaucht. Das Reaktionsgas gelangt
dann in den Kondensator, in dem fliissige Kohlenwasserstoffe und

Wasser abgeschieden werden.

Da der Stromungszustand im Kondensator laminar ist, gelangen

die Produkte nur durch Diffusion an die gekiihlte Wand. Um einen
hohen Abscheidungsgrad 2zu erreichen, muB der Diffusionsweg kurz
sein. Der Kondensator, Bild 2.3., besteht deshalb aus einem Rohr
von 3 mm Innendurchmesser und 1 m Ldnge, das zu einer Spirale
gewickelt ist. Das Rohr miindet in ein SammelgefdB wvon 250 ml
Inhalt. Rohr und GefiB werden mit kaltem Methanol auf ca. 263 K
gehalten. Beréchnungen und Experimente haben ergeben, da8 caor
Abscheidungsgrad der Kohienwasserstoffe C8 bei iiblichen Reaktions-
bedingungen (P = 10% pa, e = 500 m§ o> pt = 0,3) mindestens
98 % bhetridgt. '
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Bild 2.3. Kondensator



Nach dem Kondensator wird das Reaktionsgas liber ein Magnat-

ventil (18) auf Atmosphdrendruck entspannt. Der Druck iia
Reaktor und im Kondensationssystem wird durch einen Regel-
kreis, bestehend aus Druckaufnehmer (15), Regler und dem
Magnetventil (18) auf dem gewiinschten Wert gehalten. Der Vo-
lumenstrom des Gases wird mit einer Gasuhr (19) gemessen.
AnschlieBend wird der COZ—Gehalt mit einem URAS (20) bestimmt.

Zwischen HeiBabscheider und Kondensator wird iliber ein Absperxr-
ventil und ein Feinregulierventil ein geringer Teilstrom ent-
spannt und iber eine beheizte Leitung (ca. 450 K) einem Gas-
chromatographen (FID) zur Analyse der C1-C9—Koh1enwasserstoffe
zugefithrt. Im Gasstrom, der den HeiBabscheider verlift, sind
die Kohlenwasserstoffe C1—C9 vollstadndig enthalten. Von diesem
entspannten Teilstrom wird ein Teil abgekithlt und einem Janak-~
Gaschromatographen zur Analyse von H2’ CC und den C1—C4—
Kohlenwasserstoffen zugefiihrt. Der COZ—Gehalt wird durch
einfache Orsat-Analyse bestimmt.

2.1.2. Syntheseapparatur mit Blasensiulenreaktor

Die Dosierung von Wasserstoff und Kohlenmonoxid sowie die

Druckregelung erfolgt wie bei der Syntheseapparatur mit Fest-
bettreaktor.

Bild 2.4. zeigt eine Skizze des Blasensiulenreaktors, der aus
einem Edelstahlrohr von 168 cm Linge und einem Innendurchme’ ser
von 4,1 cm mit angeschweiBten Dichtungsflanschen besteht. Der
obere Teil des Reaktors hat iiber eine Linge von 15 cm einen
Durchmesser von 7,2 cm, um die entstehende Schaumzone zu ver-
kiirzen. In die Dichtungsflansche sind kreisfdrmige Grate von

1 mm H6he und einer Breite von 1,5 mm eingearbeitet. Als Dich-
tungsmaterial werden vorgegliihte RKupferringe verwendet. Der
Gasstrom wird von unten durch eine Glasfritte (Fa. Schott, Poren-
weite 40-100 pm) in den Reaktor gefithrt. In einer HBhe von 30 mm
iiber der Fritte ist ein Rohr mit AuBengewinde seitlich an
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den Reaktor angeschweiBit. In dieses Rohr kann ein Rohr einge-

schraubt werden, durch das in den Reaktor iiber =ine Dosierpumpe
Flissigkeit eingespeist werden kann. Die Flissigkeit verldBt

das Rohr durch eine Glasfritte (Porenweite 40-100 pm). Zur Ent-
nahme von fllissigen Proben ist in den oberen Deckel des Reaktors
ein Rohr mit Absperrventil eingeschweiBt, das bei Synthesebe-
trieb in die Fliissigkeit eintaucht. In die Offnung dieses Rohres
ist zur Abscheidung von Katalysatorpartikeln eine Glasfritte
(Porenweite 10-16 um) eingesetzt. Der Reaktor wird durch Mantel-
heizleiter beheizt.

Die Heizstrecke ist in zwei unabh&ngig geregelte 75 cm lange
Heizzonen unterteilt. In der Mitte jeder Heizzone sind ROShrchen
zur Aufnahme der Thermoelemente radial in den Reaktor einge-
schweifit. Die Regelung der Temperaturen erfolgt mit PID-Reglern.
Der erweiterte Kopf der Sdule und der Deckel werden getrennt mit
einem Heizband beheizt. Die Kopftemperatur wird mit einem Zwei-
punktregler geregelt. In Hohe des oberen und des unteren Flan-
sches sind enge Schutzrohre fiir Thermoelemente von 50 bzw. 100 cm
Linge eingeschweiBt, um den axialen Temperaturverlauf in der
Blasensdule zu messen.

Der Fiillstand der Blasensdule kann kontinuierlich und stufenlos
mit einer Sonde durch Kapazitdtsmessung (Fa. Endres und Bauser)
ermittelt werden. Das 40 cm lange MeBrohr ist in der Mitte des
oberen Deckels eingeschraubt.

Als einheitliche Trédgerflissigkeit wurde n-Octadecan eingesetzt,
das bei Reaktionstemperaturen bereits einen merklichen Dampi-
druck aufweist. Ein Teil gelangt deshalb in die Kondensation.
n-Octadecan schmilzt bei 25°C, so daB es sich bei tieferen
Kondensationstemperaturen fest abscheidet. Um eine weitgshende
Abscheidung der Kohlenwasserstoffe bis zu C8 2u erreichen. muB
die Kondensationstemperatur bis auf ca. 263 K abgesenkt werden.
Die Kondensation erfolgt abweichend von der Syntheseapparatur
mit Festbettreaktor in drei Stufen. In einem HeiBabscheider wer-

den bei 400-420 KX vorwiegend n-Octadecan und Kohlenwasserstoffe



hoherer C-Zahl abgeschieden. Der an n-Octadecan abgereicherte
Gasstrom wird dann in einem Kondensator durch Kiithlung mit Luft
auf Raumtemperatur abgekiihlt. Hier wird das n-Octadecan

soweit abgeschieden, daB im folgenden Kalt-XKondensator, in dem
das Gas auf ca. 263 X abgekihlt wird, keine festen Abscheidungen
mehr auftreten. Der Kalt-Kondensator ist entsprechend Bild 2.3.
konstruiert. Er wird mit Methanol als Kiuhlmittel betrieben.

Die Abzweigung und Entspannung des Gases zur On-line-Analyse

im FID-Gaschromatographesn erfolgt wie bei der Versuchsapparatur
mit Festbettreaktor nach dem HeiBabscheider. Das die Proben-
schleife des GC verlassende Gas wird nach Abkiihlung in einem
kleinen Abscheider zur Analyse vcn H2 und CO sowie der Kohlen-—
wasserstoffe C1--C4 dem Janak~Gaschromatographen zugefiihrt.

Die Messung der Abgasmenge und die COZ—Analyse erfolgen wie bei
den Versuchen mit dem Festbettreaktor.

2.2. Versuchsdurchfiithrung

2.2.1. Festbettreaktor

Nach der Aktivierung des Katalysators (siehe Abschnitt 2.5.)
wird dem Reaktor bei niedriger Temperatur (ca. 443 K) Synthese-
gas beim vorgesehenen Druck zugefiithrt. Die Synthesetemperatur
wird mit etwa 5 K/Tag gesteigert, bis eine Temperatur won 493 K
erreicht ist. Die Reaktionsbedingungen werdern dann konstant
gehalten. Erst nach 2-3 Tagen ist die Produktzusammensetzung
anndhernd stationdr. Es wexrden die liber einen Bilanzierungs-
zeitraum von ca. 24 Stunden anfallenden Kondensate gesammelt
und gewogen sowie die Restgasmenge bestimmt. Zu Beginn und am
Ende des Bilanzierungszeitraumes werden Gasanalysen nach Janak
17C9
Nach der Anderung der Reaktionsbedingungen wird die Synthese

und On-line-Analysen der C -Kohlenwasserstoffe ausgefiihrt.

wiederum 2-3 Tage bei konstanten Reaktionsbedingungen betrieben,
bis mit einer weiteren Produktanalyse begonnen werden kann.
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2.2.2, Blasensdulenreaktor

Die Suspension des Katalysators in n-Octadecan wird unter Stick-
stoff-Gegenstrom in den Reaktor gefiillt. Beim Anfahren der
Synthese wird dann in gleicher Weise wie beim Festbettreaktor
verfahren. Die Einstellung des stationdren Zustandes erfordert
jedoch wesentlich mehr Zeit als beim Festbettreaktor, da die
flissige Phase im Blasensdulenreaktor ein betradchtliches
Fassungsvermégen fiir die Reaktionsprodukte aufweist. Wird der
Reaktor 3-4 Tage bei konstanten Reaktionsbedingungen betrieben,
so stellt sich fiir die Kohlenwasserstoffe mit C-Zahlen < 12 ein
stationdarer Zustand ein. Die Ermittlung der Produktzusammen-
setzung erfolgt wie bei den Versuchen mit dem Festbettreaktor,
jedoch nur fiir die Kohlenwasserstoffe CT—C11.

2.3. Ermittlung der Produktzusammensetzung

Das Analysenverfahren lehnt sich an das von Schulz [4] beschrie-
bene Verfahren an. Das Bild 2.5. gibt eine Ubersicht iiber die
anfallenden Fraktionen und die erforderlichen Analysen.

Reaktor
HeiBabscheider Wagqung GC-A hthere KW
T=400-420K THx
On-line GC-B C1-C9
T 450K
T 298K
On-line Janak-GC CO, H,, C,-C,,CO
2 1 74 2
Orsat
|
Kondensator Wagung GC-C CS-C20
T=263K Myex GC-D CS-C11
X (hohe Aufldsung)
Messung CGasvolumen
bei PR’ TR —— T}

R Bild 2.5. Schema der Produktanalyse
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Die Analyse des Gases mit dem Janak-GC ergibt die Volumenteile
von CO, H2 und der Kohlenwasserstoffe C1—C4. Die On-line-Analyse
mit dem Gaschromatographen B ergibt die relativen Massenanteile
der Kohlenwasserstoffe bezogen auf die im Chromatogramm erfaBten
Anteile. Da sich die Analysen mit dem Janak und dem On-line-GC

im Bexreich C {iberschneiden, konnen die Massen der Kohlen-

-
wasserstoffe1auéh im Bereich C5'C9 berechnet werden. Da bei den
folgenden Auswertungen stets die C-Selektivitdt der betreffenden
Komponente angegeben wird, wird hier die Masse RKohlenstoff im
betreffenden Kohlenwasserstoff der C-Zahl i und der Verbindung j
berechnet. Fir alle Kohlenwasserstoffe mit C-Zahlen >8 wird
mit der Zusammensetzung —CH,~ gerechnet. Die fiir die Alkane auf-

tretenden Pehler sind unbedeutend.
ie Gleichuugen zur Bexechnung dexr C-Massen lauten:

C-Zahl-Bereich

1 -4 mij =n, 1 yRij Mc
_ B
1 9 i35 = a fij i3
C a
£ F.. £, . M
- = i3 13 ij "1i3 C
8 40 mlj { i j% C Tex™ I 3 AmHK)MCH
Z flj T‘?ij 2. ij “ij 2

Der Proportionalititsfaktor a der zweiten Gleichung ergibt sich
als Steigung der Regressionsgeraden flir die Wertepaare

B

n id Fij

R Ypis M ¢ f

Janak GC On-line-GC-B

Pabeli werden folgende Komponenten oder Remponentengruppen
bericksichtigt:

CH4. CZH4 + CZHG’ C3H6' C3H8’ alle C4H8' C4H10.
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Die Summen cer dritten Gleichung beziehen sich auf die voll-
stdndigen Chromatogramme der Kondensate. Fiir die Kohlenwasser-
stoffe C8 und C9 erhidlt man Jje einen Wert durch On-line-Analyse
und Analyse des Kondensates. Die Werte weichen im Mittel bis

zu 5 % voneinander ab.

Biid 2.6. zeigt die Bereiche der einzelnen Analysen und Frak-
tionen sowie deren Uberlappungen.

Anteil

—1 1

.15 12 14 15 18 20 22 24 38 40
C-Zahli
% oy [
N /] L
Janac-GC GC-B GC-C GC-A

Bild 2.6. C-Zahl-Bereiche der Fraktionen und Analysen

Die Analyse D ermdglicht im Bereich CS—C11 eine bessere Trennung

der Komponenten als Analyse C. Sie dient zur genauen Bestimmung

der 1-, 2- und 3-Alken- sowie der n-Alkan-Anteile in diesem Bereich.



Detektor | Vor- Trenn Stat. Trédger-| Temp. |Start- | End- |Injektor | Detektor
sdule sdule Phase gas Progr.| temp. temp. Temp. Temp.
Back- TYp K/min K K K K
flush L m
di mm
1)
iC-A FID - Alkali- N, 4 313 593 623 643
nitrat
Eutekt.
2)
iC-B FID + K UCON N, 2 253 373 423 443
100 550 LX
0,25
ic-C FID + K 0s 13 N, 1 303 473 503 533
100
0,25
C-D FID + K UCON N, 1 293 393 475 503
) 100 550 LX
0,25
‘anak-GC Volumen=- - 8 Aktivk- Cco, - 293 293 - -
tir H, ,CO,| messung 3 35-50 mesh
24 CH4 5 ASTM
anak~GC Volunmen- - s Al,0, Co, 2 293 420 - -
dr 02-04 messung 1 Typ T
5 35-50 mesh
ASTM
abelle 2.1. Gaschromatographen und deren Betriebsbedingungen 1) S gepackte Sdulce
2) K S8tahlkapillare

—.82_
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2.4. Analytik

Die Tabelle 2.1. gibt eine Ubersicht iliber die verwendeten Gas-
chromatographen und deren Betriebsbedingungen.

Die Bestimmung der Volumenanteile H,, CO, CH4 und der Kohlen-
wasserstoffe C2—C4 erfolgt mit dem Janak-Gaschromatographen.
Fiir die Analyse von H,, CO und CH4 wurde eine 2 ml Probenschleife

verwendet. Z2ur genaueren Bestimmung der Volumenanteile der C —C4—

2
Kohlenwasserstoffe diente eine 40 ml fassende Probenschleife.

Die Analyse der Kondensate (GC-A, GC-C, GC-D) und die On-line-
Analyse der Kohlenwasserstoffe C.I-C9 (GC-B) wurden mit Gerédten
dex Fa. Varian, Typ 1400 durchgefiithrt. Die Gerite B, C, D waren
mit einer Vorsdule und einer Backflush-Einrichtung [7]ausge-
ristet. Das Gerdt GC-B war zur On-line-2Analyse mit einer beheiz-
ten Probenschleife ausgestattet.

Zur Integration der Peakfldchen wurden Integratoren der
Fa. Varian, Typ CDS 101 und CDS 111 verwendet. Die Zuordnungen

wurden nach Schulz [8] vorgenommen und mit Eichmischungen iiber-
priift.

2.5. Herstellung der Katalysatoren

Der Katalysator wird nach einer Vorschrift von Kdlbel und Rihse [9]
hergestellt. Die siedende L&sung von 1 kg Eisen~-ITI-Nitrat in

2 1 destilliertem Wasser wird mit 10%iger Ammoniakl&sung unter
starkem Rilhren gef&llt. Die Menge der Ammoniakldsung muB dabei

so bemessen sein, daB der pE-Wert der Mischung nach der F&llung
zwischen ¢,8 und 7,2 liegt. Nach K&lbel und Rihse ist die Ein-
haltung der Fallungsbedingungen fiir die Struktur des Eisenhydroxid-
gels und damit des aktiven Katalysators entscheidend. Das gefdllte
Gel wird abfiltriert und mit siedendem Wasser nitratfrei gewaschen.

