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Oreiphasenreaktoren kdnnen bei geeigneter Konstruktion eine nahezu
isotherme Reaktionsfihrung ermdglichen und damit eine Yerminderung
unerwimschter Mebenreaktionen bei der FT-Synthese wie Hetnanbildung.
Doppelbindungsisomerisierung, Hydrierung, Kettenverzweigung und Kohlen-
stoffabscheidung bewirken. Solche Dreiphasenreaktcren sind die Yoraus-
setzung selektiv gefihrter FT-Synthesen.

Durch eine verfahrenstechnische Untersuchung wurde der geeignetste
Dreiphasenreaktortyp emmittelt.

Ausgegangen wurde von den Reaktoren aller bisher bekanmt gewordenen
Fldssigphaseverfahren, (ber die in einem ausfiihrlichen (Oberblick
berichtet wird. Neben einer Beschreibung der einzelnen Verfabren wurden
deren charakteristische Daten und relevante ProzeBkenngriBer zusammen-
gestellt und deren Vor- und Nachteile - soweit dies der Literatur
entnommen werden konnte - beschrieben.

Um alle fir die FT-Synthese geeigneten Flissigphasereaktor:ypen zu
erfassen, wurde als systematisch-analytische Methode eine Relevanz-
baumanalyse durchgefihrt. Als Stzandardbedingungen fir die Herstellung
kurzkettiger Olefine wurden die Reaktignsbedingungen, die Zusammen-
setzing von Edukt- und Produktgas. die Eigenschaften von Katalysator
und “lissigphase sowie die Kapazitdt der Syntheseeinheit festgelegt.
Unter Zugrundelegung dieser Standardbedingungen wurden die aus der
Relevanzbaumanalyse resultierenden Reaktortypen

Sprithkelonne,
Trickle-Flow-Fiil 1Ikérperreaktor,
Rieselrohrreaktor,

Sumpfreaktor,
Blasensdule

fur die Eignung zur Durchfihrung selektiver FT-Synthesen ndher unter-
sucht. Dabei wurden zundchst die einzelnen Reaktortypen unter besonderer
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Bericksichtigung der Phasenanteile und -verteilung sowie des Stoff-
und Warmetransportes charaxterisiert. Nach Abschatzung und Festlegung
dieser einzelnen Xriterien wurden verfahrenstechnische Auslegungsrech-
mmgen vorgenommen und prinzipielle Konstruktionsvarianten vorgestellt.

Der Reaktionsablauf wurde in einzelne Schritte zarlegt. Fir die Bewer-
tung der Reaktoren kommt dem Abtransport der Reaktionsenthalplie die
grofite Bedeutung 2u, da die Forderung nach isothermem Reaktionsablauf
grofe Wirmeibertragungsflichen bedeutet und dies die konstruktive
Gestaltung des Reaktors stark beeinfluBt.

Der ungeeignetste Reaktortyp ist die Spriihkolonne. Selbst bei optimalen
verdisungsbedingungen flr die Suspension ist aufgrund der geringen
Katalysatorkonzentration nur ein unbefriedigender Gasumsatz mbglich.
Trotz des geringen Gasumsatzes bereitet die Abfihrung der Reaktions-
enthalpie Schwierigkeiten.

Auch der Trickle-Flow-Fiillkdrperreaktor ist wegen des schlechten Wirme-
iibergangs von der Fillkérperschicht an die wirmeabfihrende Wand fir
eine isotherm zu fithrende Reakt ion wenig geeignet. Der tiberwiegende
Teil der Reaktionsenthalpie muf Ober die Fllissigphase gefiihrt werden.
Da durch den Flutpunkt der Flissigkeitsdurchsatz eng begrenzt ist,

sind nur geringe Raumzeitausbeuten miglich.

Beim Rieselrohrreaktor bereitet die Wirmeabfuhr keine Schwierigkeiten.
In diesem Falle fiihren die geringe Dicke des Rieselfilms und der be-
grenzte Katalysatorgehalt der Suspension zu einer Zunahme des erfor-
derlichen Reaktionsvolumens. Erschwerend kommt hinzu, daB die Reaktor-
konstruktion aufwendig ist.

Im Gegensatz zu den drei vorgenannten Reaktortypen sind der Sumpfreaktor
und die Blasensdule, bei denen die flissige Phase dominiert, aufgrund
der verfahrenstechnischen Untersuchung grunds3tzlich geeignet.
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Die Supfreaktoren mit festangeordneten Katalysatorkiirnern und umge-
pumpter Fllssigphase haben den Nachteil, daB mit dem Kreislaufdl er-
hebliche Mengen an gelGstem Kohlendioxid umnd Wasser in den Reaktor
2urickgefihrt werden, die Ursache fiir eine schnelle Katalysatorscha-
digung sein kbmnen. Durch Katalysatorabrieb werden der Stromungs-
widerstand erhtht, Erosionen ausgeldst und Ansetzungen verursacht.

Aus diesem Grund sollte auch bei Blasensdulen iuf einen Suspensions-
kreislauf verzichtet werden. Als Ergebnis der Untersuchung konnte
gezeigt werden, daB Blasensdulen mit stationdrer Suspension fir die
Durchfihrung selektiver FT-Synthesen am giinstigsten sind.
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Einleitimg

Unter der Fischer-Tropsch-Synthese, kurz FT-Synthese genannt, versteht
man die katalytische Uswandlung von Kohlenmonoxid und Wasserstoff zu
Kohlemwasserstoffen,

Es entsteht eine Palette von Alkenen und Alkanen sowie Sauerstoffver-
bindungen, insbesondere Alkohole. Die Kinetik der Yorginge ist kompiex
und bislang nicht so detailliert beschreibbar, als daB aus Informati-
aonen {ber die ProzeBbedingungen auf die Verteilung der entstehenden
Produkte geschlossen werden kdnnte. So bleiben alle Forschungsarbejten
iiber die chemischen Abldufe rein empirisch. Ein OGberblick Jber solche
empirischen Darstellungen kann Zusammenfassungen u. a. von Kdlbel und
Mitarbeitern /19/ entnommen werden.

