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6.0 Zusacrmenfassende Darstellung der durchgefiihrten For-
schungsarbeiten

6.1 Weiterentwicklung des Katalysatorsystems Mangan—-Eisen

6.1.1 Optimierung und Stabilisierung des Syntheseverhaltens
in Richtung der maximalen Ausbeute an CZ—CA-Olefinen

Die fritheren Untersuchungen (1) haben bereits gezeigt, daB
die kontinuierlich durchgeffihrten F&llungen eine wesentlich
verbesserte Reproduzierbarkeit der Katalysatoreigenschaften
gewihrleisten kdnnen. Nachdem das Problem der reproduzierba-
ren Griinkornherstellung mit dem koantinuierlich betriebenen
Zonenreaktor geldst war, wurde die Optimierung und Stabili-
sierung des Syntheseverhaltens der Mangan-Eisen-Fillungskata-
lysatoren in Angriff genommen (12) . In Vorversuchen wurden die
wichtigsten EinfluB8grdBen fir die Syntheseeigenschaften des
Katalysators untersucht, um dznach eine Auswahl der 2zu
variierenden Parameter zu treffen. Die ProzeBstufen von den
Rohstoffen fiir den Katalysator bis zur Synthese von Rohlen=
wasserstoffen sind in Tabelle 1 zusammengefaBSt. Darin sind
die variablen, die in der anschlieBenden Versuchsserie zur
stabilisierung und Optimierung verdndert werden, unterstri-
chen und in der dritten Spalte ihre Variationsbereiche ange-
geben.

Auf die Einfiihrung weiterer Katalysatorkomponenten wurde ver-—
zichtet, da Versuche mit Trigermaterialien wie Aluminiumoxid
und Silikagel zu wenig aktiven Katalysatoren fihrten. Auch
die Zugabe von Alkalipromotoren fiithrte zu keiner Verbesserung
der Katalysatorselektivitit in Richtung kurzkettiger Olefine.
Obwohl der Mangan-Eisen-Katalysator fiir den Einsatz im Sus-
pensicnsreaktor entwickelt wurde, wurde die Stabilisierung
und Optimierung des Ratalysators im Festbettreaktor durchge-
fithrt, da dies weniger zeitaufwendig ist als Messungen in Sus-

. pensionsphase.
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Variable

NHB—Konzentration
Metallkonzentra-
tion

Eisenanteil am
Metall

Temperatur

pH
Rithrerdrehzahl
Verweilzeit

Temperatur
Druck

TYP

Katalysatorvolumen

Bereich - Wert

11 %
100 g/1

5 - 15

siedend
7,0

800 min
20 - 60 s

1

130°C
Vakuum

Festbett @ 20 mm
60 ml

Gaszusammenset- 100 % CO/100 % E,
zung

Temperaturen 220 ~ 300 °C
Druck 1,5 bar
Raumgeschwindig- 800/1000 h~!

keit

Temperatur 260 - 310 °C
Raumgeschwindig— 160 - 660 h~!
keit

Gaszusammensetzung 50 -~ 60 % CO (inertfrei)
Druck 10 - 20 bar

Tab. 1: ProzeBstufen, Variable und deren Variationsbreiten
(Variable der Optimierung unterstrichen)