Durch Zusatz einer widssrigen L&sung, die die gewiinschte Menge
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Kaliumkarbonat enthdlt, wird ein Eisengehalt des Gels von
100 g Eisen/1000 g Gel eingestellt. Die zugesetzte Kalium-
karbonatldsung wird mit einem Vibromischer intensiv mit dem
Gel vermischt. Das Gel kann nach verschiedenen Methoden ge-
trocknet werden.

1. Das Gal wird in Lochbleche aus Aluminium gestrichen und bei
383 K und einem Druck von 2 103 Pa 36 Stunden getrocknet.
Die Stdrke des Bleches und der Durchmesser der Ldcher betra-
gen 5 mm. Die nach dem Trocknen erhaltenen zylindrischen
Katalysatorpellets haben dann eine HShe und einen Durchmesser
von etwa 2 mm. Die Dichte des getrockneten oxidischen Kataly-
sators (Griinkorn) betrigt etwa 3,9 g cm >. Das Grinkorn hat
einen Eisengehalt von ca. 65 Gew. %.

2. Das Gel wird schnell auf 77 K abgekiihlt und dann bei 255 X
und einem Druck von ca. 1 Pa gefriergetrocknet. Das anfallende
Eisenhydroxid-Pulver wird mit einer Pelletierpresse unter

6 Pa cm_2 zu Katalysatorpellets von

einem Druck von ca. 2 10
2 mm Durchmesser und 3 mm Ldnge gepreBt. Der Eisengehalt des

gefriergetrockneten Eisenhydroxidgels betrdgt ca. 52 Gew. %.

Zur Aktivierung des Katalysators werden 100 g des oxidischen
Katalysators in den Festbettreaktor gefiillt und zundchst mit
einem Stickstoffstrom von 4,7 mol h™! 24 Stunden bei 543 K
getrocknet. AnschlieBend wird der getemperte oxidische Xataly-
sator beil einem Druck von 105 Pa und einer Temperatur von 543 K
! Kohlenmonoxid 24 h behandelt.
Nach Verdrangen des Kohlenmonoxids mit Stickstoff wird unter
gleichen Bedingungen mit Wasserstoff reduziert. Im Festbett-

mit einem Strom von 4,7 mol h~

reaktor kann dann die Synthese gestartet werden. Fiir den Einsatz
im Blasensdulenreaktor wird der Ratalysator in einer Kugelmiihle
unter n-Hexan 48 Stunden vermahlen. AnschlieBend wird n-Octadecan
zugegeben und das n-Hexan abdestilliert. Die Katalysatorsuspen-
sion kann leicht gehandhabt werden. Die hergestellten Katalysa-
toren sind in der Tabelle 2.2. aufgefiihrt.
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Kat.-Bez. Zusdtze zum Trocknungs—
Eisenfallungskatalysator temperatur
in Gew. % (bez. Fe) K
K, CO, Cu
Fe{Cu, 0,2) ’ 0,1 383
Fe(Cu, 2,0: ’ 0,1 383
Fe (0) 0 383
Fe (0,2) ’ 0 383
Fe {2,0) . 0 383
Fe (5,0) . 0 383
Fe(G, 0,2) ,2 0 253
Fel{G, 2,0) 2,0 253
Fe({G, 5,0) 5,0 253

Tabelle 2.2.

Zusammenstellung der hergestellten
Katalysatoren




- 32 -

3. Versuchsergebnisse

Die Betriebsbedingungen der Versuche und die Versuchsergebnisse
sind in den folgenden Tabellen zusammengestellt. Es werden die
Temperatur, der Gesamtdruck und die Stoffmengenstrdme bezogen
auf die Masse Eisen des Katalysators am Reaktoreingang und
Reaktorausgang angegeben. Damit kdnnen die Umsatzgrade und
Partialdriicke von Wasserstoff und Kohlenmonoxid berechnet werden.

Die Bildungsgeschwindigkeit der Kohlenwasserstoffe wird durch
die in der Zeiteinheit in die Kohlenwasserstoffe eingebrachte
Rohlenstoffmasse bezogen auf die Masse Eisen des Katalysators
ausgedriickt.

Der Verzweigungsgrad gibt die Zahl der tertidren C-Atome bezogen
auf die Zahl der verzweigbaren C-Atome an.

Die C-Zahlverteilung der Kohlenwasserstoffe wird durch die
C-Selektivitdt ausgedriickt.

3 =1 n-1-Alken
> 2 n-2-Aiken
) j; M43 _ 3 n-3-Alken
°c; "m0 3 mit 4 n-Alkan
ig% jé% mjl 5 alle verzw. KW.
0 alle unverzw. KW.

Fiir die Untersuchungen der Xinetik der Folgereaktionen und des
Einflusses der Stofftransportprozesse auf die Selektivitdt werden
nur die unverzweigten RKohlenwasserstoffe j = 1 bis 4 betrachtet.
Die Selektivitdt der unverzweigten Komponente j der C-Zahl i wird
ausgedriickt durch

ni. _ nji

= = Y

Boi EE n. .
=1

Es wurden Katalysatoren unterschiedlichen K2C03—Gehaltes, die bei
383 K getrocknet oder bei 253 K gefriergetrocknet wurden, untersucht.



In Tabelle 3.1. sind fir diese Katalysatoren Daten der 1-,

2- und 3-Alken- sowie Alkan-Selektivitit der C8-Fraktion

zusammengestellt. Die Versuche wurden im Festbettreaktor bei

T = 513K, P=10° Pa, P, /Py = 1,1 und annihernd

gleichen Gasdurchsidtzen 2 ng/mK = 0,035 mol 1’1-1g_1 (Fe)
durchgefihrt.

Selektivitdt der C8—Kohlenwasserstoffe
Katalysator

1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
Fe (0) 0,13 0,31 0,13 0,43
Fe (0,2) 0,79 0,30 0,06 0,45
Fe (G, 0,2) 0,24 0,34 0,04 0,38
Fe (2,0) 0,75 0,04 0,21
Fe (G, 2,0) 0,71 0,02 0,27
Fe {5,0) 0,77 0,03 0,20
Fe (G, 5,0) 0,76 0,04 0,20
Tabelle 3.1. Vergleich der Selektivitidt von Eisen-

fdllungskatalysatoren unterschiedlichen
K,CO0;-Gehaltes

Der EinfluB des K2C03-Zusatzes ist beachtlich. Durch Zusatz von

2 Gew., % K2C03 wird die Doppelbindungs-Isomerisierung des 1-Alkens
zum 2- und 3-Alken sehr weitgehend unterdriickt. Die Aktivitdt

der Hydrierung des 1-Alkens zum Alkan wird stark reduziert. Das

Trocknungsverfahren hat auf die Selektivitit keinen eindeutig
erkennbaren EinfluB.

Mit zunehmendem K2C03—Gehalt nimmt die mittlere C-Zahl der
Produkte zu. Die Abhingigkeit der C-Zahlverteilung vom K2C03—
Zusatz wird eingehend im Abschnitt 7 behandelt.



3.1.

Versuchs Nr.
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Versuche mit dem Blasensfulenreaktor

Katalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 493 K
Druck 106 Pa
n/mK Reaktor
mol h™'g™! Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 3,78 10 3,08 10
H, 1,72 1072 1,17 1072
co 2,06 1072 1,40 1072
Co, 2,85 1072
C~Zahl Selektivitat
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-~Alken 3-Alken Alkan
2 39,7 - - 60,3
3 75,3 - - 24,7
4 63,3 7,1 - 29,6
5 58,6 7,8 0,3 33,3
6 52,6 8,3 0,8 38,3
7 47,3 10,0 0,4 42,3
8 40,3 11,8 0,3 47,6
9 35,3 12,8 0,5 51,4
10 28,0 15,0 0,6 56,4
11 25,2 16,8 0,7 57,3




Versuchs Nr. 2

Katalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 528 K
Druck 106 Pa
ﬁ/mK Reaktor
mol b g~} Eingang Ausgang
Gesamt 3,78 1072 1,74 1072
H, 1,48 1672 4,55 1073
co 2,37 1072 4,80 1073
co, 7,39 1073
C-Zahl Selektivitat
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
2 12 - - 88,0
3 65,2 - - 34,8
4 33,3 31,5 - 35,2
5 31,0 32,9 0,6 35,5
6 25,3 32,3 1,4 41,0
7 19,8 30,8 2,2 47,1
8 15,6 29,1 5,6 49,7
9 10,6 27,1 6,1 56,2
10 6,7 23,6 7,2 62,5
11 3,8 19,3 6,9 70,0




Versuchs Nr.

3
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Katalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 513 K
Druck 106 Pa
r.x/mK Reaktor
mol h™ g™ Eingang Ausgang
Gesamt 3,78 1072 2,52 1072
H, 1,72 1072 8,65 103
co 2,06 1072 8,29 1073
co, 5,80 167>
C~Zahl Selektivitdt
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
2 23,3 - - 76,7
3 75,9 - - 24,1
4 48,4 23,2 - 28,4
5 43,0 24,4 - 32,6
6 35,5 25,0 0,5 39,0
7 28,7 22,5 3,7 45,1
8 23,0 25,3 3,9 47,8
9 15,9 26,2 6,0 51,9
10 10,4 24,0 6,0 59,6
11 5,8 20,9 6,9 66,4




Versuchs Nr.
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Katalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 513 K
Druck 106 Pa
ﬁ/my Reaktor
mol h” g™ Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 6,80 10 5,45 10
H, 3,24 1072 2,22 1072
co 3,65 1072 2,34 1072
co, 6,20 1073
C-Zahl Selektivitat
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
2 34,5 - - 65,5
3 74,1 - - 25,9
4 59,2 14,3 - 26,5
5 55,9 15,1 1,6 27,4
6 51,1 15,2 0,6 33,1
7 44,4 15,8 1,6 38,2
8 37,4 19,1 4,6 39,9
9 26,6 21,4 4,7 48,3
10 18,0 22,8 3,8 55,4
11 13,8 25,5 3,8 56,9




Versuchs Nr.
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Katalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 513 K
‘Druck ’ 106 Pa
r.l/mR Reaktor
mol h™ g™ Eingang 2usgang
Gesamt 9,82 1072 8,26 1072
H, 5,14 1072 3,43 1072
co 4,68 1072 3,99 1072
co, 5,70 1073
C-Zahl Selektivitdt
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
2 48,9 - - 51,1
3 81,6 - - 18,4
4 68,3 10,4 - 21,3
5 62,7 11,5 0,8 25,0
6 56,7 12,1 0,2 31,0
7 48,0 11,5 2,7 37,8
8 44,5 15,5 2,5 37,5
9 35,5 19,2 3,3 42,0
10 24,9 20,5 3,5 51,1
11 14,6 20,4 3,5 61,5




Versuchs Nr.

Katalysator Fe (2,0}
Temperatur 493 K
Druck 106 Pa
n/mK Reaktor
mol h_1g—1 Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 3,84 10 2,95 10
H, 2,03 1072 1,45 1072
co 1,82 1072 1,14 1072
co, 2,74 1073
C~Zahl Selektivitadt
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
2 74,7 - - 25,3
3 84,0 - - 16,0
4 77,6 3,0 - 19,4
5 73,5 3,1 - 23,4
6 72,8 4,3 - 22,9
7 71,1 3,1 0,6 25,2
8 70,0 2,3 1,1 26,6
S 66,2 3,7 1,6 28,5
10 64,9 5,0 2,0 28,1
11 59,7 5,9 2,5 31,9
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3.2.

Versucns Nr. 7

Versuche mit dem Festbettreaktor

Katalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 493 X
Druck 106 Pa
I-l/mK Reaktor
mol h™ g™ Eingang Ausgang
Gesamt 3,46 1072 2,51 102
H, 2,08 1072 1,44 1072
co 1,35 1072 7,18 1073
o, 2,26 1073
Versuchs Nr. 8
Ratalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 528 K
Druck 106 Pa
n/mK Reaktor
mol b 1g™ | Eingang. Ausgang
-2 -2
Gesant 3,55 10 1,86 10
H, 1,36 1072 3,16 1073
co 2,19 1072 4,77 1073
co, ' 8,54 1073
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Versuchs Nr. 9

Katalysator Fe (Cu, 0,2)
Temperatur 513 K
Druck 106 Pa
1:1/mK Reaktor
mol h™ g™’ Eingeng Ausgang
-2 -2
Gesamt 3,55 10 2,30 10
H, 1,59 1072 7,88 1073
co 1,97 1072 9,18 1073
co, 4,82 1073
C-Zahl Selektivitdt
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
5 33,9 34,5 0,5 31,1
6 30,3 33,2 - 36,5
7 27,0 31,0 3,5 38,5
8 19,9 31,4 5,1 43,8
8 14,2 31,7 6,3 47,8
10 10,0 30,5 7,5 52,0
11 6,7 31,7 8,1 53,5
12 4,5 27,2 9,9 58,4
i3 3,1 25,6 9,3 62,0
14 1,3 22,7 10,2 65,8
15 - 20,1 9,9 70,0




Versuchs Nr.
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Katalysator Fe (Cu, 0,2)

Temperatuxr 513 K
Druck 106 Pa
ﬁ/ Reaktor
mol B 1g™] Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 6,26 10 4,84 10
H, 2,78 1072 1,88 1072
co 3,48 1072 2,38 102
co, 4,35 1073
C-Zahl Selektivitit
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2=-Alken 3-Alken Alkan
g 38,9 33,4 - 27,7
€ 33,8 31,5 1,5 33,2
7 30,3 29,0 2,7 38,0
8 27,7 28,1 4,4 39,8
9 21,0 30,2 5,7 43,1
10 16,2 31,7 6,8 45,3
11 11,2 32,5 6,3 49,0
12 8,1 29,5 8,0 54,4
13 6,3 27,4 9,2 57,1
14 2,4 25,5 8,5 62,6
15 - 23,7 9,2 67,1
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Versuchs Nr. 11

Katalysator Fe (Cu, 0,2)

Temperatur 513 K
Druck 106 Pa
r.l/mK Reaktor
mol h—1g—1 Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 9,12 10 7,55 10
H, 4,11 1072 3,08 1072
co 5,02 1072 3,81 1072
co, 4,97 1073
C-2Zahl Selektivitat
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
5 39,7 30,6 - 29,7
€ 34,8 30,5 1,8 32,9
7 31,6 28,7 3,8 35,9
8 27,7 27,4 4,7 40,2
9 22,1 30,8 6,6 40,5
10 18,0 30,2 6,4 45,4
11 12,2 31,9 6,5 49,4
12 10,1 29,6 8,6 51,7
13 7,2 28,0 9,2 55,6
14 3,5 29,5 9,3 57,7
15 2,6 25,7 9,9 61,8
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Versuchs Nr. 12
Katalysator Pe (Cu, 2,0)

Temperatur 513 K
Druck 106 Pa’
n/mK Reaktor
mol h-1g—1 Eingang Ausgang
Gesamt 2,84 1072 1,89 1072
H, 1,42 1072 1,00 1072
co 1,42 1072 3,65 1073
O, 4,16 1073
C-Zahl Selektivitét
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2~-Alken 3-Alken Alkan
5 59,2 12,3 - 28,5
6 58,6 11,9 - 29,5
7 56,3 11,8 - 31,9
8 53,0 13,6 - 33,4
9 51,6 14,6 - 33,8
10 50,5 14,6 - 34,9
11 49,8 14,4 - 35,8




Versuchs Nr. 13

Katalysator Fe (Cu, 2,0)
Temperatur 513 K
Druck 106 Pa
n/ Reaktor
mol h-1g 1 Eingang Ausgang
Gesamt 7,37 1072 6,43 1072
H, 3,69 1072 3,47 1072
co 3,69 1072 2,47 1072
co, 4,18 1073
C-Zahl Selektivitat
der unverzweigten Kohlenw.
1-Alken 2-Alken 3-Alken  Alkan
5 59,4 11,4 - 29,2
6 58,9 10,9 - 30,2
7 58,0 12,2 - 29,8
8 57,2 11,7 - 31,1
S 56,6 12,6 - 30,8
10 54,0 13,9 - 32,1
11 52,5 15,0 - 32,8
12 51,4 14,4 - 34,2
13 49,4 14,5 - 36,1
14 45,8 16,4 - 37,8
45,0
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Versuchs Nr. 14
Ratalysator Fe (0,0)
Tempexratur 513 K
Druck 8 10° pa
n/mK Reaktor
mol h_“g-1 Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 3,53 10 2,84 10
H, 1,75 1072 1,19 1072
co 1,78 1072 1,08 1072
co, 0,25 1072
Kohlenwasserstoffbildung 5,13 1072 g(C) B! g~ ' (Fe)
Verzweigungsgrad 22
YVersuchs Nr. 15
Katalysator Fe (0,2}
Temperatur 513 K
Druck 10 105Pa
n/m {Fe) Reaktor
mol h™ g™ Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 3,90 10 2,56 10
H, 1,87 1072 1,02 1072
co 2,03 1072 0,68 10~2
o, 0,55 102
Kohlenwasserstoffbildung 7,4 10—2 g(C) h-1 9_1 (Fe)
Verzweigungsgrad 28




