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2.3.2 Flugstsubverfahren

Die Verfahrensbedingungen der Flugstsubsynthese sind auf die
Erzeugung von Benzin optimiert. Der Bereich der wirtschaftlich
befriedigenden Selektivitdt an 03+-Produkten liegt in den ver-
hiltnismilig engen Qrenzen von 72 bis 76 % des gesamten Produkt-
anfalls. Niedrige Werte entsprechen einer zu hohen Hetbanhildunj
und hohe Werte sind wegen schnellerer Desaktivierung des Kataly-
sators durch z.B. §ohlenstoffabscheidung einer VYerkiirzung der
Betriebszeit gleichzusetzen. Bei der hchen Reaktionstemperatur

¥on 310 bia 250 ®C und Driicken um 22 bar wird der Kohlemstoff-
abscheidung durch ein hohes H2 : CO-Verhdltnis von 6 : 1 entgegen-
gewirkt. Etwa 4o % des zu organischen Produkten umgesetzten Kohlen-
atoffea sind in der Benzinfraktion enthalten und weltere 15 bis 20 ¥
kinnen durch Polymerisation der CB/Ch-Fraktion zusidtzlich in Benzin

ungewandelt werden,

Wihrend einer Betriebsperiode einer Katalysatorcharge wird die
Aktivitétsebnahme, die durch chemische und strukturelle
Anderungen bedingt ist, durch graduelle Erhdhung der Reaktions-
temperatur ausgeglichen, soweit hierfiir verfahrenatechnischer
Spielraum beateht. Die Folge ist eine Anderung der Selektivitét
und damit der Produktzusammensetzung, die sich vom Beginr bis
zum Ende der Betriebesperiode in einer 2unahme der Bildung wvon
Methan und kurzkettigen Kohlenwasserstoffen dufiert. Die in

Tab., 1o (Spalte A) angegebenen Werte sind daker als Mittelwerte
liber einen etwa finfwtichigen Betrieb anzuseher. Die Erhtdhbung der
Betriebstemperatur verstirkt die Tendenz des Katalysators zu
Hydrierreaktionen, so daR der Olefingehalt der Fraktion etwa

wie folgt abnimmt-

Fraktion C2: von 57 auf 25 Mol-%

Fraktion C3= von 90 auf 80 Mol-%

Fraktion C,: von 87 auf 81 Mol-%
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Diese Verschiebung entspricht den bekannten Selektivitatabe-
ziehungen, wonach bei Steigerung der Reaktionsteoperatur und/
oder Verringerung des Alkaligehaltes jim Katalyeator Kettenlinge
und Olefingehalt der gebildeten Kohlenwasserstoffe zuriickgehen.

Ergebnisse von Versuchen zur Beeinflussung der Produktzusammen-
setzung sind fiir das Flugstaub-Syntheseverfahren nur in sehr
begrenztem Umfang mitgeteilt worden. Ohne dal ndhere Angaben
iber Reaktionsbedingungen und Katalysatoren vorliegen, sind
Resultate aus Technikumsversuchen in Tab.10 (Spalten B bis D)
der normalen Berzinfahrweise gegeniibergestellt. Die CE-Selektivi-
tdt durchlduft darin ein Maximum von 17 % (Spalte C), die
Selektivitit fir flissige und sausrstoffhaltige Produkte nimmt
eb und der Methananteil von 30 auf 70 ¥ zu. Die Olefinanteils

in den Fraktionen werden nicht angegeben, jedoch ist anzunehmen,
dal sie wie im technischen Betrieb mit zunehmender Verachiebung

zu niedermolekularen Anteilen abnehmen.

Aus Grlinden der einwandfreien Aufrechterhaltung des Eynthese-
betrieba echeint das Flugstaubverfahren lediglich in Richtung

auf{ eine Temperatursteirerung und auf die Katalysatoreigenachaften
iiber eine allerdings begrenzte Flexibilitit zu verfiigen, die allem
Anschein nach vom Gasphase-Festbett- und auch vom Fliissigphase-
verfahren dsutlich ibertroffen werden dirfte. Eine endgiltige
Beurteilung wird ellerdings dadurch erschwert, dell der neueste
Entwicklungsstand des Flugstaubverfahrens bisher nicht bekannt=-

gemacht worden ist.
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Tabelle 10: Zusammeneetzung der Reaktionsprodukte

- der Flugstaubsgynthese
(Durchschnittszahlen aus Betriebs~ und
Versuchsergebniseen) 2)

Betriebsergebnisse Versuchsergebniase
A B C D

cu, ST 10 30 50 70
C_H 4 |

2"k —If 10 } 15 17?7 12
C2H6 : 6 | |

c i 12

36 } w | L as 11 6
C.B -

478 ; } 9 } 16 13 6
C,+H10 1 ! .

light oil 43 43
' 22 8 (3
decanted cil 7 ‘ 7

N. 8. C. & 6 2 1 0,2
acids 1 1 0,05 0,05 0,05

1) Einzelheiten s. Studie Band IJ Teil I1I: Flugstaubsyntheae,
s. 33 f.