At e e ah
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Fiir das vorliegende Problem muBte ein Optimierungsverfahren
ausgewdhlt werden, das in der Lage ist, eine Optimierung in
einem System mit vielen Parametern mit vertretbarem Arbeits-
aufwand durchzufiibren. Weiterhin wurde von der verwendeten
Methode verlangt, daB eine gegenseitige Beeinflussung der
variablen keine nachteiligen Folgen fiir das Optimierungsver-—
fahren nach sich zieht, da solche gegenceitigen Abhingigkei-
+ten oft nicht erkennbar sind. Als geeignete Optimierungsme-—
thode wurde das von Fabian entwickelte verfahren (13) ge-—
wihlt. Bei dieser stochastischen Optimierungsmethode geht man
so vor, daf man von einem Ausgangsniveau erst alle Variablen
in eine Richtung verdndert und von diesem Satz Variabler den
MeBwert filr die Zielfunktion bestimmt. Danach wird von dem
Niveau der ersten Messung jeweils eine vVariable in die andere
Richtung vom Ausgangsniveau eingestellt und wiederum der MeB-
wert fiir die Zielfunktion ermittelt. Dieser Vorgang wieder-
holt sich fiir jede weitere Variable (Testschritte) . Anschlies-
‘send vergleicht man die erhaltenen Werte mit dem Wert des
ersten Variablensatzes und erkennt fiir jede Variable, ob sich
die Zielgrtfe positiv oder negativ veridndert hat. Diese Ab-
weichungen bestimmen die Richtung der Variablen fiir die nun
folgenden Arbeitsschritte: Zeigt eine ErhShung des Variablen-
wertes eine Erhdhung der zielgréBe, so wird fir die Arbeits-
schritte die Variable erhdht, im umgekehrten Fall wird sie
verringert. Bleibt der Wert der Zielfunktion unverindert, so
bel#Bt man die Variable auf dem Ausgangsniveau. Die Parame-
terkombination des Arbeitsschrittes mit der gr&Bten Wert der
2ielfunk%inn wird dann als Ausgangsniveau fiir den nichsten
Zyklus genommen, wobei erneut fiir jede Variable die Richtung
des Vorgehens in den arbeitsschritten ermittelt wird. Fir die
gr&fe der Variablenverinderung in den Testschritten bzw. in
den Arbeitsschritten der einzelnen Zyklen wird in der Litera-
tur ein Berechnungsschema angegeben (13). Ein Abbruchkriterium
fiir die Optimierung ist nicht von vornherein festgelegt. Sinn-
vollerweise bricht man das Verfahren ab, sobald die Variatic-
nen der Zielfunktion bei den Test- bzw. Arbeitsschritten in
der Gr¥fSenordnung des MeRfehlers liegen.
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Das Ziel der Untersuchungen war die Selektivitit des Katalysa-
tors beziliglich der C2-C4-Clefin—Ausbeute 2u optimieren. Fir
die Zielfunktion wurden daher die Faktoren Aktivitit des Ka-
talysators (Umsatz X), Selektivitdt auf kurzkettige Produkte
(Anteil von CZ—C4-Kohlenwasserstoffen am Gesamtprodukt a) und
Selektivitdt auf Olefine in der kurzkettigen Fraktion (Olefin-
anteil der c2—c4-$raktion B) zusammengefaBt. Das Produkt aus
den drei genannten Faktoren ist bei artgerechter Verarbeitung
des Synthesegases (11) direkt proportional der Ausbeute A an
kurzkettigen Clefinen.

A =208 & BX g/Nm> {CO + H,) eingesetzt

Diese Zielfunktion ist so angelegt, daB eine mdglichst hohe
Konzentration an gewiinschten Produkten bei technisch vertret-
barem Umsatz im Endgas auftritt. Dies ist eine wichtige For-
derung, da sonst die Abtrennkosten fiir die kurzkettigen Ole-
fine aus dem Produktgas unvertretbar hoch sein wiirden.

Das Ergebnis dieser Untersuchungen fithrte zu den in Tab. 2 an-
gegebenen Bedingungen zur Herstellung, Aktivierung und zum

Synthesebetrieb der Mangan-Eisen-Fillungskatalysatoren.

Tab. 2: Optimaler Variablenbereich

Fe-Gehalt im Griinkorn Gew.3% 9 - 10
Aktivierungstemperatur in CO  °C 260 - 270
Aktivierungstemperatur in Hy °C 250 - 260
Synthese
Temperatur °c 290 -~ 300
Druck . MPa 1,1 - 1,4
Raungeschwindigkeit h? 260 - 400
CO/HZ—Verhaltnis (Eingang) - 1,3 - 1,8

Mit der angefiihrten Optimierungsmethode wiurden die Synthese-
eigenschaften des Katalysatorsysteﬁs Mangan-Eisen soweit un-
ter Rontrolle gebracht, daB eine Synthese von Kohlenwasser-
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stoffen mit nur geringen ARbweichungen von einem Vergleichswert
durchgefithrt werden kann. In der Tab. 3 ist das Produktspek-
trum von zwei durchschnittlichen Synthesen mit stabilisierten
Mangan-Eisen-Katalysatoren zusammen mit den anderen Betriebs-
parametern dargestellt. Der Anteil an cz-c4-Kohlenwasserstof—