Versuchs Nr. 16
Katalysator Fe (2,0)
Temperatur 513 K
Druck 10 10° Pa
n/my Reaktor
mo 1 1’1_19_1 Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 4,24 10 2,41 10
H, 2,12 1072 1,01 1072
co 2,12 1072 0,20 1072
co, 0,87 1072
Kohlenwasserstoffbildung 8,91 1072 g(C) b~ g~ ' (Fe)
Verzweigungsgrad 24
Versuchs Nr. 17
Katalysator Fe (5,0)
Temperatur 523 K
Druck 10 105 Pa
n/m (Fe) Reaktor
mol h™ g™ ! Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 3,90 10 3,47 10
H, 1,95 1072 1,60 1072
co 1,95 1072 1,59 1072
co, 0,13 1072
Kohlenwasserstoffbildung 1,77 1072 g(c) h~! g~ ! (Fe)

Verzweigungsgrad

23
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Versuchs Nr. 18
Katalysator Fe (G 0,2)
Temperatuxr 513 K
Druck 10 105 Pa
n/mK Reaktor
mol h g™ " Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 7,04 10 4,36 10
H, 3,52 1072 1,73 1072
co 3,52 1072 1,12 1072
co, 1,05 1072
Kohlenwasserstoffbildung 12,7 1072 gc) i1 g7 (re)
Verzweigqungsgrad 18
Versuchs Nr. 19
Katalysator Fe (G, 2,0)
Temperatur 513 K
Druck 10 105 Pa
n/m (Fe) Reaktor
mol 1*1"1g"1 Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 5,18 10 4,08 10
H, 2,59 1072 1,86 1072
co 2,59 1072 1,51 1072
co, 0,10 1072
Kohlenwasserstoffbildung 6,17 1072 g(c) n~" g~V (Fe)
Verzweigungsgrad 27




Versuchs Nr. 20

Katalysator Fe (G, 5,0)
Temperatur 523 K
Druck 10 105 Pa
n/mK Reaktor
mol hn"g_1 Eingang Ausgang
-2 -2
Gesamt 4,46 10 3,82 10
H, 2,23 1072 1,75 1072
co 2,23 1072 1,50 1072
co, 0,33 1072
Kohlenwasserstoffbildung 5,45 1072 g(c) h™! (Fe)
Verzweigungsgrad 22




Versuchs Nr. 14
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C-Zahl C-sSelektivitdt (%) Selektivitdt
der unverzweigten Kohlenw. (%)

1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan

1 12,3 - - - 100,0
2 9,7 15,5 - - 84,5
3 16,6 58,5 - - 41,5
4 13,5 34,9 37,3 - 27,8
5 11,3 25,8 40,7 - 33,5
6 9,2 21,2 42,5 - 36,3
7 6,7 18,4 35,2 8,4 38,0
8 4,8 13,0 30,5 12,6 43,9
9 3,2 7,0 27,8 15,4 49,8
10 2,6 7,5 26,0 16,3 50,2
11 2,0 6,4 21,1 17,5 55,0
12 1,6 6,8 17,3 18,7 57,2
13 1,3 6,5 16,0 16,8 60,7
14 1,1 7,0 10,7 15,6 66,7
15 0,9 6,3 11,0 11,4 71,3
16 0,8 5,7 10,5 11,4 72,4
17 6,6 5,3 10,2 10,4 74,1
18 0,6 4,0 9,7 8,6 77,7
19 0,4 4,6 8,3 8,4 78,7
20 0,4 - - - -
21 0,2 - - - -
22 0,1 - - - -




Versuchs Nr.

15

C-Zahl C-Selektivitdt (%) Selektivitdt

der unverzweigten Kohlienw. (%)
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan
1 13,2 - - - 100,0
2 8,8 10,2 - - 83,8
3 14,2 60,8 - - 39,2
4 10,3 38,2 36,1 - 25,7
5 9,2 34,2 34,8 - 31,0
6 7.7 29,8 37,2 - 34,0
7 5,9 25,6 31,9 3,6 38,9
8 4,8 19,2 30,3 5,6 44,9
S 3,5 15,2 30,7 6,4 47,7
10 2,9 10,9 29,4 8,0 51,7
2,4 71 30,5 9,9 52,5
2,1 5,8 27,9 9,7 56,6
1,9 4,1 24,6 10,3 61,0
1,6 3,0 21,6 9,9 65,5
1,5 2,4 20,4 9,0 68,2
1,4 2,0 19,1 8,2 70,8
1,3 1.8 15,7 7,7 74,8

1,1 - - - -

0,9 - - - -

0,7 - - - -

0,2 - - - -

0,05 - - - -

4,6
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Versuchs Nr. 16
C-Zahl C-Selektivitdt (%) Selektivitdt
der unverzweigten Kohlenw. (%)
1-Alken 2-Alken Alkan
1 9,9 - - 100,0
2 10,3 64,3 - 35,7
3 12,4 83,5 - 16,5
4 92,9 79,1 2,5 18,4
5 7,4 76,3 3,1 20,6
€ 6,3 74,4 3,6 22,0
7 5,2 72,4 4,2 23,4
8 4,2 74,8 4,1 22,1
9 3,5 73,2 4,6 22,2
10 2,9 67,4 5,3 27,3
11 2,5 63,1 6,5 31,4
12 2,4 56,7 9,4 33,9
13 2,2 51,4 15,6 33,0
14 2,0 50,3 13,8 35,9
15 1,9 47,0 14,4 38,6
16 1,7 40,7 16,5 42,8
17 1,6 39,3 17,7 43,0
18 1,4 35,5 18,2 46,3
19 1,3 34,4 16,9 48,7
20 1,2 34,6 17,6 47,8
30 0,4 - - -
40 0,16 - - -
21-40 10,1 - - -
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Versuchs Nr. 17

C=-Zahl C-Selektivitat (%) Selektivitdt

der unverzweigten Kohlenw. (%)
1-Alken 2-Alken Alkan

1 16,4 - - 100,0
2 10,2 58,2 - 41,8
3 11,9 86,8 - 13,2
4 9,1 79,8 2,2 18,0
5 6,6 78,5 2,4 19,1
6 5,5 75,5 5,3 19,2
7 4,6 76,2 3,0 20,8
8 3,6 76,7 3,0 20,3
9 2,9 75,1 4,4 20,5
10 2,6 74,7 4,7 20,6
11 2,6 72,6 5,0 22,4
12 2,2 69,6 4,8 25,6
13 2,0 68,1 5,0 26,9
14 1,8 67,0 4,9 28,1
15 1,6 66,0 5,1 28,9
16 1,5 65,6 6,2 28,2
17 1,5 64,6 6,5 28,9
18 T1s4% 61,9 5,6 31,2
19 1,4 61,5 6,4 32,1
20 1,3 60,4 6,5 33,1

30 0,52 - - -

] 21-32 9,1 - - -




Versuchs Nr. 18
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C~-Zahl C-Selektivitdt (%)

Selektivitdt

der unverzweigten Kohlenw. (%)

1-Alken 2-Alken  3-Alken  Alkan
1 13,6 - - - 100,0
2 8,7 16,7 - - 83,3
3 14,0 70,5 - - 29,5
4 10,1 46,1 29,1 - 24,8
5 8,1 38,4 31,0 - 30,6
6 6,3 31,2 31,2 3,6 34,0
7 5,4 25,9 36,0 3,0 35,1
8 4,7 24,2 34,2 3,9 37,7
9 3,8 18,5 33,0 5,2 43,3
10 3,3 14,9 33,4 6.0 45,7
11 2,8 17,4 32,5 6,3 47,3
12 2,4 13,9 31,7 5,9 48,5
13 2,0 15,3 29,0 4,7 51,0
14 1,9 17,1 27,2 5,5 50,2
15 1,6 15,0 27,0 4,9 53,1
16 1,5 12,8 19,4 4,6 63,2
17 1,3 13,4 13,9 3,7 69,0
18 1,2 11,6 15,2 2,9 70,3
19 1,0 - - - -
20 0,9 - - - -
30 0,16 - - - -
39 0,03 - - - -
21-39 5,4 - - - -
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Versuchs Nr. 19

C—Zahl C-Selektivitat (%) Selektivitidt
der unverzweigten Kohlenw. (%)
1-Alken 2-Alken Alkar.
1 9,2 - - 100,0
2 7,5 75,5 - 24,5
3 10,1 81,8 - 18,2
4 7,9 80,1 1,6 18,3
5 7,2 76,0 7.5 22,5
6 6,6 76,4 1,0 22.5
7 5,5 72,9 1,8 25,3
8 4,7 71,0 1,8 27,2
9 4,3 64,5 2,4 33,1
10 3,9 65,1 2,7 32,2
11 3,6 64,7 4,0 31,3
12 3,3 64,3 4,2 31,5
13 2,8 60,7 6,4 32,9
14 2,5 61,0 5,9 23,1
15 2,2 56,0 9,7 34,3
1€ 2,0 54,8 10,0 35,2
17 1.9 47,5 14,8 27,7
18 1.8 43,6 17,1 39,3
19 1,6 - - -
20 1,4 - - -
30 0,4 - - -
39 0,13 - - -
a4 an PR
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Versuchs Nr. 20

C-Zahl C-Selektivitdt (%) Selektivitéat

der unverzweigten Kohlenw. (%)
1-Alken 2-Alken Alkan

1 6,8 - - 100,0
2 5,9 75,4 - 24,6
3 7,5 85,5 - 14,5
4 5,7 83,7 1,3 15,0
5 5,2 81,6 2,6 16,8
6 4,7 80,7 2,8 16,5
7 4,0 76,1 3,6 20,3
8 3,7 75,9 3,6 20,5
9 3,5 76,5 3,2 20,2
10 3,3 76,6 3,4 20,0
11 3,2 75,6 3,2 21,2
12 3,1 73,8 3,6 22,6
13 3,0 72,3 4,0 23,7
14 3,0 72,4 4,1 23,5
15 2,8 71,0 4,1 24,9
16 2,7 70,8 4,2 25,0
17 2,6 69,9 4,1 26,0
18 2,5 68,7 5,1 26,2
19 2,5 66,0 6,3 27,17
20 2,4 62,9 5,6 31,5
30 1,2 - - -
36 0,45 - - -
21-36 21," - - -
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4. Untersuchung der XKinetik von Haupt~ und Folgereakticnen

der Fischer--Tropsch-Synthese

Flir eine Untersuchung der Kinetik miissen im Reaxtionsraum die
Konzentrationen und die Temperatur ausgeglichen sein. Vorunter-
suchungen zeigten, daB die Poren der Katalysatorpellets eines
Festbettreaktors unter Reaktionsbedingungen mit hochsiedenden
Kohlanwasserstoffen gefillt sind. Wegen der langsamen Diffusion
in der fliissigen Phase treten in den Poren der Katalysatorpellets
beachtliche Konzentrationsgradienten vor allem fir die im Ver-
gleich zu Wasserstoff und Kohlenmonoxid langsamer diffundierenden
Kohlenwasserstoffe auf. Da ein Kreislaufreaktor mit Katalysator-
pellets deshalb fiir die kinetischen Untersuchungen nicht in Be-
tracht kam, wird der Blasensdulenreaktor verwendet. Vorunter-
suchungen, die im folgenden Abschnitt dargelegt werden, ergaben,

daB der Blasensdulenreaktor geeignet ist, weil

~ die Umsetzungen nicht durch Stofftransportprozesse beeinfluBt
werden.

- die Rilickvermischung ausreicht, um einen nahezu vollst&dndigen
Konzentrationsausgleich fiir Kohlenwasserstoffe mit C-Zahlen > 4
zu bewirken. Der Reaktor verhilt sich wie ein ideal durchmisch-
ter Rithrkessel.

- nach einem konstanten Betrieb von 3-4 Tagen die Kohlenwasser-
stoffe mit C-Zahlen < 12 stationdre Konzentrationen erreicht
haben.

- die Konzentrationen der Komponenten in der fliissigen Phase iber
das Phasengleichgewicht Fliissigkeit/abstromendes Gas eindeutig
durch die Zusammensetzung des Abgases bestimmt sind.

4.1. Voruntersuchungen zum Verhalten des Blasensdulenreaktors

Abschédtzungen der Geschwindigkeiten der Teilvorgidnge Stofftranspori
Gas - Fliissigkeit und Fliissigkeit - Katalysatoroberfliche sowie
chemische Reaktion haben ergeben, daf in Ubereinstimmung mit
Berechnungen von Deckwer et. al. [10] die Fischer-Tropsch-Syn-

these im Blasensdulenreaktor allein von der chemischen Reaktion
bestimmt wird.
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In den Versuchen 1, 2 und 3 wurde die Temperatur im Bereich
493 - 528 K variiert. Die Bruttoaktivierungsenergis wurde fiir
den folgenden kinetischen Ansatz ermittelt.

E

. _ _A -1 _~-1
T, = kH0 exp ( BT ) CHz gh ‘g (Fe)
1 1 . Bildungsgeschwindig-
I, = o= m; keit der Kohlenwasser-
i stoffe 1-11
i=1
To
Im Bild 4.1. ist 1ln T gegen 1/T aufgetragen. Es ergibt sich

eine Bruttoaktivierungéenergie von

E, = 113 kJ/mol
Dieser Wert stimmt gut mit dem von Schmidt [11] fiir Fe/Mn
Katalysatoren fiir den gleichen kinetischen Ansatz bestimmten
Wert E, = 109 kJ/mol iiberein. Der hohe Wert von E, weist darauf
hin, daB die Umsetzung im Blasensdulenreaktor bei den hier ge-
wadhlten Betriebsbedingurgen allein durch die chemische Reaktion

bestimmt ist.

Das der Blasens&dule zugefiihrte Gas nimmt entsprechend dem Phasen-
gleichgewicht Kohlenwasserstoffe auf. Es ist somit zu erwarten,
daB sich in der Fliissigkeit im unteren Teil der Blasensiule eine
niedrigere Konzentration der leicht fliichtigen Kohlenwasserstoffe
einstellt. Diesem Konzentrationsabfall wirkt die axiale Riickver-—
mischung entgegen. Zur Klirung der Frage, wie weit ein Konzen-
trationsausgleich erfolgt, wurde der effektive axiale Riickver-
mischungskoeffizient Dax entsprechend der Gleichung

9c; . d%c,

Jt ax az2
unter Reaktionsbedingungen in einem diskontinuierlichen Experiment
bestimmt.



Bild 4.1.

Bild 4.2.

Ex = 13 kimol™

7t .
1.80 190 2.00 210
R
T10K
556 528 513 493 476
T
K

Temperaturabhdngigkeit der Fischer-Tropsch-
Synthese im Blasensdulen-Reaktor
(Versuche 1, 2, 3)
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Zeitlicher Verlauf des Konzentrationsaus-

gleiches im Blasensdulen-Reaktor
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Hierzu wurden in die mit n-Octadecan gefiillte und mit Stick-
stoff begaste Blasensdule 3 cm iliber der Gasverteiler-Fritte
ca. 100 g i1-Hexadecen sehr schnell eingebracht und durch
Abgasanalyse die Konzentration am oberen Ende der Blasensdule
bestimmt. Das Bild 4.2. zeigt den zeitlichen Verlauf des
Konzentrationsausgleiches. Es exgab sich ein effektiver axialer
Dispersionskoeffizient Dax = 20 cm2 5-1 (ﬁ = 3,15 mol/h).

Die Berechnung des Konzentrationsverlaufes der Xohlenwasser-
stoffe lings der Blasensdule ergab, daB die Rickvermischung
fir Kohlenwasserstoffe C5+ einen nahezu vollstdndigen Konzen-
trationsausgleich bewirkt [12].