2) Kohlenstoffselektivitit bezogen auf den Kohlenstoff in den
organischen Reaktiongprodukten.
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2.3.3 Fliissigphaseverfahren

Ebenso wie fiir das Flugstaubverfahren atand auch bei der Ent-
wicklung des Fliissigphaseverfahrena die bevorzugte Heratellung
von im Benzinbereich aiedenden Kohlenwasserstoffen i Vorder-
grund. 2u dem Zeitpunkt der Errichtung der Demonstrationsanlage
gteichnete aich in Deutachland bereits die Abkehr von der
Synthesegaserzeugung iiber die Vergasung von 8tein- oder Braun~
kohle ab, so dal die Verwendung von Synthesegasen anderer Her-
kunft (Koksofengas, Gichtgas) von vornherein mit in Betracht
gezogen wurde. Eine der Ausvirkungen des relativ hohen Kohlenoxid-
gehaltes solcher Gase, dis in der Flilssigpbaseaynthese nahezu
problemlos verarbeitet werden kinnen, beatand in einsp hohen
Anfall an olefinreichen kurzkettigen Xohlenwasserstoffen mit
guter Verwendungsfihigkeit im Treibstoffsektor. Aus dem Bestreben
heraua, sich den sich zu Beginm der 50er Jahre abrsichnenden
Anderungen in der Versorgung und ia Bedarf von Kchlenwasser-
atoffen anrupassen, wurde eine grifere Zahl von Verfahrenaverian-
ten im Labor- und TechnikumsmaGstabd untorlucﬁt. wobel besonders
die Einflulgrifen Temperatur, Synthesegasrusampensetrung und Art
und Dotierung der Katalysatoren Gegenstand der Untersuchungen
waren. Binige Beispiele fiir auf unterachiedliche Eettenliinge der
entstehenden Kohlenvasserstoffe abgentellte Fahrweisen gibt

Tab. 11 wieder.

Die Bildung hthermolekularer Produkte wird durch tiefe Betriebms-
temperaturen (240 bis 260 °C) und durch einen hohen Alkaligebalt
des Lisenkatalysatora begiinatigt, wihrend uegekehrt nieder-
molekulare olefinreiche Kohlenwasaerstoffe durch Anwendung er-
hihter Temperaturen (260 bis 280 °C) an Eiseckatalysatoren mit
geringen Alkaligehalten erhalten wurden. Eine Abachitzung der
fiir die Kettenlinge der entstehendan Kohlenwasserstoffe und fiir
den Schwerpunkt dees Produktaspektrums malgebendean EinflulgriSen
macht den im Vergleich 2u den iibrigen Parametern liberdurchechnitt-
lich hohen Kinflul der Reaktionstemperatur und der Katalysator-
zusanmenseteung deutlich. Die Synthesegaszusammsnsetzung, die
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Raum-Zeit-Belastung und der Reaktionadruck, der im sllgemeinen
nur wenig von 11 atm verschieden war, scheinen demgegeniiber
weniger stark ing Jewicht fallen. Verglichen mit dem Gasphase~
und dam Flugatauvbverfahren war im allgemeinen die Methanbildung
relativ gering und der Olefinanteil der Kohlenwasserstoffe
relativ hoch, was in Ubereinstimmung mit Versuchsergebnisaen
nach demx Gasphaseverfahren steht und den in diesem Sinne posi-
tiven Einflufi hoher CO-Oehglte des Synthesegases verdsutlicht.

Eine Moglichkeit zur Erhohung der Ausbeute an kurzkesttigen
Olefinen besteht darin, bei hoher Synthesetemperatur hoch-
siedendes Kohlenwassserstoff-Fraktionen in die Synthese gzuriickzu-
fiihren und an geeigneten Katalysatoren zu olefinreichen Produkten
gu apalten. Mit dieser Mafinahme ist zugleich eine Erhbhung des
Gesantanfalls an Olefinen verbunden. Die Anwendung hoher Be-
triebatemperaturen zur Erzeugung kurzkettiger Kohlenwassmer-
stoffe ist normalerweise durch die verstirkte Bildung von Methan
und Kohlenstoff begrenzt. Eine Zuriickdriagung kann dadurch
srreicht werden, dal in der Katalysatorsuapenesion durch geeignete
Anordnung der Xiihlflichen ein Temperaturgradient zugelassen wird.
Durch Aufgabe des Vorteils einer sonst neahezu isothermen Arbeits-
weise kann dadurch entsprechend der von unten nach obsn runeh-
menden Verarmung des Synthesegases an Reaktanden dse Auftreten
van Nebenreaktionen durch die niedrigen CC + Bz—Konzentr.tionan
im helilesten Reaktorteil weitgehend unterdriickt werden, waas ins-
gesamt einer Erhdhung der Belektivitidt des Verfshrens entspricht.

Fbenac wie fiir das Gasphaseverfahren und zum Unterschied zum
Flugstaubverfahren gelten fiir die FI~Synthege in fliiagsiger Phase
mit einer statlioniren Katalysatorsuspension von vornherein nur
wenige verfahrenstechnische Beschrinkungen, so daf fir die
Variation des Produktepektrums in dem einen oder andsren ge-
wilnachten Sinne ein relativ breiter Spielraum verfiigbar iat.
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Tabelle 11: Zusammensctzung der Reaktionsprodukte
der Fliissigphaseagynthese 1)
(Durchschnittszahlen aus Technikumsversuchea)

Synthese abgestellt aufl Molekiilgribe

niedrig mittel koch

c3 + c[‘ 3“‘!0 609 2|2
Cg bis 190 °C siedend S b4 40,0 71

I
190 - 320 °C 8,1 25,7 8,3
320 - 450 °c 18,3 33,0
o 3,5
kso “c 9,1 49,4

1) Einzelheiten s. Btudie Band:III, Teil II; Fliissigphasesyntheae,
8. 54 £, :