Tab. 3: Synthesebedingungen und Ausbeuten

Temperatur °c 295 295
CO/HZ—Verhaltnis - 1,8 1,8
Druck MPa 1,2 1,2
Raumgeschwindigkeit h~1 365 275
Umsatz (CO + Hz) 0,76 0,84

Ausbeuten (in g Kohlenwasserstoffe pfo Nm3 umgesetztes
Synthesegas ausgedriickt)

Methan 25,3 24,0
Ethan 12,4 12,6
Ethen 8,1 7,4
Propan 4,6 4,8
Propen 30,1 27,5
Butan 6,7 6,8
Buten—1 14,9 12,4
Buten—2 3,4 3,0
E(c2-C4-Kohlenwasserstoffe) 80,2 74,5
Z(Cz—c4—01efine) 56,5 50,3
Cs., 95,3 105,2

£ aller Kohlenwasserstoffe 200,8 203,7

fen liegt bei 35 bis 40 Gewichtsprozent des Gesamtproduktes.
Der olefinische Anteil bei den Cz-c4—Rohlenwasserstoffen be-
trigt bis zu 70 Gew.%. Das Hauptprodukt der Cz-c4-xohlenwas-
serstofffraktion ist Propen, es folgen Buten-1 und Ethen.

Die erreichten Ausbeuten und Selektivititen liegen hiermit in
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dem Bereich der Werte, die in vergleichenden Messungen der
Fa. Schering AG (4) an mehreren selektiven Fischer~Tropsch-
Katalysatoren mit unterschiedlicher Zusammensetzung gefunden
wuirden. Somit stellte sich die Frage, ob bei Verwendung von
Katalysatoren ohne spezifische Textur, wie sie z.B. zeolithi-
sche Katalysatoren (14 - 16) haben, es Uberhaupt m&glich ist,
die Selektivitidt in Richtung der kurzkettigen Olefine wesent~
lich weiter zu steigern, ochne. erhdhte Methanbildung in Kauf
nehmen zu niissen. Dieser Frage wird im Punkt 6.1.3 nachge-
gangen.

6.1.2 Analyse der Phasenzusammensetzung

Nachdem die Arbeiten zur reproduzierbaren Herstellung und
Stabilisierung des Mangan-Eisen—Fallungskatalysators abge-
schlossen worden sind, wurden Untersuchungen eingeleitet, die
einen tieferen Einblick in die strukturellen Eigenschaften
dieses Katalysatortypus geben sollten. Insbesondere ist die
Phasenzusamrensetzung des Xatalysators wihrend der Synthese )
von Interesse, da daraus Schliisse iiber die katalytisch aktive :
Komponente gezogen werden kdnnen.

Erwartungsgemi8 brachten réntgenographische Messungen am ei-
senarmen Katalysator keine'Aussagen tiber die eisenhaltigen
Phasen. Die Réntgen-Diagramme zeigen die typischen Linien
rontgenamorpher Substanzen. Von der oft fir die Untersuchung
von Eisen-Kocntakten angewandten MSBEaver-Spektroskopie, die
zwischen Eisenoxicen, Eisencarbiden und a-Eisen zu unterschei-
den vermag, konnten in diesem Fall weden des geringen Eisen-
Gehalts der Proben und des hohen Anteils superparamagnetischer
Teilchen mur beschriinkte Aussageq erwartet werden. Daher wur-
den ferromagnetische und paramagnetische Resocnanzabsorptions-—
spektren und das thermomagnetische Verhalten dieses Ratalysa-
tors in einzelnen Stadien der Herstellung untersucht und hier-
mit alle in den Kontakten enthaltenen (paramagnetischen, super
pParamagnetischen, ferrimagnetischen und ferromagnetischen)
Phasen erfaBt (17, 18). Unter Beriicksichtiqung aller MeBergeb-
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nisse kdnnen die in Tab. 4 aufgefiihrten Zusammensetzungen als
gesichert angenommen werden.