Gasphase und fliissige Phase stehen oberhalb der Einlaufzone
des Gases im Phasengleichgewicht. Die Konzentrationen in der
fliissigen Phase ergeben sich fiir Wasserstoff und Kohlenmonoxid
nach dem Henry'schen Gesetz [13].

= 0,442 mol em > pa”l

Q
1
o’
Y
o
I

(T=493K)

C. =hb b 0,657 mol cm > Pa_ |

CcoO Co PCO Cco

(T=493K)
Die angegebenen Werte fiir bH und bCO gelten filir die L&slich-
keit in Paraffingatsch vom mittleren Molekulargewicht 345.

Die Konzentrationen der Kohlenwasserstoffe ergeben sich in
guter Ndherung nach dem Raoult'schen Gesetz.

- P
ji = o5 Y44
i

Es sind die Partialdricke und Moienbrﬁche am Reaktorausgang
einzusetzen.

Nach einer Anderung der Reaktionsbedingungen stellen sich die
Konzentrationen der Kohlenwasserstoffe auf neue stationdre Werte
ein. Dies dauert umso linger je weniger fliichtig ein Kohlenwasser-



stoff ist. Das Einlaufen in den station3ren Zustand 138t sich

nach der Bilanzgleichung

d ni .
dt ™ Ti " Pc Yy

berechnen. Mit dem Raoult'schen Gesetz ergibt sich

o
d x. .
Xi

—_— = - 1
Mpe 3¢ " ™ Ti T~ g T X3

o

Die Integration in den Grenzen t

tion o, x; = 0 und t = t95,
x. = 0,95 x5

5 ergibt die Zeit, flir die eine Ann&herung an
die stationdre Konzentration von 95 % erreicht ist. Die sta-
tion&re Konzentration ist gegeben durch

Stat _ Tk Ti P
i A o
G i

v

Fir iibliche Bedingungen mit nj, = 5,6 mol, ng = 1,5 mol n',
6 5
P =10

Pa und P?1 = 1,1 10° Pa fiir n-Undecan erh&lt man

t95 = 2,€ Tage

Die kinetischen Untersuchungen der Folgereakticnen werden
deshalb filir den C-Zahlbereich 5-11 durchgefiihrt.
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4.2. Reaktionsschema

Aus fritheren Untersuchungen [2] [4] [14] [15] und allgemeinen
Uberlegunges folgt das Reaktionsschema

* +2H2+Co % +2H2+C0 *
! c, — e L —— . —_—
C1—1 -i,0 € -H,0 C1+1
Y
o)
B ro 1-Alken A ro
2 I3
[
2-Alken » Alkan
‘s X 'I
“ r 4'0’
“~ 3 Lo
l‘5 “‘ ” "o rG
3-Alken

Im Schema ist beriicksichtigt, daB die 1-Alkene wihrend des
Abldsungsvorganges vom Katalysator zum 2-Alken isomerisiert

und zum Alkan hydriert werden kdnnen. Diese Reaktionen wurden

als Parallelreaktionen formuliert. Die Reaktionsgeschwindigkeiten
werden in Abhidngigkeit von der Wasserstoff-, der Xohlenmonoxid-
und den Alken-Konzentrationen ausgedriickt. Die RG-Gleichungen
sollen sich nur auf die Bildung und die Umsetzung unverzweigter

Kohlenwasserstoffe beziehen.



- 63 =

I, = kh C;h Ci: ng mol g_1 (Fe) s—‘I

ey ] .

Cj =1 fiar h=20 j =1 1-Alken
ézh = c:h ho=1,2,3 2 2-Alken
c;h = c;h h = 4,5 3 3-Alken
czh = czh h =6 4 Alkan

Weitere Definitionen zur Vereinfachung der Schreibweise der
kinetischen Gleichungen sind

b 4
h _ .,
kp Cco = K
ﬁh yh
CH2 Cco = kp

Der Index i fir die C-Zahl wird bei Iy - kh und den Cj wegge -
lassen. In den folgenden Abschnitten werden deshalb bei allen
Gleichungen die C-Zahl oder der Bereich der C-Zahlen der be-
trachteten Komponenten vermerkt.

Die experimentellen Daten reichen nicht aus, um fiir das um-
fangreiche System kinetischer Gleichungen alle Konstanten zu
ermitteln. Einige Annahmen zur Vereinfachung erméglichen jedoch
eine sehr weitgenende Auswertung. Diese Annahmen sind:

1. Die Reaktionen Tg und re konnen vernachldssigt werden. Die
Begriindung wird im Abschnitt 5.3. gegeben.
2. Die Reaktionsordnung von Hz und CO zowie von 1-Alken bzw.

2-Alken der Hydrierungen 1-Alken — Alkan und 2-Alken - Alkan
werden gleich gesetzt.
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3. Die Reaktionsordnungen von H2 und CO der Parallel-Reak-
tionen zu 1-Alken, 2-Alken und Alkan werden gleichgesetzt.

Somit sind A und B unabhdngig von C und Cco* Unterschied—

liche Reaktionsordnungen £iir CO singznicht zu erwarten, da
fiir diese Parallelreaktionen die gleichen Aufbauschritte

durchlaufen werden miissen. Im Abschnitt 4.4.3. wird nach-
gewiesen, daB die Annahme gleicher Ordnung fir H, gerecht-

fertigt ist.

4.3. Versuchsplan zur Untersuchung der Kinetik

Die sehr langsame Einstellung der stationdren Konzentration
erlaubte nur eine sehr begrenzte Zahl von Einstellungen der
Reaktionsparameter. Die Syntheszlaufzeit betrug fiir jeden Ver-
such 4-5 Tage. .

Im Mittelpunkt stand die Untersuchung der Abhangigkeit der
Reaktionsgeschwindigkeiten von den Konzentrationen des Wasser-
stoffs, des Kohlenmonoxids und der Alkene.

Fe—-Katalysator

variation 0,2 Gew. % K2CO3 2 Gew. % K2C03
Pe({Cu,0,2) Fe(2,0)
C1 Versuchslauf 1 Versuchslauf 3
P " 4
Hy
PHz + PCO 2
Tabelle 4.1. Versuchsplan

Der Fe—Katalysator mit 2 Gew. % K2003 zeigt nur sehr geringe
Aktivitdt beziliglich der Doppelbindungs-Isomerisierung. Bzim
Fe—-Katalysator mit 0,2 Gew. % K2C03 waren Folge-Hydrierung und

Folge-Isomerisierung stark ausgeprigt.
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Zur Untersuchung der Kinetik beider Folgereaktionen wurde der

Katalysator mit 0,2 Gew. % K2C03 eingesetzt. Die besonders

wichtige Abhdngigkeit der Reaktionen von der Wasserstoff-Kon-

zentration wurde jedoch fir den Fe-~Katalysator mit. 2 Gew. % KZCO

untersucht. Es ergaben sich eine einfachere Auswertung und zu-
verldssigere Resultate, da die konkurrierend ablaufende Isomeri-

3

sierung vernachlissigt werden konnte. Ein Versuchslauf mit Varia-
tion des Kohlenmonoxid-Druckes bei konstantem Gesamtdruck steht
noch aus. Bisher konnten die Reaktionsordnungen des Kohlenmonoxids
nur indirekt aus der Druckabh&ngigkeit der Reaktionsgeschwindig-
keiten berechnet werden.

Bei allen Versuchen wurde der Umsatzgrad des Wasserstoffs und
des Kohlenmonoxids durch hohen Gasdurchsatz unter 30 % gehalten,
um die Abh&dngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten von daen Kon-

zentrationen des Kohlendioxids und Wassers vernachldssigen zu kdnnen.

In der Tabelle 4.2. sind die Reaktionsbedingungen aller Versuchs-
ldufe zusammengestellt.

Versuchsparameter Versuchslauf
1 2 3 4
Dosierung wvon 1-Decen g h_1 0-5,9 1,5 0-2,4 -

" " 1-Hexen - - 0-3,2 -
Gesamtdruck 105 Pa 10 5-17,5 10 17
Wasserstoffdruck " 4,5 2,4-8,2 4,8 1,7-10,0
Kohlenmonoxiddruck " 4,7 1,2-7,6 4,2 3,3
PHZ/PCO 1,1 1,1 1,17 0,5-3,0
Temperatur K 493 493 493 493
Masse Katalysator g (Fe) 46 46 45 4
Anteil K2C03 des Fe-Kat.Gew. $% 0,2 U,2 2,0 2,0
Gasstrom (Reaktoranusgang) mol h | 1,539 1,605 1,582 1,481

Tabelle 4.2. Reaktionsbedingungen der Versuchsliufe
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4.4. Auswertung der Versuche

Zur Auswertung der Versuche muBte die zwar geringe aber iiber
einige Wochen doch bemerkbare Desaktivierung des Ratalysators
korrigier. werden. Die Produktstrome wurden auf die Katalysa-
toraktivitit am Ende des Versuchslaufes umgerechnet. Der
Rorrekturfaktor fK ergab sich durch lineare Interpolation
zwischen Standardversuchen bei gleichen Bedingungen zu Beginn (to)
und am Ende (te) des Versuchslaufes.

Die Selektivitat 2% hat sich iUiber die Dauer eines Versuchslaufes
nur wenig geander%, so daB in guter Ndherung angenommen werden
kann, daB die relative ZAnderung der Aktivitdt aller Funktionen
des Katalysators gleich ist.

4.4.1. Abhingigkeit der Synthesereaktion von der Wasserstoff-

konzentration und dem Gesamtdruck

Fiir die Synthesereaktion CO + 2H2——¢—- CH,— + H,0 lautet £iir

konstante CO-Konzentration der kinetische Ansatz

8

- 1! o
Is © ko CH2

Werden alle Reaktionsprodukte beriicksichtigt, so erhdlt man
entsprechend

. . B

= 1 (a0 - -
In = (neyg = Beg = B

Bo = 0,7 (Versuchslauf 4)



- 67 -

Fiir alle unverzweigten Kohlenwasserstoffe im C-Zahlbereich 1-11
erhdlt man entsprechend

]
o}
1]
o .
.
’.l.
"
~
[@]
m

§o = 0,8 (vVersuchslauf 4)
Die Druckabha@ngigkeit filir konstantes Verhdltnis PH /PCO 1&8t
sich filir alle Reaktionsprodukte durch 2
. . . B B +Y
.1 o _ o ¥ _ . x o ‘o
Fo © m (Rep = Neg Pco,) = ¥o Ca, Cco T %o Ca,
mit BO + yo = 0,7 (Versuchslauf 2)
ausdriicken.

In Bild 4.3. ist die Abhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit ry
von der Wasserstoff-RKonzentration und in Bild 4.4. vom Gesamt-—
druck aufgetrager.. Nimmt man an, daf8 der Wert wven Bo unabhangig
vom K2C03—Gehalt des Eisenkatalysators ist, so folgt

yo"'o

8

Ein Ansatz r, = k steht mit Ergebnissen anderer Autoren

0,
o] CHZ
7]<

im Einklang [16], [1
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Lt x
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<
o
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1/ y

0 1 2 3 1(.: 5

Wasserstoff-Konzentration T_“z__a

107 mol cm

Bild 4.3. Abh&dngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von
der Wasserstoff-Konzentration. r, bezieht sich
auf alle Kohlenwasserstoffe der C-Zahl 1-~11
(Versuchslauf 4)

16t 7
- 12} 1
i =y x
‘o
]
ME 8 " x
=)
Lt ]
0 4L 8 2 16 20
_P__
10° Pa

Bilad 4.4. Abh#ngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit vom
Gesamtdruck. r_ bezieht sich auf alle Kohlen-

T e ymrrde rm o L ™ o vy T ™M A4 A f~y - - L
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4.4.2. Abhidngigkeit der Folgereaktionen von der 1-Alken-

Konzentration

Die 71-Alken-Konzentration wurde durch Dosierung von 1-Decen

und 71-Hexen in weiten Grenzen variiert.

-6 -6 -3
C,5 10 < c1—Decen < 64 10 mel cm

6

0,5 10°° <¢ 6

3

<11 10°° mol cm

1-Hexen

Die Bilanzgleichungen fiir n~aAlkan, 2-Alken und 3-Alken lauten:

Ny a; ay
z‘n_:=roA+k1C1+k4C2
n [s 4 @
By | W %2, . %
mK ro B + k2 C1 + k4 C2

o [
}

o
w=
N

—

Bel den Versuchen mit Dosierung von 1-Alkenen ergab sich etwa

Proportionalitdt zwischen C1 und Cz. Mit der Annahme c, = a,

und ay ~ 1 erhdlt man

k"C a
4 _ " 4 2 1
m—K—roA+k1(1+k.1.c1)C1
kg S
gt . = £ < 0,1 stellt nur eir Korrekturglied dar. Die experi~-

—

1
mentellen Daten lassen sich wesentlich besser be-

schreiben, wenn anstelle der Potonzansidtze Langmuir-Ansitze
eingefiihrt werden.
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n k. C

4 _ " 1ad™1
EE =r, A+ k1 (1 + ) T kTadc1

"2 L. o age o 2ad%1 L. o F12d%
My ° 21+ k2adc1 1 T+ k‘]adc1
g K32a%1

—-:k“—_—__
e 731+ kg 40

Durch Konstantenanpassung nach Nelder-Mead wurden f£iir den
Versuchslauf 1 mit Eisen-Katalysatoren (0,2 Gew. % cho3)
fiix die Umsetzung des 1-Decens erhalten

A=20,3 B =20,06

3 1

mol”

1]

k 4980 k = 18 800 cm

5920 k

lad 2ad 3ad

In Bild 4.5. sind die Bildungsraten von n-Decan, 2-Decen und
3-Decen gegen die 1-Decen-Kcnzentration aufgetragen. Die Abh#n-
gigkeit dexr Reaktionsgeschwindigkeit ist fiir diese Reaktionen
nahezu gieich. Mit C1 —+ 0 erhdlt man die Reaktionsordnung 1,

d. h. a1 = 02 = a3 = 1.

Beim Versuchslauf 3 mit dem hoch alkalisierten Eisenkatalysator
Fe (2,0) wird kaum 2- und 3-Alken gebildet. Entsprechend der
Bilanzgleichung fiir n-aAlkan

Eﬁ =r A+ k" k‘Iadc1
mgp O T+ k8%
arhilt man fir 1-Hexen A =0,2 und k1ad = 3,8 105 cm3mol_

1=-Decen A=0,2 und k = 7450 "

1ad
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Bild 4.5. Abhdngigkeit der n-Decan, 2-Decen und 3-Decen-
Bildung von der 1-Decen-Konzentration (Versuchs-
lauf 1)
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Bild 4.6. Abhidngigkeit der Alkan-Bildung von der 1-Alken-
Konzentration (Versuchslauf 3)




In Bild 4.6. ist die Bildung von n-Hexan und n-Decan in
Abh&ngigkeit von der 1-Hexen- bzw. 1-Decen-Konzentration
aufgetragen. Bemerkenswert ist, daB A, der Anteil direkt
gebildeten Alkans, unabhingig von der C-Zahl ist. Die Hexan-~
bildung durch Folge-Hydrierung ist etwa um den Faktor 2
schneller als die Decanbildung. Man kann vermuten, da8 die
unterschiedliche Reaktionsgeschwindigkeit eher auf eine hdhere
Oberfl&dchenbelegung des 1-Hexens gegeniiber 1-Decen zuriickzu-
fihren ist als auf eine von der C-Zahl abhingige Reaktions-
geschwindigkeit der adsorbierten 1-Alkene. Es ist bekannt,
daf Alkenes an Eisenkatalysatoren stark adsorbiert werden. So
wird z. B. die Dehydrierung von Athylbenzol an alkalisierten
Eisenkatalysatoren durch Adsorption des gebildeten Styrols
stark gehemmt [18].

Bei konkurrierender Adsorption der 1-Alkene ist zu erwarten,
dal durch Erh&hung der Oberflichenbelegung eines 1-Alkens die
Oberfldchenbeleguncgen der anderen 1-Alkene herabgesetzt werden.
Die erwartete Verringerung der Umsetzung und entsprechende
Erhdhung der Selektivitdt der verdringten 1-Alkene wird im
Experiment gefunden. Die Daten der Tabellen 4.3. zeigen den
Effekt deutlich. Der Effekt scheint umso ausgeprigter zu sein,
je hoher die C-Zahl des verdrangten 1-Alkens ist.