2.4 Katalysatoren

Fiir alle betrachteten Verfahren werden Katalysatoren euf Eisen-
basis verwendst, die den verfahrens- oder reaktionstechmischen
Anforderungen entsprechende Unterschiede in der Zusammensetzung,
in der Herstellunmg und in der Vorbehandlung aufweisen. Die Feat-~
stellung scheint berechtigt, daf die fiir die einzelnen Ver{fahren
nach dem jeweils letzten Entwicklungsstand eingesetzten Kataly-
satoren in bezug auf Umsatz, angestrebte Produktzusammensetzung,
Betriebsverhalten und andere Eigenschaften, die sich unter dea
Begriff Leistungsfihigkeit (performance) zusammenfaseen lassen,
ein relativ hohes Niveau erreicht haben uné dafl Unterschiede,
beigpielsweise in der Herstellung oder in den physikalischen
Eigenschaften, in sngem Zusammenhang mit dem Verfahrern stehen,
fiir das der Katalysator vorgesehen ist. Fir das Gasphase- und
fiir das Fliigsigphase-Verfahren werden Fdlluagskatalysatoren mit
besonderen Anforderungen an die Gr&fe und die Struktur der Ober-
fliche bevorzugt, der Xatalysator fiir das Flugstaubverfahren
wird durch Schmelzen von Eisenoxiden unter Zusatz von Promctoren
hergestellt. Er weist eine vergleicheweise geringe spezifiache
Oberfliche auf, die nur unwesentlich strukturiert iet.

2.4.1 Katalysatoren fiir das Gasphaseverfahren

Bei der Entwicklung von Eisenkatalysatoren fiir die Hochlast-
Synthese konnten die Erfahrungen verwertet werden, die bei der
Herstellung und dem technischen Einsatz von Kobaltkatalyeatcoren
ilber einen langen Zeitraum gewonnen worden waren., Die Methoden
der Herstellung von Fillungskatalysatoren waren dabei in grund-
legenden Untersuchungen und iz Produktionsgang so weit verfeinert
worden, dall die Steusrung der die katalysatoroigenachaft be-
stimmenden Parameter einwandfrei beherrsecht wurde, 8o dal die
Ketalysatorherstellung fiir die Hochlast-Synthese von Beginn an
problemlos verlisf. Viele der fiir die Herstellung von FT-
Katalysatorsn angewandten Malnahmen oder Apparaturen geltren
seither zum Standard der Herstellung von Fdllungskatalysatoren

iberhaupt.
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Die Fillung des Katalysators arfolgte durch Vereinigung der
Nitratlosungen des Lisens und des Kupfers mit Sodaldsung in der
Hitze, anschlieflend wurde der gewaschene Niederaschlag mit Kiesel-
sdure und Kalium in Form von Kaliwasserglas imprigniert und eine
Zupamnensetzung von 100 Fe - 5 Cu ~ § KZO - 25 510 (alles Qe~-
wichteteile) eingestellt. Der verformte und getrocknete Nieder-
schlag wurde reduziert und zum Schutz gegen Oxidation mit Hart-
paraffin imprigniert. In dieser Forp war der Katalysator ver=-
sand- und lagerfzhig und chne Vorbehandlung sofort einsetzbar.

Durch die Aktivtoren wurden vor allee folgcende Effekte erziselt:

Kupfer erleichtert wesentlich die Uberfiihrung dea Eisen(IIl)-oxids
in niedrigere Wertigkeitsastufen bei der Reduktion mit Wasserstof?,
die deher unter sehr milden Bedingungen (220 bie 240.°C) durchge=-
filhrt werden kann und einen Katalysator mit hoher apezifiacher
Oberfldche (100 bis 350 hz/hJ ergibt. Bei gegebener Syntheame-
temperatur steigt der CO + Ha-Umsatz etwa linear mit dem Reduktiona-
grad und mit der spezifischen Oberfliéche an. -Eine Zunahme des Ge-
haltes an S:i.o2 bewirkt eine Zunahme der spezifischen Oberfliche,
die wiederum eine Umsatzerhdhung, und zugleick eine Erhdhung der
Kettenliinge der gebildeten Kohlenwasserstoffe, ermoglicht, die

aus dameliger Sicht erwinscht war, Es besteht keine lineare Ab-
hiingigkeit zwischen der Kohlenwasserstoff-Kettenlinge und dem
Sioa-Anteil iw Katslysator. Mit zunehmendem KZO-Gehalt wird die
Kettenlidnge der gebildeten Kohlenwasseretoffe ebenfalls erhvht,
Jedoch ist im Vergleich zum SiO2 dieser Effekt weniger ausgeprigt.
Eine wesentliche Bedeutung des KBO-Anteila beasteht in der Zunahme
des Olefingehaltes der gebildeten Kohlenwasserstoffe.

