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Tabelle 12 Produkte der Umsetzung von Propanol-1 an verschie-
denen Katalysatoren im Festbett-Integralreaktor.

Katalysator Fe-A1203—Aerosil A1203-Aerosi1 Co-ThOz-Mgo-Aerosil
No. 25 26 28
Reaktionstemp,®C | 233 294 235 290 172 218
Toffr S€C 1,04 1,02 0,98 0,83 0,98 1,01

Reaktionsprodukte, C-%

Methan 0,17 1,04 0,04 0,04 0,55 12,79
Ethen 0,15 0,20 0,08 0,07 0,08 0,04
Ethan 0,11 0,77 - - 6,98 18,94
Propen 2,33 8,88 3,48 38,92 0,06 -
Propan 6,88 44,53 0,41 3,84 6,35 7,69
1-8uten 0,08 0,81 0,16 1,70 - -
n-Butan 0,08 1,14 - - - 0,28
Z2-Buten - 0,13 - - - -
Propionaldehyd 0,87 1,77 0,29 1,28 0,17 0,27
"l1-Penten - 0,17 - - - -
n-Pentan - 0,34 - - - -
Propanol-1 89,33 40,00 93,06 44,23 85,85 54,08
n-Hexan - 0,10 - - - -
ni-Heptan - 0,12 - - - -
Dipropylether - - 2,48 9,92 11,96 5,91

L

PEIN = 0,25 bar, Py, = 10 bar.

Der spezifische EinfluB von CO, NH3 und HZO auf die hydrierende
Umsetzung von Propancl-1 wurde untersucht. Es zeigte sich, daB
Wasser bei allzn Kata]ysatoren eine hemmende Wirkung ausiibt,

dies entspricht eier Produkthemmung bei der Propanolumsetzung.

ol
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Die Tabellen 13 und 14 geben vergleichenderweise den EinfluB
von CO0 und NH3 bei der Umsetzung von Propanol-1 an A1203 und
an Co- und Fe-Fischer-Tropsch-Katalysatoren wieder.

EinfluB des Kchlenoxids

Am A1203-Kata1ysator 26 beeinfluBt die Anwesenheit von CO

weder den Umsatz noch die Selektivitit der Reaktion (Tabelle 13
Es ist nur eine sehr geringe Abnahme der Etherselektivitit

zu beobachten bzw. eine leichte Zunahme der Ausbeute des
Reaktionsproduktes Propen, die auf die Hemmung seiner Nach-
kydrierung zu Propan zuriickgefihrt werden kann. Genauso wer-
den auch am Co-Katalysator 28 die Dehydroxymethylierungsre-
aktion zu Ethan und die Dehydroxylierungsreaktion zu Propan
durch CO nicht behindert. €O wird zu Methan hydriert. Es

ist eine erniedrigte Etherselektivitiat zu beobachten.

Am Fe-Fischer-Tropsch-Katalysator 25 beeinfluBt CO den Re-
aktionsverlauf stark. Der Umsatz von Propanol zu C3-Koh1en-
wasserstoffen nimmt ab. Das CO wird hydriert und teilweise

zZu Aufbauprodukten umgesetzt. AuBerdem wird das Molverhidltnis
Propen/Propan durch CO im Einsatz vergroBert. Auch die C4-
und Cs-KohIenwasserstoffe liegen zu einem betrichtlichen

Teil als 0Olefine vor.

EinfiuB von Ammoniak

Durch Zumischen von NH3 zu den Reaktanden werden selektive
saure Zentren blockiert, wobei dieses als Hemmung bestimmter
Reaktionen in der Produktzusammensetzung zum Ausdruck kommen
sollte. Tabelle 14 gibt den EinfluB des Ammoniaks auf die
Umsetzung von Propanol-1 an drei Katalysatoren wieder. Am
A1203-Kata1ysator hemmt das Ammoniak die Dehydratisierungs-
reaktionen sowohl zu Propen, als auch zu Dipropylether, fast
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Kataiysator-Nr. . | 26 28
Reaktionstemp., °C |.263 1,263/ | 265 265 | 205 208
PHé » bar 10 10 8 8
PEa", bar 0 ¢©,05 0 9,05
Reaktionsproduktei,f CXHHTT oh g