Es ist auch zu erwarten, daB die ErhShung der Oberflichenbe-
legung an 1-Alken zu einer Verdringung von Kohlenmonoxid und
Wasserstoff fiihrt und dadurch die Geschwindigkeit der Synthese-
reaktion verringert wird. Durch ErhBhung der 1-Decen-Konzentra-
tion auf das Zehnfache sinkt die Geschwindigkeit der Synthese-
reaktion um 20 %. Die Hemmung der Svnthesereaktion durch Ad-
sorption von Alkenen kdnnte die Erklérung fiir die von Caesar [19]
gefundene starke Erhdhung der Reaktionsgeschwindigkeit der
Fischer-Tropsch~Synthese durch Zumischung von Zeolithpulver (ZSM5)
zum Eisenkatalysator sein. Am Zeolithkatalysator werden die am
Eisen gebildeten Alkene mit hoher Reaktionsgeschwindigkeit zu
Aromaten umgesetzt. Dadurch sinkt die stationdre Alkenkonzen-
tration in den Katalysatorporen stark ab. Die Reaktionshemmung

nimmt ab.



Eisen-Katalysator (2 Gew. % K2CO3)

Konzentration 10° mol”™! em’ 1-Alken-Selektivitit
1-Hex=n 1-Decen C7 C8 C9 C11
0,45 0,1 0,71 0,70 0,66 0,60
0,7 0,2 0,72 0,72 0,70 0,68
3,2 1,6 0,69 0,71 0,69 0,65
6,6 3,4 0,72 0,72 0,71 0,71
10,7 5,3 0,73 0,73 0,72 0,71

Eisenkatalysator (0,2 Gew. % K,CO,)
0,6 0,42 0,36 0,29 0,17
3,6 0,40 0,34 0,25 0,14
5,9 0,41 0,34 0,31 0,20
7,0 0,44 0,38 0,25 0,17
19,0 ¢,43 0,39 0,27 0,17
27,5 0,48 0,41 0,30 0,24
63,5 0,47 0,44 0,35 0,24

Tabelle 4.3. Effekt dexr Verdrdngung von 1-Alkenen

4.4.3. Abhédngigkeit der Alken-Hydrierung von der Wasserstoff-
konzentration

Im Versuchslauf 4 wurde bei konstantem Kohlenmonoxid- und
Gesamt~-Druck der Wasserstoff-Druck im Bereich 1,8-10,6 105 Pa
variiert. Bei diesem Versuchslauf wurde hoch alkalisierter
Eisenkatalysator (2 Gew. % K2C03) eingesetzt. Die Isomerisierungs-
reaktionen konnten vernachldssigt werden.

Entsprechend der Bilanzgleichung fir n-Alkan
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ergab sich fir die Xohlenwasserstoffe CS’ C7, C8’ C, und C.l

9 1

A= 0,81 und B1 = 0,81

Die Abhdngigkeit von der 1-Alkenkonzentration, die durch einen
Langmuir-Ansatz beschrieben wurde, kann fir kleine 1-Alken-Kon-
zentrationen durch einen Ansatz erster Ordnung {( @, = 1) ausge-

1
drickt werden.

Im Bild 4.7. ist die n-Alkan-Selektivitdt in Abhdngigkeit von
der Konzentration der 1-Alkene variabler C-Zahl fiir verschiedene
Wasserstoff-Konzentrationen aufgetragen. Die Extrapolation auf
die Konzentration null 138t fir A keine Abhidngigkeit von der
Wasserstoff-Konzentration erkennen. Dieses Ergebnis ist ver-
stdndlich, da offenbar alle Hydrierungen nahezu die gleiche
Reaktionsordnung fiir Wasserstoff haben, die Synthesereaktion

Bo = 0,7-0,8 und die Folge-Hydrierung 81 = 0,81.

Nach der Gleichung

' -
k B BO

- = = A+ - CH2 C1 mit B1_Bo ~ 0

hidngt die n-Alkan-Selektivitdt nur indirekt von der Wasser-
stoff-Konzentration ab. Durch Erhdhung der Wasserstoffkonzen-

tration steigt x,- Bei gleichem Gasdurchsatz nehmen C, und als

1
Folge die n-Alkan-Selektivitdt zu.

4.4.4. Abhingigkeit der Folgereaktionen vom Gesamtdruck

Im Versuchslauf 2 mit Eisenkatalysator (0,2 Gew. % KZCO3)
wurde der Gesamtdruck im Bereich 5-17,5 10 5 Pa variiert. Das

Verhdltnis der Partialdriicke PH /PCo wurde konstant gehalten.
2
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Abhdngigkeit der n-Alkan-Selektivitdt von der
Konzentration der 1-Alkene fiir C-Zahlen 5-9, 11
fiir verschiedene Wasserstoffkonzentrationen
(Versuchslauf 4)

In der Bilanzgleichung ffir n-Alkan

k, C B Y
4 72 1 1
Arg * kg1 + 7521 Gy Ceo G
1 71 2
B, ¥ c Y1 8,+Y
c.’ C 1. { Lo ) c.' 7 gesetzt.
H, ~CO c i
2 H2 2

Vorausgesetzt, da8 A unabhidngig von der CO-Konzentration ist,

81 + 71 ~ 0

8 folgt }H ~ =0,8.

Die Folge-Hydrierung wird somit sehr stark durch Kohlenmonoxid
gehemmt. Mit den Annahmen 34 = B1 und
Abschnitt 4.

}:1 = }’.I sowie der im
4.2. erwdhnten Substitution folgt fiir 2-Alkene

pg
r o+ (k (399) 2 c82+}’2_k 4 T2 cB1 03'1) c
o] 2 CH HZ 1 k1 C1 H2 CO 1
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Mit der Annahme, da8 B unabhdngig von CH und CCO ist, ergeben
sich fiir C.-C

2
5 710

B = 0,06 und 32 + }b ~ -1

4.5. Diskussion der Ergebnisse

in

der Tabelle 4.4. sind filir die untersuchten Teilreaktionen

die Reaktionsordnungen von 1-Alken, Wasserstoff und Kohlen-

monoxid zusammengestellt. Sie kdnnen mit einem Fehler bis zu

+ 0,15 behaftet sein.

Reaktionsordnung
Reaktion 1-Alken Wasserstoff Kohlenmonoxid
Synthese von KW + 0,8 0
CO+2H2 —CH2—+H20
direkte Synthese (+ 0,8) 0
von n-Alkanen
Folge-Hydrierung + 1 + 0,8 -90,8
Folge-Isomerisierung + 1 Bz+ }5 = 83 + y3 = -1
Tabelle 4.4. Zusammenstellung dexr Reaktionsordnungen

Die Ubersicht zeigt, daB

alle Hydrierungen eine Wasserstoff-Ordnung nahe 1 haben,

die Synthese und die direkte Synthese von Alkanen eine
Kohlenmonoxid-Ordnung nahe 0 haben,

alle Folgereaktionen eine 1-Alken-Ordnung nahe 1 haben,

die Folge-Hydrierung eine Kohlenmonoxid-Ordnung nahe -1 hat.
Nimmt man filir die Wasserstoff-Ordnung der Folge-Isomerisierung
den Wert 0 an, so ergibt sich die Kohlenmonoxid-Ordnung eben-
falls zu -1.
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Die Resultate kdnnen durch konkurrierende Adsorption gedeutet
werden. Zur Erlduterung sei hypothetisch der einfache Langmuir-
Ansatz filir die Mischadsorption von Kohlenmonoxid und 1-Alken
mit der Annahme starker CO-Adsorption angesetzt.

ad
_ ¥co Cco
e ad ad ~ 1
T+ k" G+ keg Cep
k?d c k24 ¢
&, = 3 : ) ~ 1d 1
1 a a a
T+ k" €y *keg Coo ke Ceo

Nach dieser einfachen Modellvorstellung werden die Reaktions-
ordnungen der Folgereaktionen, +1 flir 1-Alkene und -1 fir
Kohlenmonoxid, versta@ndlich, wenn deren Reaktionsgeschwindig-
keiten proportional der 71-Alken-Belegung gesetzt werden.

5. Modell des Blasensidulenreaktors

Fir den Blasensdulenreaktor, der als ideal durchmischter Rihr-
kessel angesehen werden kann, gelten fiir den stationdren Betriebs-
zustand die Bilanzgleichungen

n

1 _ - - _ ;] _ 11 _ n . -
— = {1-4 B)rO k1 C1 k2 C1 k3 C1 fir 1-Alken
;12 " ”
ﬁ; =Br_ + k2 C1 - k4 C2 fir 2-Alken
2 2% c fiir 3-Alken
my 3 72
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n " "

4 =Ar +k, C, +k, C fiir n-Alkan

m, (o} 1 71 4 "2

Ny

— = % fiir alle unverszw.
e Kohlenwasserstoffe.

Alle nj, Cj’ r. sind mit i indiziert. Das den Reaktor verlassende

Gas steht mit der vollst8ndig durchmischten fliissigen Phase im

Phasengleichgewicht. Mit

P P
C, = ———vy ; C, = ———y und
1 p° e 1 2 p° v 2
n, =y. n . " - °
1 176G ; n, Yo 0g

erh&lt man die Gleichungen zur Berechnung der Selektivitit

n1i _ 1

-A-B

"

n_. P w L
o1 1 + 25 e — (k1 + k2 + k3)
e

<]

24 n
. B + EE = kg M
n
21 - nG Pi v oi
- P ”n
oi 1+ X — k4
nG Pi v
Pk _F v Py
- - - O . 3 -
By;  Bg Py V oi



Die Gleichungen driicken die Abhédngigkeit der Selektivitdt von
der Wasserstoff- und Kohlenmonoxid-Konzentration, vom Gesamt-
(iilber den Partial-

- 79 =

druck, wvon der Abgasmenge und von der C-Zahl

druck Pg) aus.

Fir P? wird der Sdttigungsdampfdruck des n-Alkans der C-Zahl i

eingesetzt. Die Partialdricke der Alkene unterscheiden sich von

diesem nur wenig.

5.1. Abhdngigkeit der Selektivitdt von der Wasserstoffkonzentration

Die Untersuchungen (Versuchslauf 4) wurden fir den Eisen-Kataly-

sator mit 2,0 Gew. % K2C03

in diesem Fall vernachlassigt werden. Die Ausdriicke fir die
1-Alken und die Alkan-Selektivitdt lauten dann

durchgefithrt. Die Isomerisierung kann

i 1 -2
Noi Ty P . B1
T+ = —Z——kiCy
nq Pi v 2
n,. P B
O k! ¢!
n n.p° v | H

ol G i
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Bild 5.1. Abhdngigkeit der Alkan-Selektivitit von der
Wasserstoff-Konzentration im Blasensiulen-~
Reaktor (Versuchslauf 4)

Im Bild 5.17. ist die berechnete und experimentell ermittelte
Abhédngigkeit der Alkan=-Selektivit#t von der Wasserstoff-Konzen-
tration fiir die C-Zahlen 5-~9 aufgetragen.

5.2. 3bhdngigkeit der Selektivitit vom Gesamtdruck

Die Untersuchungen (Versuchslauf 2) wurden fiir den Eisen-Kata-
lysator mit 0,2 Gew. % K2C03 durchgefiihrt. Das Verhdltnis Py /P
wurde konstant gehalten. Die Ausdriicke fiir die Selektivitit

Co

lautens:

n,. 1-2A-B
11 -
n P B.+y B,+¥.)
oi ., fg kx.p 1 1y wxp 2 02
P03 141 2i
g %1



Bild 5.2.

im Bild 5.2. ist die berechnete und experimentell ermittelte
Abhidngigkeit der 2-Alken- und Alkan-Selektivitit vom Gesamt-

C-2anii] 5}6]7]815
Symbol °l'l‘

- e

Abhdngigkeit der 2-Alken und Alkan-Selektivitit

vem Gesamtdruck im Blasensiulen-Reaktor
(Versuchslauf 2}

druck fir Komponenten der C-Zahlen 5-9 aufgetragen.

20
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Die Gleichungen fiir die Alkan-Selektivitdt zeigt mit B1+ y1=0
anndhernd eine Druckabhingigkeit der Form

J
o

N,
7—4-:&-=a+b—5‘k
Roi Pi oi

Die Abhingigkeit der 1-Alken-Selektivit&dt vom Gesamtdruck hat
anndhernd die Form

11
“oi
n

Diese Abhingigkeit ist jedoch nur sehr schwach ausgeprédgt, da

b P/Pi k1i < 1 ist. Somit folgt fir £4i/£oi eine nahezu lineare
Abhingigkeit vom Gesam:-druck. Die Abh&ngigkeit von der C-Zahl
ergibt sich tber den Faktor k1i/Pz. Die Geschwindigkeitskonstante
k1i ist von der C-Zahl abhdngig. Die Anpassung des Modells an

dle experimentellen Daten ergab fir k1i/k1,9 = 3,25-0,25 flr

5 < i < 9. Dies stimmt mit den Resultaten der Versuche mit

Dosierung von 1-Alken (Abschnitt 4.4.2.) ausgezeichnet tiberein.

Die Selektivitdt des 2-Alkens ist mit 32+ }2=-1 vom Gesamt-
druck nahezu unabhi@ngig. Der leichte Abfall der 2-Alken-Selek-
tivitdt mit steigendem Druck folgt aus der Druckabh&ngigkeit
der 1-Alken-Selektivitdt. Es wird die gleiche Abhdngigkeit

der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten kZi von der C-Zahl
gefunden. Dieses Ergebnis stiitzt die Annahme (Abschnitt 4.4.2.},
daB die unterschiedlichen Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten
auf unterschiedliche Adsorptionsstérke der 1-Alkene zurick-
zufihren sind.
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5.3. Abhdngigkeit der Selektivitdt vom Gasdurchsatz

In den Versuchen 3, 4 und 5 mit Fe(Cu, 0,2) wurde bei konstanter

Wasserstoff- und Kohlenmonoxid-Konzentration und konstantem
1T -1

Gesamtéruck der Gasdurchsatz von 0,03 bis 0,1 mol h™ g (Fe)
variiert.
L I ] Ll
C-Zahti|s516]7|8]s |10
Symbol lx]olaln{-l.
06F 7
151£5QL ) )
C2F .
0 2 A 6 8
Ng /My
1072 mol g'n’
Bild 5.3. Abhdngigkeit der 1-Alken-Selektivitdt vom Gasdurch-

satz (Versuche 3, 4, 5)

Im Biid 5.3. ist die 1-Alken-Selektivit&t in Abhidngigkeit vom
Gasdurchsatz AG fir C5—C10 aufgetragen. Wie erwartet, nimmt mit
steigendem Gasdurchsatz und abnehmender C-Zahl die 1-Alken-
Selektivitdt zu.

Das im Abschnitt 5 entwickelte Modell beschreibt die Abhingigkeit
der Selektivitdt von 1-, 2- und 3-Alken sowie Alkan in gquter
Ubereinstimmung mit den exerimentellen Daten der Versuche 3, 4

und 5. Zur Vereinfachung wurde angenommen, daB die Reaktions-
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geschwindigkeitskonstanten unabhingig von der C-Zahl sind. Die
Berlicksichtigung dieser Abhdngigkeit hdtte eine Verbesserung
der Anpassung bewirkt. In den Tabellen 5.1., 5.2. und 5.3. sind
die mit dem Modell berechneten Werte der Selektivit#dt den
experimentell erhaltenen Daten fiir drei verschiedene Gasdurch-
sdtze gegeniibergestellt.