Die Reduktionsbedingungen und der Reduktionegrad ermtglichen eine
Beeinflussung des Produktspektrums! unter vergleichbaren Synthese-
bedingungen weisen Katalysatoren, die mit hoher linearer Gas-
geschwindigkeit reduziert worden sind, bei gleichem Reduktionasgrad
einen hiheren Unsatz und einen vermehrten Anfall an kurskettigen
Kohlenwasserstoffen auf., Wird der Reduktionsgrad, vor allem der
Antell an metallischem Eisen, erhiht, so bewirkt dies eine
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weitere Verlagerung des Produktspektrums zu kurskettigen
Xohlenwaassrstoffen, ein aus damaliger Sicht allerdingms nicht
arviinachter Effekt. Bei Anwendung milder Reduktionsbedingungen
wird die durch die Fillung vorgegebene Qberflichenstruktur der
Katalysatoren nur unwesentlioh verindert, so dall hohe Anteile
an Mikro- oder Makroporern und entgprechend bevorsugt kurz- oder
langkettige Koklenwassargtoffe erhalten werden.

Unter Hochlast-Synthesebedingungen werden mit BEisen-Fillunge-
katalysatoren bie zu 15 Honate Betriebszeit erreicht. Pro 1
Katalysator werden in dieser Zeit etwa 800 kg 02*-IohlenUla-or-
stoffe gebildet (ca. 3 500 kg / kg Fe).

Die Unterasuchung von Sinterkstalysatoren, die bel gleiches oder
besserea Syntheseverhalten wie dem von Fiallungskatalysatoren
die Erzeugung von Benzinkohlenwaeserstoffen unter Hochlast-
Bedingungen ermigiichen, ist seinerzeit nicht abgeschlossen
worden. Eine Wiederaufnahme dieser Arbeiten erscheint erfolg-

versprechend.

2.4.2. Katalysatoren fiir dae Flugstaubverfahren

Katalysatoren fiir das Fiugstaubverfahren miiseen vor allem eine
hohe mechanimche Feastigkeit zur Begrenzung der Verluste durch
Abrieb aufweisen, wihrend wegsn der hohen Reaktionsteaperatur

an die Aktivitidt keine groflen Anspriiche gestsllt werden. Diese
Anforderungen konnen mit alkalisisrten Bchmelzkatalysatoren
crfiillt verden, die denen der Ammoniaksynthese ihnlioh sind.
Auscangsprodukt der Katalysatorherstellung ist 10304 {Millscale)
aus der Stablverarbeitung, das im Lichtbogen unter Zusats
struktureller und chemischer Promotoren geachmolgzen wird. Daa
nach Abkiihlen erhaltens Material wird auf EorngridBen zwischen

50 und 150 um vermahlen und mit Vasserstoff lber 40 bis 50 Stunden
bei otwa 400 °C im VWirbelbett reduziert. Der Eatalysator besteht
fast vollstindig aus metallischem Eisen und besitzt eine spezi-
fische Oberfliche von 5 bis 10 nsz.
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Zur Erhthung der spetifischen Cberfliche und zur Verminderung
der Rekristallisation werden dem Katalysator strukturelle
Promotoren zugefiigt. Es handelt sich dabei um nit Waeserstoff
nioht reduzierbare Oxide wie MgO, Cal, A1203 cder Tioz. die

in Mengen von 1 bis 2 # des Katalysatorgewichtes sugesetst
werden. Zur Stabilisierung des metallischen Zustandesa des Eisens
verden Alkalimetalloxide ale Elektronendonatoren {ghemische Pro-
motoren) in einer Menge von ca. 0,5 % des Katalysatorgewvichtea
angewandt. Die etrukturellen Promotoren bilden bei der Schmelse
eine homogene Phase wit dem Magnetit (FOBO“). deren Struktur bei
der Reduktion erhalten bleibt und in Abhiéngigkeit von der Grdle
des Kations und seiner Konzentration die Grole der speczifischen
Obertliche beeinflult. Pronotorfreior reduzierter Katalylntor
wveiat eine spezifische Oberfliche von 3 bis 3,5 m /k auf, die
sich durch Zusate voen 4 Grammatom Mg / 100 Oramastom Fe auf etwa
10 w/g erhiht. Alkslimetalloxide wirken als chemische Promotoren
dem oberflichenvergrilernden Effekt der strukturellen Promotorea
entgegen, erhGhen jedoch die Aktivitdt und beeinflussen much die
Selektivitdt, und zwar erfolgt

Verschiebung des Produktspektrums zu grileren Nolekiilen

Steigerung des Olefingehaltes der Syntheseprodukte

lrhahung der Tendenr der Kohlenstoffabscheidung

Steigerung der Ausbeuts an saunerstoffhaltigen Produkten.

Die Wirkung der Alkalimetalloxide ateigt mit ihrer Basizitit.

Fiir technische Katalyeatoren besitzen Kaliumoxid und Natriumoxid
Bedeutung. Die Gehalte der Xatalysatoren an Alkalimetalloxiden
miissen auf die an etrukturellen Promotoren abgeetimmt werden,

us optimale Ergebnisse in bezug auf die Siedelage und den Qlefin-
gehalt der Produkte und auf die Katalysator-Lebensdauer zu asrmig=
lichen, die fiir das beatehende Verfahren weiltgehend erreicht sind.