Tab. 4: Bestandteile des Mangan-Eisen-Katalysators

Katalysator Hauptbestandteile weitere
Bestandteile
Griinkorn YdMn203, a—Fe203 -
co-carbidiert gﬁg bzw. Fescz, a—Fe203,e-Fe2C
Hz-reduziert a-Fe, Mno Feac,s-FeZC
E‘e304
nach 60 h Synthese s—FeZC, Mno FeC/FeSCZ,
nach 360 h Synthese
Fe304

Die eisenhaltigen Phasen sind als kooperativ gekoppelte Clu-
ster in hochdisperser Form in der MnO-Matrix verteilt.

Die Oberflichenzusammensetzung der Mangan-Eisen—-Katalysatoren
wurde mit den Methoden XPS und SIMS nach der Aktivierung und
nach der Synthese analysiert {(19) . Fiir diese Untersuchungen
wurden sowohl die Legierungskatalysatoren mit einem 10 bis
20%igen Eisengehalt als auch die Fillungskatalysatoren ein-
gesetzt. Bei den Legierungskatalysatoren wird wihrend der Car-
bidiexung Mangan-II-oxid an der Katalysatorcberfléche durch
selektive Oxidation angereichert. Wihrend die Eisen-Oxide in
der Oberfliche durch das Kohlenmonoxid bis zum metallischen
Eisen reduziert werden, verlduft die Reduktionsreaktion bei
den Manganoxiden nur bis zum MnO. Das Wachstum der Mangan-
oxidschicht erfolgt duxch piffusion des Mangans aus dem Inne-
ren nach einen logarithmischen Zeitgesetz und flihrt zu Schicht-
dicken von einigen hundert am nach den Aktivierungszeiten von
mehreren Stunden. Die Manganoxidanreicherung ist mit einer
Verarmung von Eisen an der Katalysatoroberfliche verbunden.
Der Eisengehalt sinkt unabhingig von der jeweiligen Volumen-—
konzentration bis in den Bereich des Nachweisvermigens der
Photoelektronenspektroskopie ab. Wihrend bei den Legierungs—
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katalysatoren eine weitgehéende Eisenabreicherung in der Ober~
fldche zu beobachten ist, bleibt bei den Fdllungskatalysatoren
dagegen das Mn/Fe-Verhiltnis in der Oberfliche und im Volumen
fast konstant, da die Diffusion der Manganionen aus dem Volu-
men nicht ablaufen kann.

Die Untersuchungen zeigen, daB die Oberfliche der aktivierten
und der syntheseaktiven Katalysatoren aus Mangan(II)-oxid mit
geringeren Mengen verschiedener eisenhaltiger Phasen (Eisen,
~oxide, ~carbide) besteht. Metallisches Mangan oder Mangancar-
bide konnten nicht nachgewiesen werden. Somit ist auch ausge-
schlossen, daB sie als katalytisch aktive Komponente fungie-
ren, wie es frilher vermutet wurde.

6-1.3 Modellm#Bige Betrachtungen

Die Fischer-Tropsch-Reaktior kann formal als Polymerisations-
reaktion aufgefaBt werden, wobei kein Unterschied zwischen
Olefinen und Paraffinen gemacht wird (Abb. 1).

* * * *
C1 -_W.. C2 L C —w_.. C4 .-.w—..--..
Abb. 1: Schematischer Ansatz fiir die C-Zahlverteilung
im Produkt

Analog zur 5chulz—Flory—Formel fir den Massenbruch eines be-
stimmten Polymerisaticnsgrades kann man den Anteil x einer
C-Zahlfraktion i am gesamten Produktkohlenstoff angeben als:

i-1

X, = 1-wr 1. (1-w) 2

i
*
Darin ist fiir einen adsorbierten FKomplex C eine Wachstums-
wahrscheinlichkeit W und eine Desorptionswahrscheinlichkeit
1-W angenommen. W ist wie folgt definjert:
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Tw
w = _—'
Tw T Ta
wobei r. und Ta die Geschwindigkeiten der Wachstum-— und Ab-

bruchreaktion darstellen (20, 21).