C-Zahl Selektivitdt
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan T
i erp ber exp berx exp ber exp ber h_1
5 06,43 0,48 0,24 0,16 - 0,02 0,33 0.34 0,46
6 0,36 0,39 0,25 0,19 0,01 0,03 0,39 0,39 0,80
7 0,28 0,29 0,22 0,22 0,04 0,04 0,45 0,44 1,37
8 0,23 0,2t 0,25 0,24 ¢C,04 0,05 0,48 0,50 2,26
9 2,176 0,15 0,26 0,24 0,C6 0,05 0,52 0,55 3,64
10 0,10 0,1 0,24 0,23 0,06 0,06 0,60 0,61 5,81
11 0,9¢ 0,07 0,21 0,21 0,067 0,06 0,66 0,66 9,13
Tabelle 5.1. Abhdangigkeit der Selektivitit von der C-Zahl
Versuch 3: T = 513 X, P = 106 Pa
ng = 0,025 mol b1 g7
C-2ahl Selektivitdt
1-Alken 2-Alken 3-Alken Alkan T
i exp ber exp ber exp ber exp ber h—1
5 6,6 0,58 ¢,15 0,12 0,02 0,01 0,27 0,29 0,21
6 0,51 6,51 0,15 ¢@,15 0,01 0,02 0,33 0,32 0,36
7 6,44 0,43 0,16 G,18 0,02 0,03 0,38 0,37 0,61
8 J,37 0,34 0,19 0,21 0,05 0,04 0,40 0,41 1,21
9 0,27 0,26 0,21 0,23 0,05 0,04 0,48 0,46 1,653
10 0,179 0,19 0,23 0,24 0,04 0,05 0,55 0,51 2,60
11 0,14 0,14 0,25 0,24 0,04 0,05 0,57 0,57 4,09

Tabelle 5.2. Abh3ngigkeit der Selektivitdt von der C-Zahl

Versuch 4: T = 513 X; P = 106 Pa

n(: = \.)54 mOl h—1 rr-1 fyr- 2



C~Zahl Selektivitit

1-alken 2-Alken 3-Alken Alkan

i exp ber exp ber EXp ber exp ber h"1

0,63 o,61 0,11 0,10 0,017 0,01 0,25 0,27 0,14
0,57 0,5 0,72 0,13 0,00 0,31 0,31 0,30 0,24
0,48 0,50 0,11 0,15 0,03 0,02 0,38 0,33 0,41
0,44 0,42 0,15 0,18 0,02 0,03 0,37 0,37 0,67
6,35 0,33 0,79 0,21 0,03 0,04 0,42 0,43 1,08
6,25 0,25 ¢,20 0,23 0,03 0,04 0,51 0,48 1,72

o w 0 ~J & WU

Tabelle 5.3. Abhdngigkeit der Selextivitdt von der C-Zahl

Versuch 5: T = 313 K; P = 106 Pa:

ng = 0,082 mol h™' g~ (Fe)
Eine vereintachte Darstellung ergibt sich, wenn die Selekti-
vitdt in Abhdngigkeit von der mittleren Verweilzeit der Xohlen-
wasserstoffe im Blasensdulenreaktor aufgetracen ist. Die
nmittlere Verweilzeit der Kohlenwasserstoffe der C-Zahl i ergibt
sich nach

L _
. nji VR xji/v _ VR P
i - T T o )
N4 nGlexji/P nGv Py

wenn f{r alle Komponenten gleicher C-Zahl der Sdttigungsdampf-
druck des n-Alkars P? eingesetzt wird.

In den Ausdriicken fiir die Selektivitdt, Abschnitt 5, wird

= TE T. gesetzt.
v i

av)
o)
<|

& P
9

o]

Uber T wird sowohl die Abh#ngigkeit vom Gasdurchsatz n. als
auch von der C-Zahl ausgedriickt. Die Anpassung des Modells,
das die Gleichungen fiir die Selektivitit von 1-Alken, 2-Alken



- 86 -

3-Alken und n-Alkan umfaBt, an die experimentellen Daten ergab
flir die Konstanten die Werte

3 3 -1 1

A=0,23 kj=3.210"cm” g ' (Fe) s° ki =0
w "3 1] i
B = 0,07 k2 = 2.9 10 k6 0]
kj = 6.5 1074 "
ki = 4.4 1077 "
1,0 - lm L 1 1 |
—’“vl-+h_1 1-Alken [2-Alken [3-Alken | Alkan -
moig
0.02417 ) a Q o
08| 00s335] o a v n y
0.,08138 L A v =
| PR
\
[ ]
0'6 .\J ﬂ/ o}
=l = \ o
|k 350
[e)
0,4 ;5 j
70
/.‘!:
@
. 3 o Sea a
0'2 i ﬁ“h 0\:\ ]
A
x 0\0
—_—
O emd “uamad v v 4_8=-
P A L .
0 2 A 6 8 10
<
h
Bild 5.4. Abh@ngigkeit der Selektivitidt von der Verweil-

zeit der Kohlenwasserstoffe im Blasensdulen-
Reaktor (Vexrsuche 3, 4, 5)
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Im Bild 5.4. sind die Selektivit&tswerte in Abhidngigkeit von

der Verweilzeit aufgetragen. Es ergibt sich das iibliche Bild

fiir Folgereaktionen. Die Daten fiir 3-Alken gestatten keine
eindeutige Aussage dariiber, ob 3-Alken aus 2-Alken oder aus
1-Alken oder iiber beide Wege gebildet wird. Eine etwas bessere
Anpassung an die experimentellen Daten ergibt sich, wenn ange-
nommen wird, daf 3-Alken nur ausgehend von T-Alken gebildet wird.

Das Modell des Blasensdulenreaktors beschreibt die Selektivitit
der 1-, 2-, 3-Alken und n-Alkan-Bildung in guter Ubereinstimmung
mit dem Experiment. Das angenommene Schema der Folge—- und
Parallelreaktionen wird bestidtigt.
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6. Modell des Festbettreaktors

6.1. Reaktion, Stofftransport und Phasengleichgewicht

Das Reaktionsrohr des Festbettreaktors ist mit Katalysator-
pellets des Durchmessers 2 mm geflictlt. Das Synthesegas wird

dem Reaktor von oben zugefilhrt. Die gebildeten Kohlenwasser-—
stoffe verlassen den Reaktor iberwiegend gasfdrmig. Berech-
nungen des Phasengleichgewichtes ergeben, daB bei Temperaturen
unter 550 K die Poren des Katalysators mit fliissigen hoch-
siedenden Kohlenwasserstoffen geflillt sind. Die sehr hoch
siedenden Produktanteile flieBen in einem dinnen Film von den
Pellets ab und verlassen den Reaktor in fliissiger Form. Inner-
halb der Gasphase zwischen den Katalysatorpellets erfolgt der
Stofftransport durch Konvektion und Diffusion. Da der Austausch
durch Diffusion rasch erfolgt, ist sowohl fiir Wasserstoff und
Kohlenmonoxid als auch fiir die gebildeten Kohlenwasserstoife

im Zwigschenkornbereich ein fast vollst&ndiger Konzentraticns-
ausgleich in radialer Richtung zu erwarten. Im Fliissigkeitsfilm
an der #uBeren Oberfliche des Katalysatorpellets stellt sich
das Phasengleichgewicht zwischen Gas und Fliissigkeit ein. Wasser-
stoff und Kohlenmonoxid diffundieren durch die Porenfliissigkeit
in das Innere der Poren. Die gebildeten Kohlenwasserstoffe,
Kohlendioxid und Wasser diffundieren in entgegengesetzter Rich-
tung. Der Diffusionskoeffizient in der £fliissigen Phase ist
verglichen mit dem im Gas um etwa 2-3 Zehnerpotenzen kleiner.
Er betrdgt fiir Wasserstoff im hochsiedenden Fischer-Tropsch-Wachs

unter Reaktionsbedingungen D = 8 1074 cm?/s [20] .
2

Nach dem Kriterium von Weisz [21] ist eine schwache Hemmung der
Unsetzung durch den Diffusionswiderstand in den mit Flissigkeit

gefilillten Poren zu erwarten.

Der Nutzungsgrad des Katalysatorpellets ist durch das Verhdltnis
der Umsetzungsgeschwindigkeit im Festbett—- und im Blasensiulen-
reaktor bei Einsatz des gleichen Katalvsators unter gleichen
Reaktionsbedingungen gegeben, wenn die Umsetzungsgeschwindigkeit
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im Blasensdulenreaktor allein durch die chemische Reaktion
bestimmt ist. Dies trifft nach den im Abschnitt 4.1. angestellten
Uberlegungen zu. Die durch Vermahlung des Katalysators erzeugte
Oberfldche ist bei einer mittleren Partikelgr&Be von ca. 15 um
klein im Verhdltnis zur gesamten inneren Oberfliche.

In der Tabelle 6.1. sind fiir verschiedene Temperaturen die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten des kinetischen Ansatzes
der Fischer-Tropsch-Synthese

H
il

o kO exp ( ~ == ) C

r = 1 {(n

o my coco™"co.. !

2

fir beide Reaktoren zusammengestellt (Versuche 1, 2, 3; 7, 8, 9).
Fir den Festbettreakicr wird der Mittelwert der Wasserstoff-

Konzentrationen am Reaktor-Eingang und -Ausgang eingesetzt.

ro/CH2
g-] h—1 cm3
Blasensdulen-~ Festbett~- Katalysator-
Temperatur reaktor reaktor wirkungsgrad
493 K 216 161 0,75
513 K 463 332 0,72
528 X 875 723 0,83
Tabelle 6.1. Vergleich der Reaktionsgeschwindigkeits-

konstanten fiir Blasensdulen- und Festbett-
Reaktor

Es ergibt sich ein mittlerer Katalysatorwirkungsgrad von 0,77.
Dies steht im Einklang mit der Abschitzung nach Weisz. Fiir einen
Vergleich der Bruttoaktivierungsenergien fiir die verschiedenen
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Reaktoren reicht die Zahl und die - Genawvigkeit der Daten nicht
aus. Die Diffusionskoeffizienten der gebildeten Kohlenwasser-
stoffe sind etwa um den Faktor 10 kleiner als der Diffusions-
koeffizient des Wasserstoffs. Wenn die Diffusion des Wasserstoffs
und des Kohlenmonoxids schon eine Hemmung der Umsetzung bewirken,
so ist zu erwarten, daB in radialer Richtung des Pellets beacht-
liche Konzentrationsgradienten der Xohlenwasserstoffe auftreten,
und deshalb die Folgereaktionen der 1-Alkene erheblich durch die
Diffusion in den Poren beeinfluBt werden.

6.2. Diffusionskoeffizienten der Kohienwasserstoffe und

Labyrinthfaktor des Katalvsators

Flir verdiinnte L&sungen, die hier vorliegen, kann fir bindre

Diffusionskoeffizienten der Tracer-Diffusionskoeffizient der
Komponente fiir das gegebene Lésungsmittel gesetzt werden. Fiir
Kohlenw: zserstoffmischungen ist das Produkt von Tracer-Diffu-

sionskoeffizient und melarem Volumen anndhernd konstant[22].
*
D. v. = const.
1 1

Wenn angenommen wiréd, daB die Poren des rellets mit einem
Alkangemisch der mittleren C-Zahl 20 gefiillt sind, ist

OV
D. :D_=_20___2£

i20 i Vi

Dgo ist der Selbstdiffusionskoeffizient des die Mischung re-
prédsentierenden C20~Alkans. Mit dem Ausdruck fiir das Molvolumen
der Kohlenwasserstoffe

T 3

-1
T50K mol

) cm

0,01T
Vi = (13,1 + =

) (1 +
ergibt sich

* o 20+T/150K

Di2g © Py = Dyo T37/750 X




D9, = 4,5 1072 em® s~ fir 513 K

Fir das Modell d=s Festbettreaktors wird der effektive Diffu-
sionskoveffijzient bendtigt.

Deff = DIIJX

Die Porositdt des Katalysators betrigt Y= 0,66. Der Labyrinth-
faktor konnte nach der Methode von Riekert (23] bestimmt werden,
indem der Diffusionsaustausch von n-Hexan und n-Octan zeitlich
verfolgt wurde. Der reduzierte Katalysator wurde mit n-Hexan
getrdnkt und schnell in n=-Octan gegeben. Der zeitliche Verlauf

des Austausches ist im dimensionslosen Diagramm nach [24]

in Bild 6.1. dargestellt. DX ergab sich zu 5,7 10°° cm? s~' fiir

293 X. Mit dem bindren Diffusionskoeffizienten De g=2+7 10 %cm®s”

folgt X= 0,23, ein fithr Zhnliche Katalysatoren iiblicher Wert.

1.0 T T .j——'—"
08t 1
06+ ]
s O
d#gf
0.4+ .
0.2 :

0 02 04 06 08 10

1D-Xt/R2

Bild 6.1. Konzentrationsaustausch von n-Hexan im
Ratalysatorpellet

D Diffusionskoeffizient
Labyrinthfaktor
R Pellet-Radius
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6.3. Modell des Katalysatorpellets

]
{ CO
ST
i
i
1
] ]
t ! _ v 0
E ! T : C
i { ?
0 L 0 L
—G - S o
Bild 6.2.

Im Bild 6.2, ist schematisch filir Wasserstoff und 1-Alken der
Konzentrationsverlauf im Pellet in radialer Richtung darge-
stellt. Die Randkonzentrationen C° an der Porendffnung sind
durch das Phasengleichgewicht zwischen Flissigkeitsoberfldche
und vorbeistrdmendem Gas festgelegt. Ein Modell fiir den

Ablauf der Umsetzung im Pellet miiBte die sphdrische Geometrie
des Pellets, die Bildungsreaktion der 1-Alkene, deren Umsetzung
durch Folgereaktioner und deren Diffusion berlicksichtigen.

Mit der folgenden Modellrechnung wird nicht beabsichtigt, Um~
satz und Selektivitdt von Festbett-Reaktoren zu berechnen, son-
dern den Zusammenhang von Diffusion und Selektivitdt versténd-
lich zu machen. Um den Umfang des Modells in angemessenen Grenzen

zu halten, wurden folgende Vereirfachungen vorgenommen:

1. Es wurde das lineare Modell der beidseitig begrenzten Platte
verwendet. Eine Umrechnung auf sphé@rische Geometrie ist
ndherungsweise mdglich.

2. Es wurde angenommen, daB die Konzentration des Wasserstoffs-
im Katalysatorpellet ausgeglichen ist, und somit die 1-Alkene
gleichmdBig lings der Pore gebildet werden.



Mit diesen Annahmen kann ein expliziter Ausdruck fiir den Verlauf

der 1-Alken-Konzentration lidngs der Pore erhalten werden.

Die Bilanzgleichung der pordsen Katalysatorschicht ergibt sich
fiir den stationdren Zustand zu

2 o o
o < Diefs T(C3/C5) U-ABIT, P Kk Cyy Py
- 2 2 o o
I, d{s/L) C1i C1i

C?i bezeichnet die durch das Phasengleichgewicht vorgegebenen
Konzentrationen an der Oberfl&che der Xatalysatorschicht, 2 ist
die Ortskoordinate der Katalysatorschicht. k ist die Summe der
Geschwindigkeitskonstanten aller Folgereaktionen.

FUr die Summe der Konlenwasserstoffe der C-Zail i gilt die

Bilanzgleichung

o]
) D, off @7 (C;/C)  x Py
2 a(s/1)? c?
C? ist die durch das Phasengleichgewicht voxrgegebene Gesamt-

konzentration der Kohlenwasserstoffe der C-Zahl i an der Ober-
flache der Katalysatorschicht (Porenrand). Mit dem Thielemodul

P - x 1° Px
1i D. eff
i
und dem Ausdruck

x° L2 P
‘p_ 1 K

i~ D.
i eff

erhdlt man fir den Kcnzentrationsverlauf C1i unc Ci in der
Katalysatorschicht

C,. {1-a-B)r° ar? -
;1 = 5 s+ (1 - ; ) (cosh CP_.% - tanhcp.l. sinhep, . 2)
: X C k C ii i 11 L

i 11 11
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Die aus der porsdsen Katalysatorschicht austretenden Stoffstréme

sind dann
i aC,.
= — 11
913 = = 5 err L TE7D ’s.
=1
. dac,
UG =P eer Ty ),
T =1

Daraus folgt

o 1i
= { =g - C3y) —;— tanh @,

Mit steigender Randkonzentration C?i nimmt der 1-Alkenanteil

der produziexrten Kohlenwasserstoffe ab.

6.4. Eerechnung des Phasengleichgewichts

Zwischen dem vorbeistrémenden Gas und dem Fliissigkeitsfilm an

der duBeren Katalysatoroberfl&che stellt sich Phasengleichgewicht
ein. Die Aufteilung des Reaktiomnsprecduktes in Fliissigkeit und Gas
und die Zusammensetzung der beiden Phasen k%nnen durch das folgende

Gleichungssystem berechnet “7erden

7 k
_ k
- - zYk-1
n n P
G G
T—+(1—'.———6
n n P
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In dieser Gleichung wurde das Phasengleichgewicht durch das

Raoult'sche Gesetz ausgedriickt. n ist der Gesamtstrom und 2

k
der Molenbruch dieses Gesamtstromes
n
G L
2, =+ yp *t X
k n k n k
Dexr Index k bezieht sich auf die Komponenten H2, T, C02, 320

sowie alle Kohlenwasserstoffe.