% 12,8 Shigs
Methan e TI0537 093,48 | 0,03 0,14 | 4,27 9,62
Ethen €| .0,77.50,14 | 0,06 0,06 ] 0,07 0,07
Ethan 1.0,18 .0,82 | 0,01 0,63 7,08 3,82
Propen ClT3her 1,58 | 10,82 11,35 - -
Propan o 99,22 8,36 | 0,48 - 4,84 4,08
Cyclopropan . | | _ - - 0,37 0,41 - -
1-Buten Pl 0,27 420,07 - - - -
a-Butan Lo la036,1,29 | - - 0,07 0,22
2-8uten ;0,03 0,23 - . - -
1-Penten PR 0,53 - - - -
n-Pentan i0,08. 0,89 - - - -
n-Hexan - 0,51 - - - -
Propionaldehyd 7080 2,06 | 1,21 0,79 0,17 0,17
Dipropyvlether 1 .- - 6,85 5,81 17,19 12,98
Propanol-1 75,37 83,5 | 80,59 81,31 | 66,74 66,42
ein

Palk

= 0,25 bar, Teff = 1 sec
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Tabelle 14 EinfluB von Ammoniak auf Geschwindigkeit und
Selektivitit der Propanolumsetzung

Katalysator:Nr. 25 26 28
Reaktionstemp., °C 242 242 246 246 205 205
PEI" , bar 0 0,05 o 0,05|] o 0,05
3
Reaktionsprodukte, C-%
Methan 0,16 0,21 0,09 0,03 2,38 3,29
Ethen 0,06 0,31 0,08 0,03 0,07 0,39
Ethan 6,15 0,10 0,03 - 13,51 4,86
Propen 1,37 0,49 4,88 - - -
Propan 10,19 1,55 - - 4,25 1,17
Cyclopropan - - 0,15 - - -
1-Buten 0,04 - - - - -
n-Butan 0,15 - - - 0,15 -
Propionaldehyd 0,69 - 0,67 - 0,17 0,19
Dipropylether - - 4,15 0,44 3,02 -
Dipropylamin - 25,41 - 0,15 - -
Tripropylamin - 7,89 - 1,82 - 47,08
Propanol-1 B7,18 64,13 | 89,95 97,52 70,48 43.02
Parx = 0525 bar, pH2 = 10 bar, ... =1 sec.
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F;ng D1- und Tripropylamin. Trotz
'ﬁem Hz-strom werden mit den Fe-
ﬁ&ﬁzs noch die Reaktionen die zu

doch auch in- ger1
der Ammon1akzufuh#ﬁ“

R-CHZ-OH HZ
0K TR
~ —
NH : ’
2 e
R-CH=NH + H -_53:_-.‘:* . R"—‘,,CUH_ _NH
B 3.,‘» \NHR
NH
r-cy’ 2 _—
“NHR

R-CH=N-R + H2 =

Tydspgaasist
Am Co-FiSCher-TrOnghjfatéjysator 28 wird die Reaktior, bei
der Ether entsteht,Agyféh NH3 vollstindig gehemmt. Es ist
damit deutlich, daB die Bildung von Kohlenwasserstoffen aus Propanol an
den Co- und Fe-Katalysatoren an andersartigen Katalysator-
zentren stattfindet'algégievEtherbi1dung am Co-Katalysator.
Die Dehydratisietungﬁébﬁoh1 zu Dipropylether als auch zu
Propen ist am Al,05 gut moglich.

i



1G6

7.5 Sorptionsmessungen an Fischer-Tropsch-Katalysatoren

7.5.1 Apparaturen

Zur Bestimmung der Adsorptionsisothermen wurde ein Gerdt des

Typs Sarptomatic 1800 der Firma Carlo Erba tenutzt. Das

Gerat arbeitet nach der statisch-volumetrischen Methode, d. h.
eine durch Druck, Volumen und Temperatur genau definierte
MeBgasmenge wird mit dem entgasten und vorvehandelten Ad-
sorbens in Kontakt gebracht. Nach Einstellung des Adsorptions-
gleichgewichtes wird die in der Biirette verbliebene, nicht
adsorbierte Restgasmenge bestimmt. Der adsorbierte Anteil
berechnet sich aus der Differenz der beiden Gasmengen.