Ausgangsprodukt fiir die FT-Synthese st Synthesegas hoher Reinheit.
Aufwendige Reinigungsschritte sind notwendig, um eine Katalysatorsch3-
digung 2u vermeiden. Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen /126/ zeigen, daB
von den Gesamtkosten der FT-Produkte etwa 80 % auf Kosten fiir gereinig-
tes Synthesegas entfallen. Zu fordern sind daher ein hoher Gasumsatz und
die Bildung der erwiinschten Produkte mit hoher Selektivitdt. Um das zu
erreichen, ist ein geeigneter Katalysator zu finden, sind die fir ihn
optimalen Reaktionsbedingungen zu emitteln und ist ein fir den Umsatz
geeigneter Reaktor zu entwickeln. Ober den EinfluB von Katalysatoren und
Reaktionsbedingungen auf Umsatz und Produktpalette ist in den Bdnden
“Untersuchungen idber Katalysatoren, Selektivitdten und Reaktoren bei der
Fischer-Tropsch-Synthese" und “"Katalysatoren und Selektivitdtslenkung
bei der Fischer-Tropsch-Synthese” berichtet worden. In diesem Band wird
untersucht, welcher Dreiphasenreaktor fdr die groBtechnische Yerfahrens-
durchfiihrung am geeignetsten ist.

GroStechnisch sind bisher nur Zweiphasenreaktoren mit fester Katalysa-
tor- und Gasphase in der Ausfihrungsform des Festbett- und Flugstaub-
reaktors eingesetzt worden. Problematisch bei diesen Reaktorarten ist
die Abfiuhrung der erheblichen Reaktionswdrmemenge iber die dazu wenig
geeignete Gasphase. In diesen Reaktoren sind Uberhitzungen nicht zu ver-
meiden. Bei einem Dreiphasenreaktor wird der Wirmetransport durch die
Zusdtzliche Fliissigphase wesentlich erleichtert. Die hithere Wirmekapa-
zitdt der Flissigphase erleichtert zusdtzlich die isotherme Reaktions-
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durchfabrung. Die Temperaturkonstarz ist fur die Zusasmensetzung der
Produktpalette von groBer Bedeutung. Jberhitzungen flhren verstdrkt zu
unerwinschten Nebenreaktionen wie Methanbildung, Doppelbindungsisomeri-
sierung, Hydrierung, Kettenverzweigung und Kohlenstoffabscheidung. Wir
glauben daher, daB der Fl@ssigphasereaktor fir die Durchfihrung selek-
tiver FT-Synthesen besonders geeignet ist.

Diese Arbeit hatte zum Ziel, durch eine verfahrenstechnische Unter-
suchung den fur die FT-Synthese am besten geeigneten Dreiphasen-
reaktor zu finden. Dazu wurde einerseits das bisher vorhandene Wissen
iber solche FT-Fllssigphasereaktoren genannten Reaktoren zusammengetra-
gen und andererseits eine systematische Analyse aller fir die FT-
Fliissigphasesynthese in Frage kommenden Reaktoren durchgefih:t.

Der Schwerpunkt der Untersuchung liegt auf der verfahrenstechnischen
purchdringung des ProzefRab.wfs. Dazu werden Standardbedingungen defi-
niert, unter denen der SyntheseprozeB ablduft. Solche Bedingungen
beruhen auf physikalischen ProzeB- und Stoffdaten. Sie sind notwendig,
um die Synthese verfahrenstechnisch beschreiben zu konnen. Mit der
Festlegung von Standardbedingungen wird die verfahrenstechnische Be-
handlung der FT-Synthese crileichtert. Bei der Bewertung der Ergebnisse
ist zu beachten, cb diese Standardbedingungen erfillt sind. Der Wahl
der Standardbedingungen liegen chemische Experimentalergebnisse /25/
fur die Synthese kurzkettiger Olefine zugrunde.

Der GesamtprozeB wird in Teilschritte zerlegt, die nacheinander, z. 7.
aber auch gleichzeitig ablaufen. Solche Schritte werden auch als Teil-
funktionen des Syntheseprozesses bezeichnet. Zur Durchflihrung einer
Teilfunktion sind bestimmte physikalische und chemische Operationen
notwendig. Sie sind durch die ProzeBfihrung festgelegt und sollen im
Rahmen der Untersuchung nicht variiert werden. Zur Durchfithrung aller
notwendigen Operationen wird ein Reaktor bendétigt, dessen Funktions-
elemente fir Detailoperationen mehr oder minder qut geeignet sein
kénnen. Dabei sind Mindestanforderungen vorgegeben, bei deren Nichter-
fillung der ProzeB nicht durchfihrbar ist. Werden alle Mindestanforde-~
rungen erfiillt, so 138t sich ein Reaktor danach bewerten, inwieweit
seine Funktionselemente dem gewinschten ProuzeBablauf dienen.
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Aus der ProzeBanalyse ergibt sich eine Anzahl von Konstruktionsvari-
anten fir jeden einzelnen ProzeBschritt. Es muB also jeweils eine Ent-
scheidung getroffen werden, welche Yariante sich am besten fir die vor-
gegehene Funktion eignet. Infolge der Komplexitdt eines Reaktionspro-
zesses ist es jedoch nicht mdglich, solche Entscheidungen losgelést von
ihren Folgen auf andere ProzeBschritte zu fdllen. Die systematische
Gliederung von Entscheidungen fihrt auf eine Vielzahl von Konstrukti-
onsvarianten fir einen Reaktor, die sich in Gruppen zusammenfassen
lassen. Daraus ergeben sich zum einen Grundlagen fiir die Reaktoraus-
legung, zum anderen solche, die zu einer Bewertung der Apparate fihren.
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Fir die FT-Fliissigphasesynthese eingesetzte Reaktoren
Historischer Oberblick