6.5. Berechnung der Stoffmengenstrdme im Festbettreaktor

Das Bild 6.3. zeigt schematisch den Ablauf des Rechenverfahrens.
Die Katalysatorschiittschicht wurde in m gleiche Abschnitte

untarteilt. Da der Frischgasstrom keine Xchlenwasserstoiie ent-
o o

hilt, wurde fir die Schicht m = 1, Ci = 0 und C1i = 0 gesetzt.
Der Stoffmengenstrom qi ergibt sich fiur alle Schichten nach
- o) - . .
q; = ry mK/m. Der Stoffmengenstrom 994 ergibt sich nach
- 911 o
qqy = = I; my/m.
q;

Aus der_Schic@t m = 1 flieBen die Strdme n; = éi und darin ent-
halten Diy T 9y der Schicht m = 2 zu. Flir die Schicht 2 werden
die Randkonzentrationen Cg und C?i mit dem Rechenprogramm fir

das Phasengleichg§wicht ?erechnet. Dann k&nnen fiir die Schicht

m = 2 die Strome q; und qgq; berechnet werden. Durch Summation nach

M) = () o+ (g )
m=1 m=2

) = (n..) + (é :)
m=2 13 m=1 1 m=2

ergeben sich die in die Schicht m = 3 eintretenden Stréme.
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Bild 6.3. Ablauf der Berechnung der T1-Alken-Selektivitit
fir den Festbett-Reaktor
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@G ;—O—z— 0,0193 0,0367 0,0550

C=-Zahl 1-Alken~Selektivitdt
i exp ber exp ber exp ber
5 0,339 0,384 0,388 0,418 0,397 0,430
6 0,303 0,320 0,338 0,366 0,348 0,381
7 0,270 0,254 0,303 0,311 0,316 0,331
B 0,197 0,192 0,277 0,257 0,277 0,281
9 0,742 0,127 G,210 c,b204 0,223 0,232
10 0,100 0,095 0,162 0,155 0,180 0,184
11 0,067 0,066 2,112 0,112 0,122 0,141
12 0,045 0,045 0,081 0,079 0.101 0,104
13 0,031 0,031 0,063 0,054 0,072 0,074
14 0,013 0,022 0,034 0,038 0,035 0,055

Tabelle 6.2. Vergleich experimenteller und berechneter 1-Alken-

anteile der Festbettsynthese

T = 513 K, P = 10° Pa, Katalysator Fe (Cu, 0,2)

Versuche 9, 10, 11.
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g9
ﬁ; oI 0,0223 0,0651
C-Zahl 1-Alken-Selektivitdt
exp ber exp ber

5 0,592 0,584 0,594 0,586
6 0,586 0,579 0,589 0,583
7 0,563 0,573 0,580 0,580
8 6,530 0,564 0,572 0,573
9 0,516 0,550 0,566 0,566
10 0,502 0,331 5,540 0,555
11 0,498 0,504 0,525 0,539
12 6,473 0,465 0,514 0,514

Tabelle 65.3. Vergleich experimenteller und berechneter

1-Alkenanteile der Festbettsynthese
T = 513 X, P 106 Pa, Katalysator Fe {(Cu, 2,0)

Versuche 12, 13
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n1i/ni am Reaktorausgang ist dann der 1-Alkenanteil der Kompo-
n2ten mit der C-Zahl i im Reaktionsprodukt.

Das Modell des Festbettreaktors enthdlt nur die Modellparameter
(1-A-B) und k. Sie wurden durch sukzessive Variation ermittelt.
Die Tabelle 6.2. zeigt berechnete und experimentell ermittelte
i-Alkenanteile der Syntheseprodukte des Katalysators Fe (Cu, 0,2)
fiir verschiedene Gasdurchsdtze. Die Anpassung der Konstanten
ergab (1-A-B) = 0,73 und k = 1,4 1072 ecm’ g ! s~ '.

Die Tabelle 6.3. zeigt berechnete und experimentell ermittelt-=
Werte fiir Produkte des Katalysators Fe (Cu, 2,0). Die Anpassung
ergab (1-A-B) = 0,6 und k = 3 1074 cnd g-1 s™'. pie gute Uber-
einstimmung der Modellrechnungen mit experimentellen Daten zeigt,
daB auch fiir den Festbettreaktor die Zusammenhinge von Selekti-

vitdt und Stofftransport durch das Modell richtig wiedergegeben
werden.

6.6. Vergleich von Festbett- und Blasensdulenreaktor

Beim Festbettreaktor stellt sich das Phasengleichgewicht zwischen
dem Gas im Zwischenkornvolumen und dem Fliissigkeitsfilm, der das
Katalysatorpellet umgibt, ein. Im Blasensdulenreaktor stellt

sich das Phasengleichgewicht zwischen der durchmischten Fliissig-
keit und dem abstrimenden Gas ein. Die gute Ubereinstimmung der
Modellrechnungen mit den experimentellen Daten stiitzt die Annahme
des eingestellten Phasengleichgewichtes.

Die Riickvermischung ist im Festbettreaktor gering, so daB8 dieser
als nahezu idealer Strdmungsrohrreaktor angesehen werden kann.

Der Blasensdulenreaktor kann als ideal durchmischter Riihrkessel
betrachtet werden. Bei der hier vorliegenden Kinetik der Folge-
reaktionen widre zu erwarten, daB die Selektivit&t des Zwischen-
produktes 1-Alken beim Festbettreaktor hther als bei Einsatz

des Blasensdulenreaktors ist. Durch die langsame Diffusion in

den Katalysatorporen wird aber ein Konzentrationsprofil aufge-
baut, so daB die mittlere 1-Alken-Konzentration in den Katalysator-

pellets angehoben wird und die Reaktionsaeschwindigkeit der Folge-
reaktionen steigt.



Um die Auswirkungen der Rickvermischung im Blasensiulenreaktor
und der langsamen Diffusion in den Poren der Pellets des Fest-
bettreaktors auf die Selektivitit aufzuzeigen, wurde die 1-Alken-
Selektivitd@t fiir einen Festbettreaktor berechnet, in dessen
Katalysatorpellets eine v6llig ausgeglichene 1-Alken-Konzentra-
tion herrscht. Die Bilanzgleichungen fir 1-Alken und die Summe
der Kohlenwasserstoffe der C-%Zahl i lauten

o
(1-A-B)r{ my _ k m, Coy _: ayq4

L L G &z

0 =

Z ist die Lingenvariable und H die Linge der Katalysatorschiittung.
Man erhdlt £ir die 1-Alken-Selektivitdt am Reaktorausgang

Y -
L (z = H) = 1=2-B (1 - exp(- 35 kT ))
A £ i - R

VR

n,.
Im Bild 6.4. ist die 1-Alken-Selektivitit 113 gegen k ;E T

fir den ideal durchmischten Rithrkessel i (RK) und R

den als ideales Stromungsrohr ohne Stofftransporthemmung in den
Poren betrachteten Festbettreaktor (SR) aufgetragen. Wie zu
erwarten ist die 1-Alken-Selektivitdt fiir das Strémungsrohr

hoher als fiir den ideal durchmischten Rihrkessel. Die Werte der
im Festbettreaktor experimentell erhaltenen 1-Alken-Selektivitit
liegen aber noch unter der Kurve fiir den Rithrkessel. Wie Bild 6.4.
zeigt, ist fiir niedrige C-Zahlen der Effekt der Stofftransport-
hemmung in den Poren gr&Ber als der Effekt der Riickvermischung.

Der Effekt der Diffusion nimmt mit zunehmender C-Zahl ab, weil
sich die mittlere 1-Alken-Konzentration zunehmend der Randkon-

zentration ndhert.
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Ruckvermischung

Porendiffusion

Bild 6.4. 1~Alken-Selektivitdt in Abh&dngigkeit von der Ver-
weilzeit. Vergleich von Blasensdulen- und Festbett-
Reaktor.

RK idealer Riihrkessel
SR Stromungsrohr {(ohne Diffusionshemmung)

Experimentelle Daten der Versuche 9, 10, 11.

Nach K&lbel [5] werden im Blasensdulenreaktor im Vergleich zum
Festbettreaktor Produkte mit besonders hoher Alken-Selektivitét
erhalten. Ein Grund hierfiir ist, da8 die Synthese bei verhdlt-
nismdBig hohen CO-Partialdrucken ausgefiihrt wurde, wodurch die
Folgereaktionen Hydrierung und Isomerisierung stark zurilickge-
dridngt werden. Ein weiterer Grund ist, daB die Stofftransport-
hemmung, die im Festbettreaktor zu einer Absenkung der 1-Alken-—
Selektivitdt fiihrt, im BlasensZulenreaktor entfdllt.
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7. C-~Zahlverteilung der Fischer-Tropsch-Synthese

7.1. Schulz-Flory-Verteilung

Fir alle zur Zeit dickutierten Reaktionsmechanismen der Fischer-
Tropsch-Synthese, Insertionsmechanismus nach Pichler=Schulz [2],
Kondensationsmechanismus nach Anderson und Storch [25] und Gligo-
merisierung von chemisorbierten CH_ [26] {27] erfolgt die Kohlen-
wasserstoffbildung nach folgendem Schema:

P
C% ey CE coo iy CF e C¥
1 2 i .
i+1
.y Ca C3 Ci—1

C; charakterisiert das chemisorbierte Molekiil, das weiter auf-
gebaut oder als Kohlenwasserstoff Ci vom Katalysator abgel&st
werden kann. Die Wachstumswahrscheinlichkeit P ist definiert
durch

. Tp
P=r ==
P t
T Reaktionsgeschwindigkeit der C-C~Verkniipfung
Ty Reaktionsgeschwindigkeit der Abldsung der Kohlenwasserstoffe.

Wenn P unabhingig von der C-2Zahl ist, dann wird die resultierende
C-2ahl-Verteilung durch die Schulz-Flory-Verteilung beschrieben[G][ZS]

c

. . o0
s. = (1-p)2 i pi~1) 3 Se =1
i o 05

SC ist der Massenanteil des Kohlenstoffs in den gebilideten Kohlen-—

1 wasserstoifen der C-Zahl i.

Die C-Zahlverteilungen fir Eisenkatalysatoren zeigen fiir CH4 und

die C2—Kohlenwasserstoffe starke Abweichungen von der Schulz-
Flory-Verteilung. Dies ist verstdndlich, da Methan durch verschie-



dene Hydrierungsreaktionen, z. B. durch Hydrierung von Ober-
flachenkohlenstoff [29], gebildet werden kann. Athylen kann
nach Chemisorption am Katalysator weiter aufgebaut werden [3].

Es ist deshalb zweckmidfig, die Verteilung mit gleicher Wachs-
tumswahrscheinlichkeit auf die Produkte mit C-Zahlen > 2 zu
beschridnken und die Schulz-Flory-Verteilung entsprechend auf

die Kohlenwasserstoffe C

sl

(1-P)2 iPp

3+ Zu normieren.

(i-1)

C

i 1- (-2 - 20-p2 p

15" P:QB =
s | .
S 10} i
P i §

<
< J
s | P-08 _
‘-') 9 E
o P =085 1
' P-09 *
0 10 20 30 40

C-Zahl |
Bild 7.1.

C-Selektivitdt in Abhdngigkeit von der
C-Zahl. P Wachstumswahrscheinlichkeit

normiert auf Kohlenwasserstoffe C

3+°
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Das Bild 7.1. zeigt die C-Selektivit&#t in Abhingigkeit von
der C-Zahl £f£ir einige Wachstumswahrscheinlichkeiten. Fiir
ausgewdhlte Fraktionen ist in Bild 7.2. die C=-Selektivitit
der Fraktioren in Abhingigkeit von der Wachstumswahrschein-
lichkeit P dargestellt. Mit der C-Selektivitit des Methans
und der der CZ—Kohlenwasserstoffe ergibt sich die auf zlle
Rohlenwasserstoffe bezogene C~Szlektivitit zu

S =8, {(1-5,-8 ) flir i > 2
Ci Ci C1 C2

70

50

A

30

20

C-Selektivitdt der Fraktionen (%)

10

0 04 05 06 07 08 09 10
Wachstumswahrscheinlichkeit P

Bild 7.2. C-Selektivitdt einiger Fraktionen in Abh&ngigkeit
von der Wachstumswahrscheinlichkeit. Normiert auf
Kohlenwasserstoffe C3+.



7.2. Untersuchung der C-Zahlverteilung von Eisenkatalysatoren

unterschiedlichen K2C03—Zusatzes

Die C-Zahlverteilung des Eisenf&dllungskatalysators ohne Kalium-
karbonatzusatz (Versuch 14) 1#Bt sich sehr gut durch die auf
C3+ normierte Schulz-Flory-Verteilung mit P = 0,65 darstellen,
Bild 7.3.

15F -

i P= 0€E5 |

of . )

C-Selektivitat (%)
/

Bild 7.3. C-Zahlverteilung der Produkte eines Eisen-
fédllungskatalysators ohne K,CC,; -Zusatz.
Normiert auf Kohlenwasserstoffe C3 .
) +
Versuch 14



Durch Zusatz wvon KZCO3 zu Eisenkatalysatoren werden die mitt-
lere C-Zahl der Produkte und die 1-Alken-Selektivitdt erhdht.
Eisenkatalysatoren mit K2CO3-Zusatz sind deshalb fiir eine
1-Alken-Synthese von besonderem Interesse. Die C-Zahl-Vertei-~
lung von Eisenkatalysatoren mit K2C03 188t sich im Gegensatz
zum reinen Eisenkatalysator nicht durch eine Schulz-Flory-Ver-
teilung einheitlicher Wachstumswahrscheinlichkeit darstellen.
Sie kann aber durch Uberlagerung wmehrerer Schulz-Flory-Vertei-
lungen abgestufter Wachstumswairscheinlichkeit beschrieben wer-
dern. Es wurde eine aus 25 Schulz-Flory-Verteilungen zusammen-—
gesetzte Gesamtverteilung formuliert und deren Anteile duxch
Anpassung an die experimentelle C-Zahl-Verteilung durch Opti-

mierung ermittelt.

25 , .
o 12 s {i-1)

8 ro?is,

L k=

NPT 2, 5 (i-1)
Y. 2. xR TE 2y
k=1 i=13
P, = 0,02 + 0,04 (k=1)

k

Die Optimierungsrechnung wurde mit gleichen Anteilen aller
Verteilungen gestartet, fi = 0,04. Die in Bild 7.4. fiir den
Katalysator Fe (2,0} (Versuch 16) gezeigte Auftragung der An-
teile gegen die Wachstumswahrscheinlichkeit P weist zwel aus-
geprdgte Maxima auf. Die C-Zahl-Verteilung der alkalisierten
Eisenkatalysatoren kann somit in guter N&herung durch Uberla-
gerung 2weier Schulz-Flory-Verteilungen beschrieben werden.
Dies ist in Bild 7.5. fiir den gleichen Katalysator dargestellt.
Die Anteile und Wachstumswahrscheinlichkeiten der beiden
Schulz~Flory-Verteilungzn sind:

£

£,

0,61 = 0,57
0,39 P, = 0,87

v
Y
[



Anteil der Verteilung

Bild 7.4.
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Wachstumswahrscheinlichkeit P
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Anteile der Verteilungen in Abhdngig-
keit von der Wachstumswahrscheinlich-
keit. Katalysator Fe(2,0), Verteilun-

gen jeweils normiert auf C3—C40, Ver-
such 16

-
o

un

C-Selektivitdt (%)

Bild 7.5.

C-Zahli

C-Zahlverteilung der Produkte des Katalysators
Fe(2,0). Darstellung durch Uberlagerung zweier
Schulz~Flory-Verteilungen. Versuch 16
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Nimmt man an, daB

1.

2.
3.

SO

die Synthese nach dem der Schulz-Flory-Verteilung zugrunde
liegenden Aufbau-Abl&sungs—-Schema verléduft,

die Wachstumswahrscheinlichkeit nicht von der C-Zahl abhédngt,
wiederadsorbierte 1-Alkene nicht zu Verbindungen hSherer
C-Zahl aufgebaut werden,

folgt, daB die Ratalysatoroberfldche Bereiche unterschied-

licher Wachstumswahrscheinlichkeit aufweist.