Die Flory-Formel ergibt in der semilogarithmischen Auftragung
fiir einen konstanten Wert von W im Roordinantensystem

log Ei vs.(i-1) eine Geradengleichung. Hiermit ist es ver;
hiltnismiBig einfach, die Giiltigkeit der Modellvorstellung

zu iberpriifen, indem man das experimentell festgestellte Pro-
duktspektrum in dieser Weise auswertet. Dies wurde fir das
Mangan-Eisen-Katalysatorsystem durchgefithrt, und die errech-
nete Wachstumswahrscheinlichkeit betrug W = 0,675. Fir den
Anteil des Produktkohlenstoffs in der C2~C4-Fraktion a gilt

G= X, + Xyt Kyt X, = (1-0)2 « (2% + 3 W + 4 W)

Mit W = 0,675 erhilt man o = 0,417, d.h. 41,7 %. Dies be-
deutet, daB bei artgerechter Synthesegasverarbeitung und bei
100%iger Umsatz eine Maximalausbeute von etwa 87 g C2—C4-
Kohlenwasserstoffe/Nm3 und etwa 22 g CH4/Nm3 theoretisch zu
erwarten sind (12, 22). Hiermit liegt die experimentelle Aus-
beute von 80 g C2-C4-Koh1enwasserstoffe/Nm3, umgerechnet auf
einen 100%igen Umsatz, bei 92 % der theoretischen Ausbeute
(s. Tab. 3). Die Methanausbeute mit 25 g cH,/tm® ist etwas
hoher als die theoretisch zu erwartende, betrigt jedoch nur
etwa 30 % der C2-C4-Ausbeute.

Nachdem die Anwendbarkeit des Modells fiberpriift worden ist,
stellte sich die Frage, welchen zahlenwert die Wachstums-
wahrscheinlichkeit erreichen miBte, um einen maximalen An-
teil an c2-c4—xoh1enwasserstoffen im Produkt zu erhalten (12,
22). Hierzu wurde das Maximum der Funktion

a = (1-W)2 - (2 W+ 3 Wz + 4 W3)
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im Koordinatensystem c¢ vs.W ermittelt. Dieses liegt an der
Stelle W = 0,464. Der dazugehdrige Wert fiir a ist 0,567, d.h.
maximal 56,7 % des Produktkohlenstoffs sind in dem C-Zahlbe-
reich von 2 bis 4 zu erwarten. Die gesanmte zu erwartende Pro-
duktverteilung ist in der folgenden Tab. 5 angegeben.

Tab. 5: Kohlenstoffanteile der Einzelfraktionen bei maxima-

lem Anteil wvon C2-C4 (i = 0,464)

C-Zahl 1 2 3 4 5
C-anteil 0,287 0,266 0,186 0,115 0,067

C-Zahl 6 7 8 9 10
C-Anteil 0,037 0,020 0,011 0,0056 0,0029

Fieraus folgt, daB bei artgerechter Verarbeitung des Synthe~
segases und bei 100%igem Tr—sa%z (maximal erreichbare Ausbeute
208,5 gKW/Nm3) der maximale Anteil der cz-c4-Fraktion bel et~
wa 118 g/Nm3 liegen kann. Die sons: unerwiinschte Methanaus-

beute betrigt dabei etwa 60 g CH4/Nm3 und damit etwa 50 % der

C2—C4-Ausbeute.

Die schwerwiegendste Vereinfachung dieses Modells liegt darin,
daB sowohl die Wachstumswahrscheinlichkeit als auch die De-
sorptionswahrscheinlichkeit als von der Komplexgr&fe unab-
hdngig angesehen werden. Das Modell berlicksichtigt nicht, das
der Ratalysator verschiedene Zentren, die durch unterschied-
liche Wachstumswahrscheinlichkeiten gekennzeichnet sind, ent-
halten kann. Auch alle Nebenreaktionen, wie die RKettenver-
lingerung durch erneute Adsorption von Olefinen oder der Zer-
fall l&ngerkettiger Produkte,werden vernachldssigt. Es wird
kein anderer Reaktionsmechanismus fiir die Methanbildung in Be-
tracht gezogen. Trotz dieser Vereinfachungen zeigt das Modell
- in Ubereinstimmung mit experimentellen Ergebnissen (23) -
dag ilber die Steuerung der Wachstumswahrscheinlichkeit die
roduktverteilung nach dem Bedarf zu beeinflussen ist. Es
mB jedoch damit gerechnet werden, daB an konventionellen

Katalysatoren die Erh&hung der Selektivitdt in der Cz—c4-
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Fraktion durch einen gleichfalls ansteigenden Methananteil im
Produktgas begleitet wird.