Die FT-Synthese ist eine stark exotherme Reaktion, die Mitie der
20er Jahre als heterogene Katalyse im gasférmigen Medium - kinftig
Gasphasesynthese genannt - entwickelt wurde. Wegen Schwierigkeiten
mit der Beherrschung der Rekationstemperatur bei der Entwicklung
von technischen Gasphasereaktoren begannen Fischer und Mitarbeiter
um 1930 mit den ersten orientierenden Versuchen zur Flissigphase-
synthese. ErwartungsgemiB lieBen sich die Temperaturen miihelos
beherrschen, doch wurde die Gasphasesynthese von ihnen aus wirt-.
schaftlich-technischen Erwigungen favorisiert; die Versuche in

der flissigen Phase wurden eingestellt.

Wihrend die Gasphasesynthese zur groBtechnischen Reife - 1936
ging die erste Produktionsanlage in Betrieb - entwickelt wurde,
wurde die Fliissigphasesynthese von den Firmen Ruhrchemie (Roelen),
RheinpreuBen (K&1bel/Ackermann) und I.G. Farbenindustrie (Duft-
schmidt, Michael) weiterbearbeitet. Sowohl Duftschmi‘} als auch
Michael beschiftigten sich dabei mit Flissigkeitskreislaufver-
fahren, widhrend K&lbel und Ackermann sowie Roelen den Schwerpunkt
ihrer Forschungen auf den Typ Suspensions-Blasensdule legten.
Michael, Duftschmidt und K&ibel/Ackermann filhrten ihre Verfahren
weiter bis zum Bau und Betrieb von Pilot-Anlagen. Durch den 2.
Weltkrieg bedingt, endeten diese Aktivitdten Anfang bis Mitte

der 40er Jahre. Nach dem Krieg wurde in Deutschland die Fliissig-
phasesynthese nur von K&lbel/Ackermann bei der RheinpreuBen AG
wieder aufgegriffen. In Zusammenarbeit mit der H. Koppers GmbH
wurde Anfang der SC0er Jahre eine halbtechnische Anlage errichtet.
Wegen der sich verstdrkt durchsetzenden billigeren Produkte aus

Mineraldl wurde die Anlage nach kurzer Betriebszeit wieder abge-
fahrer.

AuBerhalb Deutschlands ist die Flussigphasesynthese nach dem Krieg
vor allem in den USA - durch das U.S. Bureau of Mines - weiter
untersucht worden. Anfang der SOer Jahre wurden mehrere kleintedh-
nische Anlagen sowie eine Anlage im Pilot-MaBstab nach Flissig-
keitskreislaufverfahren betrieben.
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Auch in GroBbritannien wurde nach dem Krieg mit Forschungen zur
Flussigphasesynthese begonnen. Nach dem Prinzip der Suspensions-
Blasensdule (slurry phase) wurde eine Anlage im Pilot-MaBstab
gebaut und bis Mitte 1961 betrieben.

Alle Aktivitidten auf dem Gebiet der Fliissigphasesynthese sowie
der FT-Synthese @berhaupt wurden durch den Preisdruck des immer
stdrker auf dem Markt drdngenden Minerald.s beendet.

Die Otkrise 1973/74 war der AnlaB, sich wieder mit den Miglich-
keiten der Herstellung von Erdélersatzprodukten aus Kohle zu be-
schiftigen. Seit 1974 arbeitet die Schering AG - unter f&irderung
des BMFT - deshalb an der FT-Synthese mit Konzentration auf die
Fliissigphasesynthese nach dem Blasensdulenprinzip nach Kdlbel.

FT-Flissigphaseverfahren

Unter FT-Flissigphaseverfahren werden all jene Verfahren ver-
standen, bei denen - zusdtzlich zur festen (Katalysator) und gas-
formigen Phase {Synthesegas und Produkte) - neben den ebenfalls
gebildeten flissigen Produkten Flilssigkeit im Reaktionsraum zum
Einsatz kommt. Die Flissigkeit dient im wesentlichen zur Aufnahme
und Abfuhr der Reaktionswdrme. Daneben Kann sie Funktionen wie
Gas- und Katalysatortransport und -verteilung Gbernehmen. Diese
Verfahren sind entwickelt worden, weil mit Hilfe der Flissigphase
die Beherrschung der Reaktionstemperatur grundsatzlich einfacher
als bei den Gasphaseverfahren ist. Das Problem der Temperatur-
fihrung ist entscheidend, da es sich bei der FT-Synthese um eine
stark exotherme Reaktign handelt und zur Erlangung gewiinschter
Produktspektren die Temperatur in engen Grenzen gehalten werden
muB.

Allen FT-Fiiissigphaseverfahren ist gemeinsam, daB als Flissigphase
hochsiedende Kohlenwasserstoffe eingesetzt werden, die selbst
Produkte einer FT-Synthese sind bzw. in Zusammensetzung und Eigen-
schaften diesen Produkten entsprechen. Das hat u. a. dem Vorteil,
daB keine Verunreinigung der Produkte eintritt, die eine spatere
Trennung erforderlich machen wiirde.



Andere Flassigkeiten, insbesondere Wasser /1/, erwiesen sich far
die technische Anwendung als ungeeignet.

Nach der Anordnung bzw. Fithrung der festen und der fllissigen Phase
lassen sich die FT-Fldssigphaseverfahren grob unterscheiden nach
der Fithrung der festen Phase in

Verfahren mit fest angeordnetem Katalysator
(Festbettverfahren) und

Verfahren mit bewegtem Katalysator
(Wirbelschicht- oder Suspensionsverfahren)

und nach der Fihrung der fllissigen Phase in

Verfahren mit im Reaktor bleibender fliissiger Phase und

Verfahren mit im Kreislauf umlaufender flissiger Phase.