Wibrend einer Betriebsperiode von etws 35 Tagen werden 55 bis 60 kg
C1*-Koh1¢nunnaerstoffo pro kg Xatalysator erceugt..
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2.4.3 Katalysatoren fiir das Fliliggigphaseverfahren

Die Suspendierung in elnem fliissigen Medium beeinflufit die
ATbeitsweise der Katmlysatoren nicht, so dal} alle FT-aktiven
Katalysatoren grundsitzlich geeignet sind. Mechanische Festig-
keit des Katalysatorkorns ist nicht erforderlich, wohl aber gute
Sumspendierbarkeit, dle iiber die Dichte des Katalyeatore ge-
steuert werden kann. Trigerfreie Fillungskatalysatoren, die sich
in situ formieren lassen und beatdindige Suspensionen ergeben,

werden bevorzugt.

Die Katalysatorherstellung erfolgt durch Fillung von Eisen(IlI}-
und Kupfernitraten mit Soda- oder Ammoniaklssung unter Zueats
von Kaliumverbindungen in der Wirme. Chloride und Sulfate ent-
haltende Lisungen erfordern besondere Mafinahmen zur Aufhebung
der aktivititsmindernden Einfliigae diemer Jonen. Ebsnso wie fiir
Katalysatoren fiir das Gasphaseverfashren wirkt sich der Zusatz
von Kupfer auf ‘die Reduktions- und Formierungseigenachaften
giinatig aus. Der gewaschene Niederschlag wird gegehenenfalls
nachalkalisiert, getrocknet, eventuell getempert, und in einem
Kohlenwasseratoff auf KorngréBe unter 0,05 mm vermahlen.
Typisch waren Gehelte von 0,1 Cu und 0,05 bise 0,5 K20 bezogen
auf 100 Gew.-Teile Fe, strukturelle Promoteren wurden nur in

Augnahmefidllen verwendet.

Die Reduktion des FeEO} zu metalliechem Eisen und zu Eisencarbiden
wird durch Behandlung, einer Suspeneion des Katalysatores in hoch-
siedenden Kohlenwasserstoffen mit Kohlenoxid, mit Kohlenoxid-Was-
serstoff-Gemischen oder durch aufeinanderfolgende Behandlung mit
Kohlenoxid und Wasserstoff erreicht. Die Formierungstemperatur
liegt um 15 big 30 oC oberhalb der spiteren Resktionstemperatur,
Durch die Aufnahme von Kohlenstoff wird ein Teil der Katalysator-
partikel gesprengt, wae im Sinne einer stabilen Suspension und
einer erhhten Dispersitit erwinacht iet. Nach der einige Stunden
dauernden Formierung, die im Syntheesereaktor vorgenommen werden

kann, ist der Katalysator betriebsbereit. Verbrauchte Katalysatoren
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kinnen durch Oxidation von Kohlenatoff und abgelagerten Pro-

dukten befreit werden, sie benstigen nach erneuvter Formierung
eine etwa 20 “C hbhere Betriebatemperatur und bilden weaniger

langkettige Kohlenwasserstoffes als frische Katalysatoren.

Die Katalysatorleistung betrug bei einstufigem Synthemebetried
maximal etwa 650 bis 700 kg 03+-Kohlenuasserstoffe pro kg Fe.
Bei mehrstufigem Betrieb und bel zwischenzeitlicher Reakti-
vierung kann dieser Wert etwa verdappelt werden.
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3, Reaktionstechnismche Beurteilung der verschiedenen Verfahrens-

varianten der FT-Synthese

+ Gegenliberstell der verachiedsnen Verfahrengverianten

Mir die Eydrierung von Kohlenmonoxid, die in Siidafrika in einer
Kosbination aus Hochlast-Festbett- und Flugstaubverfahren (ARGE-
und Xellogg-Synthese) groftechnisch erfolgreich betrieben wird,
wvurden in der Vergangenheit veraschisdens Verfahrenstechnologien
entwickelt, deren charakteristische Unterschiidungsmerkmale
neben Druck, Temperatur, Synthesegaszusammensetzung und Kataly-
sator die unterschiedlichen verfahrenatechniachen Lﬁuungcn des
Wirmeabfiihrungaproblese bei der stark exotheramen Reaktion sind.
Die Verfahrensweissn lassen aigh untergliederm in

-~ Festbettreaktoren mit ruhender, vom Bynthesegas
durchatrtmter Katalysator-Behiittung

= Flugstaub- oder Wirbelachichtreaktoren mit vom
Synthenegns bewegten Katalyaatcoren

- Flissigphasereaktorea mit entweder fest oder

beweglich angeordneten Xatalysatoren

Da FT-Synthemsen in diesen Reaktoren unter stark voneinander ab-
weichenden Betriebs- und Reaktionsbedingungen ablaufen und Ka=
tnlyu;toren untereéchiedlicher chemischer Zusammensetzung singe-
aetzt werden, liaBt sich nnhand‘der bekannten FProduktapektren nicht
eindeutig voraussagen, welchea Verfahren fiir dis Haitoréntvickluns
der Synthese in Richtung auf die bevorzugte Bildung gaeforziger
Olefine pridestiniert erscheint.

Es mul deabalb versucht werden, die fiir eine modifizierte FI-
Reaktion aufgrund thermodynamischer und reaktionkinstischer
Uberlegungen wichtigen Roaktionsparameter ~ wie die Arbeitatem-
peratur, die Bynthosegaszusaamensetzung, die Verweilzeit sam Xa-
talysator bzw. die Raumgeachwindigheit und die Verweilzgitver--
teilung des durchatrizenden Sycthessgases - mit den reaktions-
und verfahrenstechnischen Eigenschafter der einselnen Rsaktor-




typen und Verfahrensweisen zu korrelieren. In Tab. 12 wird
hiersu ein Uberblick iiber einige charakteristische Daten vaon
Fl-Reaktoren gegeben.