ZUR VAKUUMPUMPZ Vi

Bild 43:Sorptomatic 1800 - Schema der MeBapparatur

D : Prdzisionsdruckregler

K . : Dosiereinrichtung

M1 : Pirani-vakuummeBgerit

M2 : Prazisionsdifferenzdruckmanometer
NV : Nadelventil

P : Prédzisionsdruckaufnehmer

T : Dewar mit flissigem Stickstoff
VT-V6 : Magnretventile
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Apparatur zur katalysatorvorbehandlung

A 0 e A

Zum Trocknen und Entgasen der oxidischen Katalysatorproben
sowie zum Reinigen der Oberfldchen der reduzierten Proben
wurde ein Vakuumpumpéndtand aufgebaut. Bild 44 zeigt sche-
matisch die Anlage zur Katalysatorvorbehandlung.
Diese besteht aus einer Drehschieberpumpe der Firma Edwards,
Modell EDM 2, .zum Eezeygen-eines Vorvakuums, sowie einer
U]diffusionspuépe?deg;gkejchen Firma, Modell Diffstack
63/15C P fﬁr;dﬁsngnﬁgigggﬁﬁochvakuum. Das Vorvakuum wird
mit einem Piraqf¢MgQg%q§t»gemessen, das Hochvakuum mit ei-
nem IonisationsVakuumméBgerat (ION 7). Die verwendete Pum-
penkombination hat“nach Herstel]erangaben eine Pumpenleistung
von 150 1/s und ermogllcht in dieser Apparatur ein End-
vakuum besser als 1-10 -7 mbar. Ein elektrischer Ofen ermdg-
Ticht das Ausheizen der Katalysatorproben bei Temperaturen
bis ca. 550 °C.

vt H2

[

PIRANI

3

OREHSCHIEBER - OFEN
VAKUUMPUMPE

Bild 4Q-ﬁn]age zur Kataiysétorvorbehand1ung

F : Fedérungskﬁrper

H, und Hy GlasschliffhZhne

HE : Heizung der Dldiffusionspumne

K : Kihlung der Oldiffusionspumpe

V1-\.'3 : Magnetventile

ION 7 : lonsisationsvakuummeBgerit fir Hochvakuum

Pirani : warmeleitfahigkeit5vakuummeﬁger§t fir Vorvakuum
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7.5.2 BET-Messungen

BET-Messungen mit dem Eisen-Mangan-Matrixkatalysater _5

in oxidischer Form

Fiir die BET-Messungen wird der Katalysator zunichst in der
Probebiirette eine Stunde lang bei einer Temperatur von

150 °C im Vakuum getrocknet. Danach wird die Temperatur
langsam auf 450 °C erhdht. Der Katalysator wird entgast

bis das

Vakuum einen Wert van 1‘10-6 mbar erreicht. Ein ge-

naues Einhalten der Vorbehandlungsbedingungen gewdhrieistet
eine gute Reproduzierbarkeit.

Bi1d45:

300

N2-Adsorptionsisotherme bei -196 °C fir den Katalysa-
tor 5 in oxidischer Form (Versuch 4)
o - Adsorption G- Desorption

Bild 45 zeigt die Isothermen fiir die Adsorption und Desorption
von Stickstoff bei -196 °C. Aus dem Desorptionsverlauf wird
die Pcrenradienverteilung bestimmt.

Bild 46 zeigt eine solche Verteilung.
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Bild 46: Porenradieﬁvertei]ung fur den Katalysator 5

oxidischer Form (Versuch

4)

in

Tabelle 15 zeigt die Ergebnisse von 4 BET-Messungen mit dem

Eisen-Méngan-FEI1ungskata1ysator 5 . Die Abweichung des

Monoschichtvolumens und der daraus berechneten spezifischen

Oberfldche von den Mittelwerten betrigt maximal 6 %. Das

spezifische Porenvolumen beim Versuch 5 weicht dagegen um

mehr als 10 % vom Mittelwert ab.