Die Kreislaufverfahren lassen sich nach der Konsistenz der
«flissigen" Phase weiter in Flidssigkeitskreislauf- und Suspensions-
kreislauf-Verfahren unterscheiden.

Die {ber die Literatur zugdnglichen FT-Fliissigphasereaktoren lassen
sich sirnvoll nur als Teil eines bestimmten Flisigphaseverfahrens
beschreiben. Entscheidend fiir die Ausflhrung und den Umfang einer
Anlage fir eine FT-Flissigphasesynihese ist nicht unbedingt der
Reaktor selbst, sondern das zur Anwendung gekommene Verfahren.

So sind mit zum Teil geringen Anderungen bei Anlagen im Pilot-
MaBstab im gleichen Reaktor unterschiedliche Verfahren durchgefiihri
worden. Deshalb werden in erster Linie die Verfahren beschrieben
und dann, so weit es die zur Verfiigung stehenden Daten erlauben,
die Reaktoren charakterisiert.

Die Beschreibung der im gréBeren MaBstab untersuchten Verfahren
und Reaktoren erfolgt nach der vorherigen Unterteilung der Ver-
‘fahren bzw. Reaktoren. Dieser Unterteilung wird einz Beschreibung
der erstmals erprobten Versuchsapparaturen zur FT-Flissigphase-

synthese vorausgestellt.
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Die ersten FT-Flissigphasereaktionsapparaturen

Die ersten Versuche zur FT-Synthese in der flissigen Phase wurden
Anfang der 30er Jahre im Kaiser-Wilhelm-Institut fiir Kohlenfor-
schung in Milheim-Ruhr von F. Fischer und Mitarbeitern durchge-
fiinrt /2/. Dabei ist mit in der Flussigphase suspendiertem Kataly-
sator gearbeitet worden. Als Flissigphase wurde synthetisches,
hochsiedendes (ca. 285 °C) 31 eingesetzt, in dem sich der pul-
verisierte Katalysator in feinverteilter Form befand.

Es sind folgende drei bzw. vier prinzipiell unterschiedliche
Reaktionsapparaturtypen eingesetzt worden:

Typ 1. begaster Riihrkessel. In einem Riihrgef&B wurde das Gas durch
einen schnellaufenden Rihrer angesaugt und in der Suspension ver-
teilt. Wihrend das Gas Gber den Weg Rihrer-Suspension-Gasraum

den Reaktor durchstrémte, blieb die vorgelegte Suspension als
stationdre Phase im Reaktor.

Typ 2, Zerstdubungskammer. In einem Behdlter wurde durch eine
geeicnete rotierende Anordnung Suspension in Form von kleinen
Trép*chen durch den Gasraum geschleudert. Abb. 2.3.1 zeigt die
verwendete Apparatur. Wihrend die vorgelegte Suspension ebenfalls
stationdr im Reaktor blieb - sie spritzte auf die Reaktorwand,
lief in den Reaktorsumpf und wurde von dort wieder in den Gasraum
geschleudert -, durchstromte das Gas den Reaktor. Es wurde im
Reaktoruntertei]l nahe der Rotationseinrichtung eingeleitet und
verlieB den Reaktor am Kopf.

Typ 3, Fullkdrperrieselkolonne. Eine Fillkdrperkolonne wurde von
oben nach unten von der Suspensibn durchstrémt. Das Gas wurde
dazu im Gegenstrom gefuhrt, es wurde unterhalb der Fiilikdrper-
schicht eingefihrt und®verlied die Kolonne am Kopf. Die Suspen-
sionsfilhrung erfolgte im Kreislauf durch Umpumpen vom Sumpf der
Kolonne zur Aufgabestelle am Kolonnenkopf. Als Fiillkbrper wurden
Blech- und Blechwendelringe eingesetzt.

Als Abart der Fiillkérperreaktionsapparatur wurde auch eine mit
Fiillkérpern gefillite Drehtrommel fiir die Benzinsynthese erprobt.

Beim Typ 1, begaster Rihrkessel, wurde das Gas, als disperse Phase,
in der Fliissigkeit, der kontinuierlichen Phase, verteilt. Als
nachteilig wurde hierbei der hohe Energieaufwand zum Verteilen

des Gases in der flissigen Phase angesehen, so daB Entwickiungen
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Abb. 2.3.1: Apparatur zur Suspensionszerstiubung /2/.

verfolgt wurden, bei denen die Verteilung der Phasen weniger ener-
gieaufwendig zu erreichen war. Dies fihrte zum Typ 2, bei dem

die flissige Phase bzw. die Suspensionsphase als disperse Phase

in der kontinuierlichen Gasphase verteilt wurde. Als groBer Nach-
teil erwies sich hier die starke Olnebelbildung. AuBSerdem war

die Raum-Zeit-Ausbeute gegeniiber dem Typ 1 deutlich geringer.

Bei Typ 3, der Fillkérperrieselkolonne, war eine deutliche Ver-
schlechterung der Raum-Zeit-Ausbeute festzustellen. Eine weitere
Schwierigkeit lag in dem Auftreten von Entmischungserscheinungen
durch Absetzen von Katalysator auf den FUllkbrpern.

Dieses Entmischen der Suspension trat bei der mit Fullkdrpern
gefiillten Drehtrommel offenbar nicht auf, jedoch war auch hier
die Raum-Zeit-Ausbeute so schlecht, daB dieser Weg nicht mehr
verfolgt wur'de .

Als Fazit dieser Anfangsuntersuchungen lief sich feststellen,
daB die FT-FlUssigphasesynthese grundsdtzlich mbglich war und
besonders die gute Beherrschung der Temperatur von Vorteil war.
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Es zeigte sich, daB dem Kontakt und damit der Verteilung der
Phasen groBte Bedeutung zukam. Die im Rihrkessel erreichte gute
Verteilung fibrte zu guten Raum-Zeit-Ausbeuten, erforderte aber
einen nohen Energieaufwand, wihrend die weniger energieaufwendige
aber schlechtere Phasenverteilung bei den anderen Reaktionsappara-
turen auch zu schlechten Raum-Zeit-Ausbeuten fihrte.