Die Diekussion der flir jeden Reaktor charakteristischen "System-
eigenschaften” ergibt im eingelnen folgendes Bild:

Die Geschwindighkeit der Warmezu- oder -abfuhr durch wirmeilber-
tragende Flichen und die effektive Wirmeleltfihigkeit innerhald
des Katalysatorsystems ist im Festbettreaktor gegeniiber den

anderen Reaktorsystemen unginstiger. Hieraus ergeben sich axiale
und radiale Teamperaturgradienten im Reaktionesrohr, die als Folge
der Ausbildung &rtlicher Ubertemperaturen dagu fiihren kionen,
dal kein isothermer Reaktionmablauf méglich ist, die chemische
Unsetzung teilwsimse unkontrolliert verliuft und es infolge ven
Eohlenstoffabacheidungen und Rekristsllisationavorgingen, ver-
bunden mit sinem bevorzugten Abluuf der Methanisierungsreaktion,
zu einer frilhreitigen Bchidigung des Eatalysators koanmt.

Der beim Durchatrimen der verschiedenen Reaktorsysteme, insbe-
sondere Lel hoher Btrimungageschwindigkeit, auftretende Druck-
verlust ist unter den ilblichen Bedingungen im Fsstbett anm
goringsten. Fir die Umwiilzung des Kroeislaufgasss mul bei den
anderen Systemen daher sine weeentlich hihers Kompressiona-
energie aufgebracht werden.

Vor entscheidendem Einflul auf die BSelektivitdt der komplexsn
CO-Hydrierung in Priamlir- und Aufbauschritten ist die Vermischung
der Reaktionagase, da die Ausbsute an den runkchast gebildeten

Ca- bia cu-01etinon durch Folgereaktionen am Katalysator gesenkt
wird., Die Verweilzeitverteilung der Gasphase sollte demnach mig-
lighst eng sein. Sowohl im Festbett- als auch im Flugataubreaktor
sind diese Bedingungen gut erfiillt, wihrend im Fliiasigphase-
reaktor durch die Rilhrwirkung der sufsteigenden Gasblasen und
beim Wirbelschichtreaktor durch eine intensive Vermischung des

feinteiligen Katalysators und des Synthesegasss Folgereaktionen
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Tab, fA: Reaktions~ und verfahrenstechnische Eigenschaften dea ?estpett4. Flugstaub-,
Wirbelschicht- und Flissigphasenreaktors im Hinblick auf die Fischer-Tropsch-

Syntheae

Phasen

' Gas/Feststoff

Gas/Feststoff/
Flissigkeit

System-

eigenschaften | Reaktortyp

Festbett

Flugstaub

Wirbelschicht

Blasensdule

Geschwindigkeit der

Warmezu- oder Abfuhr
durch warmellbertra-

gende Flichen

gering

mittel bis
gros

grob

groB

{ effektive Wirmeleit-
fahigkeit innerhalb
des Systems

schlecht

gut

qut

gut

durch Wirmeabfuhr be-
dirngter maximal zu-~
lassiger Reaktordurch-
messer

ca. S bis B cn?)

keine Begrenzung

Druckabfall bei hoher
strémungsgeschwindig-
keit des Gases

gering

mittel

hoch

jmittel bis hoch

Verweilzeitverteilung des
durchstromenden Gases

enyg

eng

breit

eng bis mittel

axiale Vernischung des
Gases

gering

gering

grob

gering bis mittel

axiale Vermischung des
kdrnigen Feststoffes

keine

gering

gros

grosd

Ratalysatorkonzentration
als Feststoffvolumenan-
ceil (1-c}!

0.55-0.7

D.0V-0.1

0.3-0.6

bis max.

ca. 0.6

Korngréficnbereich der
Feststoffe (mm)

1-5

0.01-6.5

0.03-1

0.01-1

mechanische Beanspruchung
des Feststoffes durch Stob
und Reibung

keine

gro8

groel

gering

Katalysatorverluste

keine

2-4 /Tag
durch Abrieb

nacht rickgewinnba-
rer Austrag mit dem

a3 curch Abrieb

gesing

Regenerierbarkeit oder
Austauschbarkeit des
Katalysators bei der
Synthese

Betriebsunter~
brechung nlitig

ohne Betricbsunterbrechung durch kentinuier-
liche Ausschleusung und Zugabe

1)

E = relatives Feststoff-freies 2Zwischenraumvolumen

:)Bei Verbesserung des Wirmeldbergangs durch Steigerung
der Gasgeschwindigkeit iUber die gegenwidrtig Uhli;hen
Werte kdnnte eine geringflgige VergrfiBerung méglich

sein.
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der Primdrprodukte beglinstigt werden. Dies bedeutet auch, daB

bei Verfahren mit Kreislauffahrwelse nur geresinigtes Synthese-
gas, aus dem die reaktiven Zwischenprodukte ~ dis gleichzeitig
die erwiinschten Endprodukte darstellen - abgeschieden sind, in
den Kreimlauf suriickrefiihrt werden sollte,