6.1.4 Selektivitdtsbeeinflussung durch partielle Schwefel-
vorbelegung des Katalysators

Eine Mdglichkeit zum Beeinflussen der Wachstumswahrschein—
1ichkeit bietet die partielle Vergiftung des Katalysators

mit Schwefel. Darilber wurden in der Literatur bei verschiede-
nen Katalysatoren widerspriichliche Angaben gefunden. Wdhrend
Fischer (24) sowie Shultz u.a. (25)an Eisen-Kontakten be-
obachtet haben, daB die Schwefel-Vergiftung zu kurzkettigen
Produkten fiihrt, wurde bei den vom U.S. Bureau of Mines
durchgefiihrten Untersuchungen (26) keine Anderung des Pro-
duktspektrums festgestellt. Beil Untersuchungen an Rcbalt-
Katalysatoren von Herington und woodward (27) ergab sich

eine verstirkte Bildung fliissiger Produkte bei Schwefel-Zu-
gabe zum Synthesegas. Madon und Taylor (28} berichteten
ebenfalls von einer leichtem Verschiebung des Produktspektrums
in Richtung lidngerkettiger Kohlenwasserstoffe. Der Olefin-Ge-
halt der Fraktionen stieg dabei an. Die Dotierung des Eisen-
Whisker-Katalysators (29) mit Kaliumsulfid fihrte zur ge-
winschten Verminderung der Hydrieraktivit#t und der Methan-
Ausbeute bei gleichzeitiger Verschiebung des Produktspektrums
zu kurzkettigen olefinischen Kohlenwasserstoffen. Wegen die-
ser sich widersprechenden Literaturangaben wurde der EinfiuB
der partiellen Schwefelvergiftung auf das Syntheseverhalten
der Mangan—Eisen—Katalysatoren erneut untersucht (30).

Der zuerst in Synthese eingesetzte Katalysator wurde nach

der Abkiihlung im Stickstoffstrom mit 30 - 60 ppm Schwefel-
wasserstoff bei einem sehr hohen Durchsatz partiell vergiftet.
Der Schwefelwasserstoff konnte so gleichmiBig auf die duBere
oberfliche aller Ratalysator-Partikeln aufgetragen werden.
Diese Methode vermeidet einen groBen Gift-RKonzentrationsgra-
dienten entlang der Schiittschicht. Die Vergiftung wurde be-
endet, wenn die Schwefelwasserstoff-Ausgangskonzentration
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annZhernd der Schwefelwasserstoff-Eingangskonzentration ent-
sprach. Aus dem zeitlichen Verlauf der st-Durchbruchskurve
wurde die vom Katalysator festgehaltene H,S~Menge berechnet.
AnschlieBend wurde die Synthese bei gleichen Bedingungen wie

vor der Vergiftung durchgefiihrt.

In Tab. 6 sind einige reprisentative Angaben iiber die Syn-

thesebedingungen und Ergebnisse zusammengefaBt.

Tab. 6: Syntheseergebnisse an unvorbelegten und mit Schwefel
vorbelegten Mangan-Eisen-Fdllungskatalysatoren

(CO/H2= 1.4)

S—-Gehalt (my S/g Kat.) 0
T (°C) 296
P (bar) 14
RG m T 313
Uco +Hy (%) 80
Ausbeute (gh B)SYIEaS
ingesetzt
Kohlenwasserstoffe insgesamt 154,7
C,- bis C4—01efine 42,0
Produktanteil (Mass.-%)
CH, 12,9
Cz— bis C4—01efine 27,5
CZ- bis C4-Paraffine 13,4
ZCZ— bis C4-Koh1enwasserstoffe 40,9
Cs, 46,2
Olefin-Cehalt der C2-— bis
C4-Fraktion

(%) 67
Wachstums-Wahrscheinlichkeit W ) 0,68
‘Methan-Anteil,berechnet (Mass.-%) 10,3