Durch Zusdtze schaumbildender Mittel zum 8! wurde deshalb versucht,
die Oberfliche der flissigen Phase zu vergriBern. Diese Versuche
scheiterten, weil die verwendeten Mittel (Erdnu$l, Natronseife)

in Gegenwart des eingesetzten Katalysators nach kurzer Zeit umwirk-
sam wurden.

Die aus diesen Anfangsversuchen resultierenden Forderungen nach
groBen Katalysator- und Olmengen sowie groBen Reaktionsrdumen
einerseits oder nach hohem Energieaufwand andererseits wurden als
so nachteilig angesehen, daB die Forschungen auf dem Gebiet der
Flassigphase nicht fortgefihrt worden sind.

In diesem Stadium sind Versuche mit Blasensdulen nicht durchgefihrt
worden, weil der zum Einleiten feinverteilten Gases in das 01
erforderliche Energieaufwand als zu hoch eingeschdtzt wurde. AuBer-
dem wurde wegen des VergrtBerns der Gasblasen wdhrend inres Auf-
stiegs im &1 die Raum-Zeit-Ausbeute als zu gering angesehen.

Festbett-Fliissigphaseverfahren

Unter den Festbett-Fliissigphaseverfahren versteht man Verfahren,
bei denen der Katalystor in grobkérniger oder stiickiger Form an

einer oder mehreren Stellen im Reaktor fest angeordnet ist. Ob-

licherweise ist das Festbett voll geflutet, und die Fliissigphase
wird von unten nach oben durch den Reaktor im Kreislauf gefihrt.
Das Gas durchstrémt in Form von kleinen Blasen den Reaktor im

.Gleichstrom ebenfalls von unten nach oben.

Mit den Festbett-Verfahren haben sich vor dem 2. Weltkrieg die

1. G. Farbenindustrie AG (Duftschmidt) und das Steinkohlenbergwerk
RheinpreuBen (Ktlbel und Ackermann) beschiftigt. Nach dem 2. Welt-
krieg wurden Festbett-Fliissigphasesynthesen vom U.S. Bureau of
Mines Pittsburgh Energy Research Center {kurz U.S. Bureau of
Mines), spdter in Pittsburgh Energy Technology Center umbenanmnt,
untersucht.
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Das Festbettverfahren nach Kblbel /Ackermann

Bei einem der ersten Reaktoftypen war der Katalysator auf zahl-
reichen bereinander liegenden Lochblechen verteilt. Diese Anord-
nung erwies sich als unglinstig, weil sich das Gas zu groBen Gas-
polstern unter den Lochblechen vereinigte und die Katalysator-
schichten dann an den Stellen des geringsten Widerstandes stoB-
artig durchstrimte. Da deshalb das Gas nur teiiweise mit dem
Katalysator in Kontakt kam, konnten keine Umsitze erzielt werden.

Eine Verbesserung wurde dadurch erreicht, daB der Reaktor mit
einem Katalysatortraggerist ausgeriistet wurde, das im wesentlichen
aus senkrechten Dr3hten testand, an denen genau an die zylindrische
Reaktorform angepaBte weitmaschige Drahtnetzbdden befestigt waren
/3/. Abb. 2.4.1 zeigt die prinzipielle Ausfihrung dieses Reaktors.

Endges

Adekflutkihler

Fllessigphasse

Reaktionsrasus

Fallrobr

TraggeriaL

KGhlmantel

Speisavaassr

d Fliesigphass
Gasverteliles

Syntheseges

Abb. 2.4.1: Festbettfallrchrreaktor von Kblbel und Ackermann /4/
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Die durch F&llung hergestellten Katalysatoren wurden - zu ring-
shnlichen Formlingen von ca. 10 mm Innendurchmesser, 3 bis 4 mm
Wandstiarke und 20 mm Hdhe gepreBt - sorgfdltig in das Traggerist
eingebaut. Das Traggerist wurde so montiert, daB es mit der Ober-
kante der unteren und der Unterkante der oberen AnschluBéffnung
des Fallrohres genau abschnitt. Als Gasverteiler dienten pordse
Bodenplatten. Die Flissigphase war eine hochsiedende (250 bis
350 °C) Olfraktion.

Der Kreislauf der flissigen Phase wird durch die Gasphasenstrimung
und die Thermosiphonwirkung der Flussigkeit erzeugt.

Die Abfuhr der Reaktionswdrme erfolgt iilberwiegend auBerhalb des
Reaktionsraumes durch Kihlung der flissigen Phase mittels Ver-

dampfung von Wasser. Die Temperatur im Reaktor konnte so durch

den Druck im Dampfsystem beeinfluBt werden.

Ein Teil der Produkte und mitverdampfte Flissigphase werden durch
den RickfluBkiihler kondensiert und tragen sa mit zur Warmeabfuhr
bei.

Bei Zunahme der Flissigphasenmenge wird am Kopf des Reaktors iber
ein Filter Fliissigphase entnommen. Bei abnehmendem Flussigkeits-
stand - wenn die kondensierten Anteile die verdampfenden nicht
auszugleichen vermégen - wird am Sumpf nachgeftllt. Die Mantel-
kithlung des Fallrohres wird - durch Heizen mit Dampf - zur Aufhei-
zung des Reaktors. auf Synthesetemperatur benutzt. Beim Anspringen
des Reaktion wird auf Kihlung umgeschaltet.

Als Vorteil dieser Fallrohrreaktoren ist zu werten, dab die Gas-
verteilung im Reaktor nicht weiter gestdrt wird? da keine reak-
tionswirmeabfihrenden Einbauten im Reaktionsraum®vorhanden sind.