In bezug auf die mochanische Bsanspruchung des Katalysators

und die eich daraus ergebenden Katalysatorverluate zeichnen sieh
besonders vorteilhaft der Gasphase-Fsatbhettreaktor un& nit ge=-
ringfiigigen Abstrichen der Blasensiulenreaktor aus, wohingegen
sowohl beim Flugataub- als auch beim ¥irbelschichtreaktor mit
merklichen Katalyesatorverluatsn durch Abrieb und nicht riickgewinn-

baren Austrag gerechnet werden mull,

Wie aus den biaherigen Ausfithrungen hervorgeht, weimen die
verschiedenen Verfahren erhebliche reaktione- und verfahrenp-
technische Unterschiede auf, die im Hinblick auf eine bevorzugte
Erzeugung von Cz-bis Cu-Olefinen sowohl positiv als auch negativ zu
beurteilen sind. Bevor eine abschliafBende Wertung oder eindeutige
Rangfolge der verachiedenen Verfahrensweisen asbpegeben werden
kann, sollen unter Bericksichtisung der technischen Realiasier-
barkeit MaRnahmen diskutiert werden, die im Ainblick auf die
angeatrebte Selektivititsverbesaerung zu einer Modifiziarung

der bisher iiblichen Bedingungen im Festbett-, Flugstaub-,
Wirbelschicht- und Fliissigphase-Reakter fiihren kinnen.

3.2 Optimale reaktionskinetische Gestaltung der
Fischer-Tropsch-Synthess

222:1 Grundeistzliche reaktionskinetische Gesichtspunkte

Thermodynamik

Unter Beriicksichtigung aller midglichen Reaktionaprodukte lisgt
das thermodynamische Gleichgewicht beziiglich der engestrebtien
Produkte Hulerst ungiinstig. Katalysatoren und Reaktionsbe-
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dingungen miiesen daher o gewihlt werden, ded die bevorzugte
Bildung von Xohlenstoff und Kohlendioxid weitestgehend unter-
bunden wird. Aus den bekannten Abhingigkeiten ergeben sich zum
Teil gegenl¥ufige Forderungen an dle einzustellenden Reaktions-

paremeter:

~ Hohe Temperaturen begiinetigen einerseits die Bildung kurz-
ketticer Kohlenwasserstoffe, andererseits bezrenzen ele
jedoch der angestrebten, mirlichst hohen Gleichgewvichtsum=

satz des Einsatzgases.

- Boke Driicke fiihren zur Einstellung eines hohen (leichge-
wichtsumsatzes, mindern jedoch durch die bevorzugte Bil-
dung paraffinischer Kohlenwaeserstoffe die Ausbeute an
Olefinen.

Unter Abwigung der unterschiedlichen Auswirkungen auf die Produkt-
palette erscheinen aus thermodynamischen Griinder Temperaturen
cberhglt von 250 Oc und Dricken von etwe 10 bis 25 atm geeignet,

Kinetik

Da die anpestrebten Reakti{onsprodukte thermodynamisch wenig be~-
giinstigt sind, kommt der Entwioklung eines selektiven Katalysa-
tors, der die Bildungsegerchwindigkeit kurskettiger, pasfbrmiger
Clefine beschleunigt und deren Aufbau- und Epaltungsreaktionsn
unterdriickt, die Hauptaufgabe zu. Neben der Belekttivitits-
steuerung, bedingt durch die chemische Zusammensetzung dee Kata-
lysators, miissen die Topographie des Xatalysators und die Reak-
tioncsbedingungen so beschaffen sein, da?l die Diffusion nicht ge-
schwindigkeltsbestimmend wird. Voraussetzung dazu ist, dal die
Kondensation der gebildeten Reakticnsprodukte auf der Katalysa-
toroberfliche bzw. im Kantalysator unterbleibt und die Gride der
Poren und dee Katalysatorkorns richtig gewihlt wird.
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5.2.2 Beaktionstechnische Modifikation und abschlieBende
Bewertung der moglichen Verfahrensweisen

Gegen eine Synthese im Fliimsigphasereaktor sprechen die fol-
genden Oriinde:

- Diffusive Tranaportvorginge eind in der Suspensionsfliia-

sigkeit unvarmeidlich.

- Die chemische Reaktion wird im Bereich hoher Tempera-
turen wesentlich stdirker beschleunigt als der diffusive
Stofftranaport, so dad trotz der mit steigender Tempera-
tur zunehmenden Loaslichkeiten wvon Kohlenmonoxid und Wasser-
stoff im Suspensionsmittel SelektivititseinbuBlen durch
Transporthemmungen die Folge sein kdnnea.

- Es pul damit gérechnet werden, dal das Suspensionsmittel
sich nicht in gesamten Temperaturbereich der Synthese
chemisch inert verhilt und 2zu unerwiinschten Schidigungen
des Katalysators fiihrt.