Tabelle 15. Reprodazierbarkeit der BET-Ergebnisse fiir den

u‘i}‘jdiﬂ

ue

Katalysator 5 in oxidischer Form.
Versuch 3 Versuch 4 Versuch 5 Versuch 10 Mittelwert
v cm 10,0 a |
R ,02 10,99 10,42 9,81 10,31
A n’
S T3 43,83 48,20 45,68 43,03 45,21
cm3 '
Vp = 0,281 0,284 0,238 - 0,268
F; nm 6,40 5,33 5,21 - 5,93

LWL e s

TN LN AEVATLS T
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BET-Messungen mit dem Katalysator 9 in reduzierter Form

im AnschluB an die BET-Messungen mit dem Katalysator in oxi-
ddischer Form wurde die Probe erneut bej 450 °C entgast.
Nachdem das Vakuum einen Wert von 1. 10-6 mbar erreicht hat,
wurde der Katalysator bei einer Temperatur von 370 °C finf-
zehn Stunden lang mit einem Wasserstoffstrom ven 3,6 1/h
reduziert. Die Stromung wurde mit einem Seifenblasenstrdmungs-
messer eingestellt. Nach Beendigung der Reduktion wurde die
Probe entgast und dabei langsam auf 450 °C aufgeheizt, um

den adsorbierten Wasserstoff zu entfernen.

Die Adsorptionsisotherme fiir den Katalysator 5 in reduzier-

ter Form weist eine ausgeprdgtere Hysterese zwischen Adsorptions-
und Desorptionszweig auf als bei dem g]e1chen KataIysator in oxi-
discher Form. Dies ergibt eine andere Porenradienverteilung.

300 . v

150 4

751

0 025 050 P 1.0

Bild 42: Adsorptionsisotherme fir die N -Adsorpt1on bei
-196 °C am Katalysator 5 in redu21erter Form
(Vversuch 6 )

o - Adsorption o - Desorption
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Tabelle i6zeigt die Ergebnisse von dreij BET-Messungen mit dem
Eisen-Mangan-Fd1lungskatalysator 5 in der reduzierten Form. Die Abweichung
de> Monoschichtvolumens Vm und der daraus berechneten zpe-
zifischen Oberfliche AS von den Mittelwerten betrigt maxi-

mal 4,2 %. Die aus den Versuchen 11 und 18 ermittelten
spezifischen Porenvolumina VP stimmen sehr gut iiberein, da-
gegen weicht der aus Versuch € ermittelte Wert stark von

den beiden erstgenannten ab.

0,03 T Y 7 T T T T T T
avy
ARy, T

fc_mi}

| g-nm

0,01 + 7

L 1 L

Rm [nm]

-
o+

10

Bild 48: Porenradienverteilung fiir den Katalysator 5 in
reduzierter Form (Versuch 6 ) '

Tabelle 16: Reproduzierbarkeit der BET-Ergebnisse fiir den
Katalysator 5. 1in reduzierter Form

Yersuch 6 | Versuch 11 | Versuch 18 | Mittelwert

cm3

v — 8,20 8,23 7,71 8,05
m g
m2

As T 35,96 - 36,C7 33,80 35,28
cm3

VP 5 0,133 0,073 0,065 0,090

B, nm 7,40 4,05 3,85 5,10

aﬁmMﬂ

Sil et
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Weijtere BET-Messungen mit Eisen-Mangan-Matrixkatalysatoren

Fiir Eisen-Manganoxid-Matrixkatalysatoren mit steigendem Man-
gangehalt (4, 5, 6) wurden die BET-Obertidchen und die
Porenradienverteilungen bestimmt. Die Isothermen verlaufen
dhnlich wie bei Katalysator 5 (Bi1d445), aber die spezifische
Oberfliche (AS) nimmt mit steigendem Mangangehalt zu (Tabel-
le /). Das spezifische Porenvolumen Vo ist fiir den Katalysa-
tor 5§ am groBten, der mittlere Porenradius E; (ﬁ; = ZVP/AS)

nimmt mit steigendem Mangananteil ab.

Tabelle 1*: Ergebnisse der BET-Messungen fir drei Eisen-Mangan-
oxid-Matrix-Katalysatoren (nicht reduziert) mit un-
terschiedlichen Mangangehalten.