Daten Dber Abmessungen eingesetzter Reaktoren sind in der Literatur
nicht enthalten. Beziiglich des Synthesegasgemisches und der Pro-
dukte ldft sich der in der Patentschrift angezogene Reaktor griBen-
miBig einordnen. Bei einem Synthesegaseinsatz von rd. 10 m3/h

und Umsdtzen von etwa 90 % konnten ca. 30 kg/d kondensierbare
Produkte gewonnen werden.
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Die gefahrenen Temperaturen lagen im Bereich von 200 bis 250 °C,
die Driicke bei 13 bis 21 bar.

Diese Festbettfallrohrreaktorenerwiesen sich den Suspensions-
reaktoren in der Leistung unterlegen, so daB ihre Entwicklung
nicht weiter vorangetrieben worden ist.

Das Duftscimidt-VYerfahren

Das Duftschmidt-Verfahren - auch als Olkreislaufverfahren der
BASF bezeichnet - wurde Mitte der 30er Jahre von Duftschmidt bei
der 1. G. Farbenindustrie AG entwickelt. Die Arbaiten endeten
mit dem Bau und Betrieb eirar kleintechnischen Aniage. Wegen der
Kriegseinwirkungen konnte der geplante Ausbau zu einer groBtech-
nischen Anlage nicht verwirklicht werden.

Kennzeichnend fir das Duftschmidt-Verfahren ist, daB die Reaktions-
wirme durch Verdampfen der flissigen Phase abgefihrt wird. Die
verdampfte Flissigphase wird auBerhalb des Rektionsraumes konden-
siert und im Kreislauf dem Reaktor wieder zugefiihrt. Das bedeutet,
daB - im Gegensatz zu allen anderen FT-Flissigphaseverfahren -
eine Jlfraktion zun Einsatz kommen muB, die unter den Bedingungen
der Reaktion siedet.

Die Abb. 2.4.2 und 2.4.3 zeigen zwei Ausfihrungsvarianten. Wihrend
man bei der Anlage nach Abb. 2.4.2 von einem Reaktor im Labor-
maBstab sprechen kann, beinhaltet die Version nach Abb. 2.4.3
einen Reaktor im kleintechnischen MaBstab.

Der kleinere Reaktor besteht aus einem Unterteil zur Gaseinleitung
und zum Abzug fliissigen Endprouktes, dem eigentlichen Reaktions-
teil - Ofen genannt - und dem RiickfluBkihler.

Der Reazktionsteil besteht aus einem Rohr mit einem Innendurchmesser
von 4,5 cm, in dem der stiickige Katalysator in 7 Schichten von

je 7 cm Hohe auf Trageinrichtungen angeordnet ist. Die Reaktions-
zone hatte dabei eine H&he von 60 am (V = 1 1). Die Gesamtlinge

des Ofens betrug 90 ¢m,

-+ wnakll
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Abb. 2.4.2: Duftschmidt-Verfahren mit Labor-Reaktor /5/

Der Rektor wird bis zu einer Hihe von ca. 30 am cberhalb der
obersten Katalysatorschicht mit 01 gefillt. Als Gasverteiler dient
ein porbses Filter. Das durch die Reaktionswdrme tei Iweise ver-
dampfte 81 wird im RickfluBkohler wieder kondensiert und fliebt

in die Reaktionszome zuriick. Das Ausgleichsgefdd dient zur Aufnahme

der fliissigen Produkte; sie kénnen im unteren Teil des Reaktors
abgezogen werden.
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Es wurden Reaktionen bei Driicken von 100 bar und Temperaturen

von ca. 360 bis 380 °C durchgefithrt. Beziiglich der Leistung dieses
Reaktors liegen nur Angaben (ber die Produkte vor. Der Synthese-
gaseinsatz wurde so gefahren, dad sich ein Endgasstrom von 75 1/h
einstellte. Mit einer Menge von rd. 50 g gebildeten fls pro n3
Endgas 1aBt sich eine Reaktorleistung von ca. 90 g 01/d errechnen.

Bei der in Abb. 2.4.3 dargestellten Technikumsanlage sind Reaktor
und Warmetauschanlagen voneinander getrennt.

Procdukte

Kihler

WErse tauscher Reaktor

Endges

Heizer Abwcheider

flissige Produkte
(81/waseetr)

1

= Fldssigphasge

*—{Y:emsmu

Synthessgas

Krelelaufsl e
Lad

I!.lnllufpuap.

Abb. 2.4.3: Duftschmidt-Verfahren mit Technikumsreaktor /5/
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Das dert Reaktor verlassende Gas gibt im Wirmetauscher einen Teil
seiner W3rme an das im Gegenstrom gefihrte Kreislaufdl ab und
heizt dieses so auf. Im Kihler werden durch Abkohlung auf ca.

50 °C das verdampfte 01 und der groBte Teil der Produkte kon-
densiert. Im Abscheider wird das 81 von der wiBrigen Phase ge-
trennt. Ein Teil des Uls wird als Kreislaufdl mittels Pumpe Gber
Heizer und Wiarmetauscher wieder in den Reaktor gefdrdert, wahrend
der andere Teil zusammen mit dem entstandenen Wasser ausgeschleust
wird. Der ausgeschleuste Anteil entspricht der bei der Reaktion
gebildeten Glmenge. Synthesegas und Kreislaufél werden gemeinsam
durch ein Rohr in den Reaktor gefiihrt; eine besondere Gasverteil-
einrichtung ist nicht vorhanden.

Die bei der Synthese gebildeten, rie Zusammensetzung der rlissig-
phase verandernden hochmolekularen Produkte werden als fliissige
Phase dem Reaktorsumpf entnommen.