Diesen Nachteilen stechen zwei mogliche Vorteile gegeniiber, die
in Sinne der Zielsetzung als positiv zu beurteilen sind: So aind
lokale Uberhitzungen infolge einer guten Wirmeiibertragung prak-
tisch susgeschleossen, und der Temperaturgradient im Reaktor be-
trigt mweiet nur ! 1 °C. Ein weiterer Vorteil besteht darin, dal
kohlenmonoxidreiche Gase eingesetzt werden kinnen, was -~ wie an-
band thermodynamischer Rechnungen bereits im zweiten Kapitel ge-
zeigt wurde - die Bildung niedermolekularer, olefinischer Pro-
dukte beglinstigt. Obwohl mit cteigendem CO-Partialdruck und mit
steigender Temperatur die Gefahr der Kohlenstoffabscheidung
(durch die Boudouard-Reaktion) zunimmt, ist das Fliasigphasevar-
fahren eine Technik, bei der kohlencxidreiche Gase chne schnelle
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8chidigung des Katalysators verarbeitet werden konnen.So zul
unter diesen 8ynthesebedingungen beim Festbettreaktor durch die
C-Abscheidung mit dem Aufbau von Druckdifferenzen gerechnet
werden, und beim Wirbelbett- bez. Flugstaub-Verfahren besteht
die Gefahr, dafi das Katalysatorkorn zersprengt und sus den
Reaktor ausgetragen wird, wihrend in der Fliissigphase eine blole
Suapendierung des feinverteilten Kohlenstoffe zumindest denkbar

ist.

.citer mul noch beriicksichtigt werden, dal fir demn Fliissigphase-
.=..."or keine groBtechnischen Erfahrungen vorliegen und es nicht
subBLuschlieBen i8t, dal bei einer Veruirkiichung dieser Ver-
{ahrecaweise sbenso wie beim Wirbelschichtverfahren erhebliche
betriebstechnische Stsrungen eintreten werden. Wesentlich praxie-
nikere und umfassendere Erfahrungen liegen flir den groBtechniach
Letriebenen Flugstaubreaktor vor. In besonderem MaBe gilt dies
auch fiir das in einer Vielzahl von Anlagen angewendete und in
verechiedenen Varianten - teils groBtechnisch, teile in Versuche-
anlagen - erprobte und erfolgreich betriebene Festbettverfahrea.
Problematioch bleibt bei dieser technisch am weitesten ent-
wickelten Verfehrensweise die schnelle Abfiihrung der bei der
stark exothermen Umsetzung frei werdenden Wirme. Ale wdgliche
Verfahrenaverbesperung bietet sich an, die Wdarme nicht aus-
schlieBlich iiber die Reaktorwand an geeignete Kiihlmedien abzu-
fihren, sondern zusitzlich iiber auBerhalb des Reaktors im Kreis-
lauf liegende Wirmeaustauscher und unter gleichzeitiger Ab-
scheidung der Reaktioneprodukte aus dem Kreisgas fiir Ieothermie
im Reaktor zu sorgen. Um hohe Ausbeuten an gasformigen Olefinen
zu erzielen, miissen der Synthesegas-Umsatz pro Durchgeng durch
den Reaktor niedrig gehalten werden und gegebenenfalls die

Ca- bis Ch-Olefine aus dem Krelsleufgas abgetrennt werden.

Eine weitere verfahrenstechnische Verbesserung besteht in der
Aufglisderung des Feptbettreaktors in mehrere Stufen, wobei neben
der Kreislaufgasfahrweise zwischen jedem Rcaktorabschnitt das
durchgesetzte Synthesegas zu kiihlen und von den Reaktionapro-




dukten zu befreien wire. Das Ausmal der angestrebten gleich-
méfiipen Tempermturverteilung hiingt bei einer Vorgabe der
Frischgasbelastung und der anderen Reaktiomsbedingungen dann
in erster Linie von der Schichththe ab. Um quantitative Aus-
sagen iber die zulissige SchichthBhe, das optimale Verhiltnis
von Kreisleufgas zu Frischges und die Menge des auszuschleu-
senden Resktionsgeses machen zu kinnen, bedarf es der Kenn£nis
der Kinetik dieser komplexen Resktion. Zur Erzielung der ge-
wiinschten Selektivitiit muf gegeniiber den bekannten Verfpohrens-
weicen in Jjedem Fall ein htheres Kreisgas-zu Frischgas~Ver-

Afitnis am Katalysator eingestellt werden.

Die abschliellende Bewertung der verschiedenen mglichen Ver-
fahrensweisen basiert auf den in den verigen Abschnitten aus~
gefilthrten Uberlegungen und geht von der Voraussetzung aus, dafd
ir allen Reaktoren die Transportvorginge fiir die chemische Reak-
tion nicht geschwindipkeitsbestimmend werden. Algs antscheidende
Kriterien verbleiben fiir das dem Fliissigphasereaktor vorzu-
ziehende Gas-Feststoff -Systam die Wirmeabfuhr und die Vermischung
des Synthesegases. Vom Standpunkt der Verweilzeitverteilung des
durchstromender Synthesegases ist der Festbettreaktor am beesten
geejgnet, wiithrend die Wirmeabfuhr beim Flugstaub- und Wirbel-
schichtreaktor problemloser ist. Eine ausreichend gleichmilige
Temperaturverteilung liilt sich jedoch auch im Festbettreaktor
durch Kreislauffahrweise und Produktabscheidung (z. B. im Ab=-
schnittsreaktor) erreichen. Hinzu kommt, dal beim Festbettreak-
tor der Druckabfall gereniiber allen anderen Verfahren am ge-
ringsten ist und es &auch nicht notwendig ist, durch Abrieb und
Austrag hervorgerufene Katalysatorverluste stiindig wieder aus.
zugleichen. Unter Beriicksichtigung dieser Gesichtspunkte scheint
ein modifizierter Festbettreaktor reaktions- und verfahrens-
technisch die besten Voraussetzungan fiir die bevorzugte Synthese

kurzkettiger Clefine zu bieten.