3 2 3
cm m cm

Kata’lysato_r Vm —g— AS -E VP —g- R-; nm

4 9,67 42,38 0,134 6,3
(190 Fe:540 Mn)

5 : 10,42 45,68 0,238 5,9
(100 Fe:1080Mn)

6

BET-Messungen mit dem Eisen-Fillungskatalysator 22

Die Bilder49 und 50 zeigen die Ergebnissé der éET-Messungen
fir den oxidischen Eisen-Fillungskatalysator 2a . Dieser
Katalysator hat eine relativ hohe spezifische Oberfliche
(185 mz/g) bei einem spezifischen Porenvolumen von 0,238
cm3/g. Daraus ergibt sich ein mittlerer Porenradius von
2,6 nm. Dieser Wert stimmt sehr gut mit dem Maximum der
Porenradienverteilung (Bild 50) tiberein. .
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BET-Messungen mit dem reduzierten Katalysator 2a

Der Eisen-Fdllungs-Katalysator 2a wurde unter den bereits
fir den Katalysator 5 erwdhntan Sedingungen reduziert.

Die anschlieBenden BET-Messungen zeigen eine starke Abnahme
der spezifischen Oberfldche (von 185 mz/g auf 8,8 mz/g).
Diese Abnahme kann durch ein Sintern des ohne Tragermaterial
gefdllten Katalysators erkldrt werden. Der mittlere Porenra-
dius nimmt ebenfalls ab (von 2,6 nm auf 1,8 nm).

15 v v T T

0 —r T
0 0.25 050 P 1.0
ads
o)
Bild 51!N2-Adsorption an dem Katalysator 2a in reduzierter

Form (Versuch 23)
o - Adsorption o - Desorption
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Tabelle i8; Aus den HZ-Adsorptionsisothermen extrapolierte
Sidttiqungsbelegung VS und daraus berechnete Be-

deckungen.

T vS Bedeckung
° cm 13 Molekiile
I e

53,8 6,90

106,0 0,90

209,6 0,80

28,89
28,89

27,29

0.6 A1

0.3 1

0 . r v - v
0 200 £00 600 e [mbc,,.] 1000

Bild 53: HZ-Chemisorptionsifothermene fir den Katalysator 2a
in reduzierter Form

¢ 53,8 °c; ° 106 °C; o 209,6 °C
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CO0-Chemisorption

Fir den Katalysator 22 wurden CO-Chemisorptionsisothermen
bei 106 °C aufgenommen. Bild 54 zeigt die Reproduzierbarkeit
der Messergebnisse bei der CO-Chemisorption an Hand von zwei
Versuchen.

1.5 . r -

vcds

0.

0.6 A

0.3 1

0 200 400 600 [mbar] 1000

mm

Bild 54: Adsorptionsisothermen fiir die CO- Chem1sorpt1on1am,g
Katalysator 2a r

© Versuch 31 (106,4 °C)

e Versuch 33'(106,2 “C)

Tabelle 19:Vergleich der S@ttigungsbelegung sowie der da
berechneten Bedeckung fiir die CO- bzw. H=

bei 1060 °C. LyL-3-
Vs Bedeckung
3 ..
cm 1013 Molekiile
9 cm2
co 0,95 - 3,05
HZ 0,90 2,89
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7.5.4 Quecksilber Porosimetrie

Zur Bestimmung der Porenradienverteilung im Meso- und
Makroporenbereich werden Messungen mit einem Quecksilber-
Porosimeter der Firma Carlao Erba (Modell 200) durchgefiihrt.
Dabei wird Quecksilber unter Drucx (bis 2000 bar) in die
Xatalysatorporen gepreBt. Die Porenradien berechnet man mit
Hilfe der Gleichung

_ 2 -lcos ol

r
p

r = Porenradius, nm

g = Gberflichenspannung des Quecksilbers, N/m

9 = Benetzungswinkel, °

p = Druck, bar

Mit den Annahmen, daB nur zylindrische Poren vorliegen, daB
die Oberfldchenspannung des Quecksiibers iiber den gesamten
Druckbereich konstant ist (0,480 N/m) und der Benetzungs-
winkel konstant ist (141,3 °), vereinfacht sich die obige
Gleichung zu

r = 7500/p

Der maximale Druck von 2000 bar ermdglicht die Bestimmung der
Porenradienverteilung im Bereich von 3,7 nm bis 7500 nm . Den
Anteil der Poren am Gesamtporenvolumen bestimmt man iiber die

Absenkung des Quecksilbers in einer Kapillare.

Bild 55 zeigt eine Porenradienverteilung fir den Katalysator
5 (100 Fe : 1080 Mn). Man erkennt ein Maximum der Verteilung
im Bereich zwischen 200 und 600 nm.
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Bild 55: Ponenra&liehvérteﬂung fir den Kata]ysatorﬁ, ge-
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