Der Reaktor selbst bestand aus einem Hochdruckrohr mit einem Innen-
durchmesser von 200 mm und einer L&nge von 5 m. Der Katalysator
war in Schichten von je 7 cm Abstand iber eine Hohe von 4 m ver-
teilt. Das entspricht einem Reaktionsvolumen von rd. 125 1.

Bei einem Druck von 100 bar und Temperaturen von 310 bis 340 °C e
wurden stiindlich ca. 50 mS - bezogen auf Normalzustand - Synthese-
gas verarbeitet. Das ergab eine Leistung von rd. 70 bis 80 kg
C3+-Produkten pro Tag. Bel einem Synthesegasumsatz von nur etwa

50 % wurde das Endgas nach entsprechender Abtrennung der noch
enthaltenen C3+-Produkte in einem zweiten Arbeitsgang vollstandig
zu 31 umgesetzt.

Das in Abb. 2.4.4 dargestellte Verfahren zeigt den prinzipielien
Aufbau der Pilotanlage.

Das den Kopf des Reaktors verlassende Gasgemisch wird im Warmab-
scheider von den hochmolekularen Anteilen befreit und dber den
Wirmetauscher dem Kiinler zugefiihrt. Aus dem darunter angeordneten
Trenngefd fur das Gas und das Kreislaufél werden die 81-Produkte
abgezogen. Das Gas wird durch den Endgaskiihler geschickt, wo Benzin
und die wdBrigen Produkte auskondensieren. Nach der Abtrennung

der Tlissigen Restandteile im Trenngef&R werden in einer nachge-
schalteten Aktivkohleanlage die gasférmigen Produkte gewonnen.

Das Endgas wird dann in einer zweiten Stufe gleicher Bauart um-
qesetzt.
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Abb. 2.4.4: Duftschmidt-Verfahren, Pilotanlage /6/

Das Kreislauf$l wird wie bei der Technikumsanlage zusammen mit
dem Synthesegas - also ohne Gasverteileinrichtung - in den Reaktor
gefihrt.

Bei einem Volumwen von 1,5 m3 und einer HOhe von ca. 6 m besaB

der Reaktor einen Innendurchmesser von etwa 0,5 bis 0,6 m. Der
eingesetzte Schmelzkatalysator hatte eine KorngriBe von 6 bis
12 mm.

Die Temperaturverhdltnisse im Reaktor hdngen ab vom Anteil an
verdampfenden Bestandteilen im Kreislaufdl, von der GréBe des
Kreislaufstromes und seiner Eintrittstemperatur. Nach Literatur-
daten wurde 2. B. mit 240 °C Reaktoreintritts- und 290 °C Reaktor-
austrittstemperatur gearbeitet /6/, /7/. Die Synthese wurde bei
einem Druck von 21 bar durchgefiihrt, wobei sich ein Gasumsatz

von 50 % in der ersten Stufe ergab. In der 2. Stufe wurden bei
etwas hoherer Temperatur Umsitze von 70 % (bezogen auf die 2.
Stufe) erreicht.
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Absolute ieistungsangaben sind nicht vorhanden, sie. sind jeweils
bezogen auf die Katalysatormenge, deren Gesamtfiillmenge nicht
bekannt ist.

Festbettverfahren des U. S. Bureau of Mines

Anders als beim Duftschmidt-Verfahren wird bei diesem verfahren
als Flissigphase eine unter Reaktionsbedingungen nicht siedende
glfraktion eingesetit. Die Reaktionswdrme wird also iiberwiegend
als fihlbare Wérme abgefihrt. Das hat den Vorteil, daB Druck und

" Temperatur nicht gekoppelt, also frei wdhlbar sind. AuBerdem ist

durch Anderung des Olkreislaufstromes eine Verdnderung des Tempe-
raturverlaufs iber den Reaktor mdglich.

Cer zweite, als Vorteil angesehene Hauptunterschied liegt darin,
daB nicht umgesetztes (O und H2 im Endgas als Kreislaufgas dem
Reaktor wieder zugefiihrt werden. Da dieses Kreislaufgas weitgehend
vom gebildeten Wasser befreit und somit der Partialdruck abgesenkt
ist, wird nach der Konvertierungsreaktion

Hy + CO, g=—= H,0 + CO

das Gleichgewicht in Richtung HZO' und damit CO0-Bildung verscho-
ben.

Da in der Symthese vom eingesetzten CO und H2 mehr CO als H2

. verbraucht wird, kann man durch Zumischung des Kreislaufgases

zum frischen Synthesegas das CO/HZ-Verbrauchsverhﬁltnis an das
Verhdltnis im Frischgas anndhern und so eine bessere Gasausnutzung
bekommen. Dadurch wiederum l&Bt sich die Wirtschaftlichkeit ver-
bessern.

Das Festbettverfahren stellt nur eine Zwischenphase in der Entwick-
lung zum in 2.5.1 beschriebenen Expanded-bed-Verfahren dar. Der
Vollsténdigkeit halber werden die damit gemachten Erfahrungen

" hier beschrieben.

Die ersten Versuche zum bikreislaufverfahren wurden 1943/44 /&/
mit einem Katalysatorrieselbett unternommen. Dabei rieseite Ol

von oben nach unten Ober ein Katalysatcrbett, wdhrend das Synthese-
gas im Gegenstrom dazu von unten pnach oben das Rieselbett durch-
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Abb. 2.4.5: Versachsanlage mit Festbettreaktor des
U. S. Bureau of Mines /B/

stromte. Diese Versuche fiihrten dazu, daB das vdilige Untertauchen
des Katalysators im 01 ausprobiert wurde. Dadurch wurde eine
bessere Temperaturbeherrschung und ein glatterer Betrieb

maglicht. AuBerdem wurden jetzt das 01 und das Gas im Gleich-
strom von unten nach oben gefuhrt.

1947 ging die 1. Versuchsanlage in Betrieb, Sie war ausgelegt
fir eine Leistung von rd. 11 1/d Produkt. Abb. 2.4.5 zeigt den
prinzipiellen Aufbau der Anlage.