Diese Annahmen lassen sich wie folgt begriinden:

1.

Die C=-Zahl=-Verteilung der Synthese am Eisenkatalysator ohne
K2C03—Zusatz entspricht einer Schulz-Flory-Verteilung mit
konstanter Wachstumswahrscheinlichkeit.

Es ist unwahrscheinlich, daB8 die Wachstumswahrscheinlichkeit
durch K2C03—Zusatz von der C-Zahl abhangig wird.

Die Versuche, bei denen durch Zudosierung von T-Hexen und
1-Decen deren Konzentration im Vergleich zur Konzentration
bei tiblichen Reaktionsbedingungen bis auf das 100fache

erhdht wurde, ergaben, daB bei Temperaturen < 5313 K der
weitere Aufbau readsorbierter 1-Alkene sehr gering ist.

Somit kann ausgeschlossen werden, daf die von der Schulz-
Flory-Verteilung abweichende C-Zahl-Verteilung durch weiteren
Aufbau readsorbierter 1-Alkene verursacht wird. Nach Angaben
von Pichler und Schulz [3] werden bei der Synthese an Eisen-
katalysatoren ebenfalls nur geringe Mengen an zudosiertem
Propen weiter aufgebaut. Widre der weitere Aufbau von 1-Alkenen
proportional der i-Alkenkonzentration, so miiBte die C-Zahl-
Verteilung ein deutliches Maximum bei C~Zahlen 2zwischen 20
und 30 aufweisen. Dies wird nicht becbachtet. Bild 7.6. zeigt
die diesen Uberlegungen zugrunde liegende Abh&ngigkeit der
1—-Alken-Konzentration von der C-Zahl.
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Bild 7.6. Mittlere 1-Alken-Konzentration im Katalysator-

pPellet am Znde der Schiittung in Abhingigkeit
von der C-Zahl fir Versuch 16

Es wird die Hypothese aufgestellt, daB die Katalysatorober-
fldche aus Bereichen starker und schwacher oder fehlender
Belegung mit K,CO, besteht. K&lbel und Rihse [30] zeigten,

dasB K2C03 im Eisenkatalysator ungleichmdBig verteilt ist. Es
ist anzunehmen, daB es bei der Trocknung des Gels durch
Kapillareffekte zu Anreicherungen des K2CO3 in bestimmten
Bereichen kommt. Um Rapillareffekte auszuschlieBen, wurde das
alkalisierte Gel gefriergetrocknet. Bild 7.7. zeigt die C-Zahl-
Verteilung eines in iiblicher Weise getrockneten und eines ge-
friergetrockneten Katalysators mit jeweils 2 Gew. % K2C03. Be-
schreibt man die C-Zahi-Verteilung ndherungsweise durch zwei
liberlagerte Schulz-Flory-Verteilungen, so erhilt man folgende
Anteile und Wachstumswahrscheinlichkeiten.
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Fe (2,0 % K2CO3) f1 = 0,61 P1 = 0,57
Trocknung bei 383 K £,=0,39 P, = 0,87
Fe (2,0 % K2C03) f1 = 0,52 P1 = 0,59
Gefrinrtrocknung bei 253 X f2 = 0,48 P, = 0,86
10F. sl
= Fe (G, 20])
- Fe (20)

5 L A
E \
3 \
3 O \
® \
(&) i < .\
\ %
\ \a
L .\ -
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=3 ."\\ -
b LN
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< -~
=
Ty
0 10 20 30
C-Zahl i
Bild 7.7. Vergleich der C-Zahlverteilung der

Katalysatoren Fe(G, 2,0), Versuch 19
und Fe(2,0), Versuch 16




Der gefriergetrocknete Katalysator zeigt einen h3heren Anteil
der Verteilung mit der hdheren Wachstumswahrscheinlichkeit.
Durch dieses Ergebnis wird die Hypothese gestiitzt, daB die
Bezeiche unterschiedlicher Wachstumswahrscheinlichkeit durch
ungleichméBige Verteilung des Kaliumkarbonats entstehen.

In Tabelle 7.71. sind filir Eisenkatalysatoren mit unterschied-
lichen K2CO3~Zusatz, die in {iblicher Weise getrocknet und
gefriergetrocknet wurden, die Anteile und Wachstumswahrschein-
lichkeiten der Verteilungen angegeben.

T 1 T T T

gefriergetrocknet 253K |

04r _~*" getrocknet 383K
=L / ]
0.2t ]
O 1 2 1 L . A
0.2 2 >
My, co,
—m—K- 100

Biid 7.8. Anteile der Verteilung f2 in Abhdngigkeit

vom K,CO;-Zusatz
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chO3—Geha1t Versuch Anteile
Gew. % Nr.

0 14 f1 = 1 .?1 0,65

f2 =0
0,2 15 f1 = 0,72 P1 0,61
f2 = 0,28 P2 0,85
2,0 16 f1 = 0,61 P1 0,57
f2 = 0,39 P2 0,87
5,0 17 f1 = 0,51 P.l 0,52
fz = 0,49 P, 0,87
0,2 18 f1 = 0,57 P1 0,56
Gefriertrocknung f2 = 0,43 P2 0,83
2,0 19 f1 = 0,47 P1 0,59
Gefriertrocknung f2 = 0,53 P, 0,86
5,0 20 f1 = 0,38 P1 0,58
Gefriertrocknung f2 = 0,62 P2 0,90

Tabelle 7.1.

Im Bild 7.8. sind die Anteile der Verteilung mit der hdheren

Wachstumswahrscheinlichkeit gegen den K,CO —-Gehalt des Eisen-

Abhdngigkeit der C-Zahl-Verteilung
vom K.,CO.,-Gehalt

2773

fiir verschiedene

Trocknungsverfahren

3

katalysators aufgetragen. Ein Zusatz von 0,2 Gew. % K2C03

bewirkt bereits einen erheblichen Effekt. Weiterer Zusatz wvon

K2C03

erh8ht den Effekt nur m&Big.
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8. Folgerungen filir eine technische 1-Alken-Synthese

B.1. Katalysatoren

Die wichtigste Aufgabe ist die Auswahl und Entwicklung geeig-
neter Katalysatoren. Die primdr gebildeten Produkte sollen
einen sehr hohen Anteil an 1-Alkenen haben, die 71-Alkene
sollen moéglichst wenig weiter isomerisiert und hydriert werden.
Der Eisenfdllungskatalysator mit 2 Gew. % K,CO, erfillt diese
Anforderungen schon zum Teil. Der Primdranteil der i-Alkene
liegt iiber 75 %, die Doppelbindungsisomerisierung ist weit-
gehend unterdrickt und die Reaktionsgeschwindigkeit der Folge-
hydrierung gering. Ein Nachteil dieses Katalysators ist die
gegeniiber der Schulz-Flory-Verteilung breitere C-Zahl-Vertei-
lung. Im AnschluB-Forschungsvorhaben steht die weitere Suche
und Entwicklung geeigneter Katalysatoren im Vordergrund.

8.2. Reaktionstechnische MaBnahmen

Um zu vermeiden, daB die 1-Alkene isomerisiert und hydriert
werden, miissen sie von der Katalysatcroberfldche verdrangt
und moglichst schnell aus dem Reaktionsraum herausgenommen
werden. Dies ist méglich, wenn ein Blasensdulen-Reaktor
{Fliissigphase~Synthese) eingesetzt wird.

Nach Betriebsuntersuchungen von K&lbel [5] kann in diesem
Reaktor ein verhdltnismdBig hohes Druckverhiltnis PCO/PHz
eingestellt werden. Durch Erhdhung des Kohlenmonoxid-Druckes
wird die Reaktionsgeschwindigkeit der unerwiinschten Folge-
reaktionen verringert. Nach den Uberlegungen des Abschnitts 4.5.
berunt dieser Effekxt wahrscheinlich auf der Verdridngung der

1-Alkene von der Katalysatoroberfliche durch Rohlenmonoxid.

Bei Einsatz des Blasensdulen-Reaktors kénnen tiber einen
Flissigkeitskreislauf die gebildeten Kohlenwasserstoffe aus
dem Reaktor herausgenommen werden. Dies kénnte durch Extraktion
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mit {iberkritischen Kohlenwasserstoffen bewirkt werden. Eine
einfache Rechnung zeigt, daB bereits die Abtrennung der Pro-
dukte aus einem m#Bigen Fliissigkeitskreislauf eine beachtliche
Erhdhung der Selektivitidt bewirkt.

Bei Beriicksichtigung eines Fliissigkeitskreislaufes ﬁFl mit
vollsténdiger Abtrennung der Reaktionsprodukte ergibt sich
die Verweilzeit der Kohlenwasserstoffe mit der C-Zzhl i im

Reaktor zu

T = E 1
7. P? )
e 5 * Ppy
Ppl/mol o 0 1,36
- 1) .
C~-Zahl .. n,.
1i 11
Ti/h -— Ti/h ———
Boi Boi
5 0,93 0,74 0,75 0,74
6 1,67 0,73 1,17 0,74
7 2,93 0,71 1,68 0,73
8 4,98 0,70 2,19 0,72
9 8,29 0,66 2,66 0,72
10 13,63 0,65 3,04 0,72
11 22,09 0,60 3,32 0,71
Tabelle 8.1. Erhdhung der 1-Alken-Selektivitiit durch

Abtrennung der 1-Alkene aus einem Fliissig-
keitskreislauf
1) Daten des Versuchs 6
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Die 1-S=lektivitdt ist gegebaen durch

Fiir den Versuch 6 mit Ratalysator Fe (2,0) wurden die Werte
der 1~Alken-Selektivit&t berechnet, die man bei einem Fliissig-
keitskreislauf ﬁFl = 1,36 mol h™! mit Abtrennung der 1-Alkene
erhalten wirde. In der Tabelle 8.1. sind die Verweilzeiten und
die 1~Alken-Anteile der Fdlle mit und ohne Produktauskreisung
gegeniibergestellt. Die reduzierte Verweilzeit fiithrt besorders
fiir die 1-Alkene hdherer C-Zahl zu einer beachtlichen Steigerung
der Selektivit&t.

Fiix die Wirtschaftlichkeit eines Verfahrens ist auch die
Reaktionsgeschwindigkeit von Bedeutung, da von dieser die
einzusetzende Menge Katalysator sowie das Volumen und die Zahl
der erforderlichen Reaktoren abhincen.

Die Reaktionsgeschwindigkeit der Fischer-Tropsch-Synthese kann
durch ErhShung des Wasserstoff-Druckes gesteigert werden. Wenn
die Reaktionsprodukte nur iiber die Gasphase ausgetragen werdemn,
ist mit der Anhebung des Wasserstoff- und des Gesamtdruckes

eine Erhdhung der T-Alken-Konzentration und damit eine Absenkung
der 71-Alken-Selektivitdt verbunden. Werden jedoch die 1-Alkene
zusdtzlich {iber einen Fliissigkeitskreislauf abgezogen, so ist
die 1-Alken-Konzentration und damit die 1-Alken-Selektivitdt
nicht mehr vom Wasserstoff- und vom Gesamt-Druck abhingig.

Somit ermdglicht das vorgeschlagene Verfahren, durch Erhdhung
des Wasserstoff-Druckes eine hdhere Reaktionsgeschwindigkeit
zu erreichen, ohne eine Verringerung der 1-Alken-Selektivitit

hinnehmen 2zu miissen. Das Druckverhidltnis PH /PCO sollte so niedrig

wie mdglich gehalten werden, um durch hohen“ Kohlenmonoxid-Druck
die 1-Alken-Selektivitdt noch weiter zu verbessern.
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Die glinstigste Kombination der Betriebsparameter Gesamtdruck,

Druck-Verhdltnis Py /PCO und Fliissigkeitskreislauf mu8 durch
2

eine Optimierungsrechnung ermittelt werden.

Das Bild 8.1. zeigt eine Verfahrensskizze. Die leichter
filichtigen Produkte verlassen den Reaktor mit dem Gasstrom.

Die schwerer fllichtigen Produkte werden durch Extraktion mit
Uberkritischen Kohlenwasserstoffen aus dem Fliissigkeitskreis-—
lauf abgezogen. Aus dem Reaktionsprodukt muB zunichst durch
azeotrope Rektifikation das Wasser entfernt werden. Die sauer-
stoffhaltigen Verbindungen wie Alkohole und Ketone kénnen durch
Adsorption an Zeolithen abgetrennt werden. Die Trennung Alken/
Alkan, sofern erforderlich, kann nach bekannten Verfahren eben-—
falls durch Adsorption an Zeolithen erfolgen.

8.3. Vergleich verschiedener vom Synthesegas ausgehender Wege

zu 1-Alkenen

Es wird viel Forschungs— und Entwicklungsarbeit geleistet, um
wirtschaftlich interessante Wege vom Synthesegas zum ZAthylen

zu finden oder bekannte Synthesewege zu verbessern. Es ist des-—
halb ncchmals die Frage zu stellen, ob eine Direkt-Synthese der
unvexrzweigten 1-Alkene nach Fischer-Tropsch der Oligomerisierung
von Athylen, das aus Synthesegas hergestellt wird, wirtschaftlich
tiberlegen sein kann.

Das Bild 8.2. zeigt mdgliche Wege vom Synthesegas zum Athylen.

So kann z. B. mit den von Mobil und BASF entwickelten Zeolith-
katalysatoren Methanol mit beachtlicher Selektivitdt in Athylen
umgewandelt werden. Die homogen katalysierte Homologisierung von
Methanol zu Athanol und dessen Dehydratisierung er&ffnet eben-
falls einen Weg zum Athylen. SchlieBlich sind auch Fischer-Tropsch-
Katalysatoren mit erhdhter XEthylen~Selektivitit entwickelt worden.



Bei beiden Wegen {iber Methanol bereitet die Regeneration der
Katalysatoren noch erhebliche technische Schwierigkeiten. Bei
der Athylen-Synthese nach Fischer-Tropsch ist die Selektivitét
noch unbefriedigend. Aus diesen Griinden ist eine wirtschaftliche
Bewertung dieser Wege noch nicht mdglich.

Eine Direkt-Synthese der 1-Alkene aus Synthesegas hat verglichen
mit den Wegen liber Methanol sicher den Vorteil, daB nur eine

Stufe durchlaufen werden mu8. Beim Weq iber die Umsetzung an
Zeolithkatalysatoren (Mobil, BASF) sind es 4 Stufen, die Konver-
tierung, die Methanol-Synthese, die Umsetzung an Zeolith und

die Oligomerisierung. Beim Weg iliber XKthancl widren es gar 5 Stufen.
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Anteil direkt gebildeter Alkane
" " " 2-Alkene
Loslichkeitskoeffizient

Konzentration

Symbol fiir KW der C-Zahl i

n "

der C-2ahkl i

Diffusionskoeffizient
Bruttoaktiviergngéenergie

rel. Peakfliche im Gaschromatogramm
Faktoren

C-Zahl

Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten

Adsorptionskonstante

Stoffiibergangskoeff (Fliissigkeit)
X spez. Austauschfliche

Lange

Masse

Masse Eisen des Katalysators
Massenstrom

Molmasse

Stoffmenge

Stoffmengenstrom

Druck

Sattigqungsdampfdruck

Wachstumswahrscheinlichkeit

chemisorbierte Verbindungen
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Stoffrmengenstrom
Reaktionsgeschwindigkeit
Raumgeschwindigkeit
C-Selektivitdt

Ortskoordinate Katalysatorpore
Temperatur

Zeit

Umsatzgrad
Stromungsgeschwindigkeit
Reaktarvolumen

Molvolumen

Molenbruch in der Fliissigkeit
" im Gas
Langenkoordinate
Reaktionsordnung 1-Alken

of H

2
" co
Porositédt
Labyrinthfaktor
Verweilzeit
Bedeckungsgrad

Dichte des Ratalysatorpellets



- 122 -

Ohochgestellt Reaktoreingang

Indices

ax axial

eff effektiv

G Reaktionsgas, Gas

h Reaktions Nr.

i C-Zahl

3 Verbindung: j = 0 Summe der n-Kw
=1 n-1-Alken, j = 2 n—-2-Alken,
=3 n-3-Alken, j = 4 n—-Alkan,
j=25 Summe der verzw. Kohlenwasserstoffe

L Flissigkeit

R Abgas nach Kondensation

St. Standard

stat. stationdr

T total
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