Am Boden des Reaktors werden das Synthesegas und das Kreislaufsl
getrennt eingeleitet. Durch einen Gasvorheizer und einen Olvor-
heizer kdnnen die Eintrittstemperaturen eingestellt werden. Die
den Reaktor verlassenden gasfdrmigen Produkte, das nicht umge-

setzte Gas und das mittransportierte 0l werden im Gasabscheider
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in die fliissige und gasformige Phase getrennt. AuBerdem findet
eine yorkcndensation des im Reaktor verdampfenden Uls sowie der
entsprechend hochsiederiden Produkte durch das in der Gaskahlung
anfallende zurickgefihrte 01 statt. Das Ol wird durch Wechsel-
filter zum Schutz der Kreislaufpumpe geleitet und in den Reaktor
zuriickgepumpt. Die anfallenden flhssigen Progukte und das Schwerdl
werden dem Kreislauf hier vcr den Filtern entzogen.

Das Gas wird mehrstufig bis auf ca. O °C abgekiihlt. Das in den

- beiden Kithlstufen anfallende Kondensat wird in die widBrige und

tlige Phase getrennt. Ein Teil der dligen Phase wird als gekihltes
RickfluBd]l dem Gasabscheider zugefiihrt. Das Endgas wird zum Teil

als Kreislaufgas wieder eingesetzt und zum Teil einer Holzkohlead-
sorptionsaniage zwecks Gewinnung der gasfdrmigen Produkte zugefihrt.

Daten

Der Reaktor selbst bestand im wesentlichen aus einem senkrecht
angeordneten Rohr mit einem Innendurchmesser von 78 mm, einer
Hehe von 3,2 m und damit einem Volumen von rd. 15 1. Dieser Reaktor
ist in derselber Versuchsanlage auch als Expanded-bed-Reaktor
gefahren worden (s. auch in 2.5.1). Das Katalysatorbett ist als
1stufige regellose Schiittung ausgefiihrt worden. Die Festbetthohe
betrug ca. 2,40 m, das Katalysatorbettvolumen entsprechend 11,5 1.
Als Katalysatorktrnung haben sich KorngrdBen von 3,4 bis 4,8 mm
bevorzugt, aber auch von 4,8 bis 9 mm als geeignet erwiesen. Der
Druck lag bei 22 bar, die maximale Temperatur bei 255 bis 265 °C
und die Temperaturdifferenz idber den Reaktor bei 15 bis 20 K.

Der Frischgasvolumenstrom ?n betrug rd. 3,5 m /h, das Kreislauf-
verhdltnis (Tail gas zu Fresh gas) 2wischen 2 : 1 und 1 : 1.
Bezogen auf das Katalysatorbettvolumen betrug die Raumgeschwin-
digkeit 300 L". Das HZ/CO-Verhéltnis lag im Bereich von 1 : 1

bis 1,3 : 1.

Bei einem Umsatz von 70 % war zur Aufrechterhaltung einer Tempe-
raturdifferenz von 15 bis 20 K ein Kiihlélstrom von 120 bis 190 1/h
erforderlich.

Das Verhdltnis Olzirkulation zu Olproduktion lag im Bereich von
ca. 240 bis 400 : 1.
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Nicht zuganglich waren genaue Angaben Ober die Lagerung des Kata-
lysatorbettes sowie die Gaseinleitung und -verteilung.

Betriebserfahrungen

Urspriinglich sind granulierte und pelletierte Fallungskatalysatoren
eingesetzt worden. Dieser zerfielen wegen Anlagerung des bei der
Synthese gebildeten RuBles und der dadurch verursachten Sprengwir-
kung. Diese Zerkleinerung fdhrte u. a. dazu, daB der Katalysator

zu einer undurchdringlichen Schicht zusammenbackte, so daB der
Betrieb unmbglich wurde.

Durch den Einsatz der physikalisch wesentlich festeren Schmelzkata-
lysatoren lieB sich das Zerkleinerungsproblem beherrschen. Doch
spdtestens nach 2 bis 3 Monaten Betriebszeit - der Katalysator

war noch aktiv - backte auch dieses Bett so weit zusammen, daB
wegen des hohen Druckverlustes der Betrieb eingestellt werden
multe.

Es zeigte sich, daB das allmédhliche Zusammenbacken langsamer
vonstatten ging, wenn das HZICD-Vernaltnis:»1 wurde. Trotzdem
blieben die Schwierigkeiten beim Entfernen des Katalysators.
AuBerdem hatte der Einsatz Hz-reicherer Gase den Nachteil der
verstdrkten Methanbildung.

Aus diesen Grinden ging die Entwicklung zum Verfahren mit bewegtem
Katalysatorkorn und Bettausdehnung, zum Expanded-bed-Verfahren.
Wegen der Schwierigkeiten durch die auch hier stattfindende Zer-
kleinerung der Katalysatoren wurden als Katalysatoren auch massive
EisenkOrper eingesetzt. So wurden u. a. auch Eisendrehspine als
Festbettkatalysatoren verwendet. Wegen ihres groBen Leervolumens

war kein unzuldssiger Druckverlust durch Zusammenbacken zu befidrchten.

Festbetten aus Eisendrehspdnen wurden in Betthdhen von 1,2 bis
1,8 m in dem vorher beschriebenen Reaktor untersucht /9/.
Hierbei trat im wesentlichen das Problem auf, daB das Produkt-
spektrum sich zu niedrigsiedenden Verbindungen hin verschob.

" Um die Flissigphase an hochsiedenden Bestandteilen nicht verarmen

Zu lassen, wurden weniger Produkte aus dem RickfluB5] und mehr
aus dem Leichtdlstrom entrommen (s. Abb. 2.4.5). Dabei zeigte
sich, daB der Anteil der Hochsieder, offensichtlich durch Wachs-
crackung, sich weiter verringerte.
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