0,3
296

14
328

77

146,4
26,4

23,8
23,8
28,0
51,8
24,4

46
0358
17,4

0,7
296

14
331

25

48,9
19,1

25,1
39,6
18,3
57,9
171

68
0,46
28,7

Wie aus Tab. 6 ersichtlich, fihrt die Vorbelegung zur Ver-
schiebung des Produktspektrums in Richtung kurzkettiger Koh-
lenwasserstoffe und zur Abnahme der Cg Fraktion. Bei einer
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Vorbelegung von 0,3 mgS/g Kat. bleibt die Aktivitd#t des Kata-
lysators nahezu konstant. Dagegen ist schon bei einer grife-

ren Vorbelegung mit 0,7 mgS/S Kat. ein betrichtlicher Aktivi-
titsriickgang zu beobachten.

Durch die Vorbelegung wird zwar das Produktspektrum zu kurz-

" kettigen Kohlenwasserstoffen verschoben, jedoch sinkt dadurch

suerst der olefinische Anteil im Produkt. Die mit 0,3 mgS/dKat.
vorbelegten Katalysatoren zeichnen sich durch erh®hte Bydrier-
aktivitdt aus. Erst bei Vorbelegung von 0,7 mgS/Kat. bleibt
der olefinische Anteil in der C,-= bis C4-Fraktion unverdndert,
der Umsatz sinkt jedoch von 80 auf 25 %. Die Methan-Bildung
ist an vorbelegten Katalysatoren in allen Fillen begiinstigt.
Die aus dem Produktspektrum (Analyse der C,-— bis C1°—Kohlen-
wasserstoffe) errechnete Wachstums-Wahrscheinlichkeit fiir den

" unvorbelegten Katalysator bei einer Synthesetemperatur von

296°C hat den Wert von 0,68. Duxch die partielle Vergiftung
sinkt die Wachstums-Wahrscheinlichkeit zu 0,58 (0,3 mgS/gRat.)
und schlieBlich zu 0,46 (0,7 mgS/g Kat.). Die zu erwartende
Produktverteilung fiir die wWachstums-Wahrscheinlichkeit

a = 0,464 (maximale. Ausbeute an C2—C4-Kohlenwasserstoffen) ist
in Tab. 5 angegeben. Die Ubereinstimmung der berechneter und
der experimentell gefundenen Werte fiir den Methan- und fiir den
C2-C4—Kohlenwasserstoffantsil ist bei dem mit 0,7 mgS/g vorbe-
legten Ratalysator als zufriedenstellend zu bezeichnen (30).
Die Wirtschaftlichkeitsanforderung, wenigstens 50 % Selektivi-
tit beziiglich CZ-C4—Olefinen zu gewidhrleisten, kann durch die
partielle schwefelwasserstoffvergiftung jedoch nicht erreicht

werden.

6.2 Vertiefte Untersuchung der Mikrokinetik der Fischer-
Tropsch—Reaktion an Mangan~Eisen-Katalysatoren

6.2.1 Kinetik dex Fischexr-Tropsch~Reaktion im Mitteldruck=
bereich

Piir die mikrokinetischen Untersuchungen {31) wurde eine, mit
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dem Berty-Kreislaufreaktozr ausgestattete Apparatur eingesetzt,
die einschlieBlich der Dosier- und Aufbereitungsteile fiir Be-~
triebsdricke bis zu 100 bar ausgeleg: wurde. Die Strémngs-
fcrm des Berty-Reaktors entspricht der eines kontinuierlich
betriebenen Riihrkessels, so daB die Geschwindigkeit r einer
darin ablaufenden chemischen Reaktion aus den Differenzen der
ein- und ausgebrachten Stoffstrdme errechnet werdan kann.

. . o . -
c. V - ci0v° Cjs C;: Konzentration der Kompo
ri = -2 mk nente { im Edukt- und Pro-
at. mol
. . duktgas(a3-)
VO, V : Volumenstrsme Edukt- und

3
Produktgas (%—)
M.+  Masse des Katalysators (g)

Der untersuchte Bereich der Synthesebedingungen ist in Tab. 7
wiedergegeben.

Tab. 7: Synthesebedingungen

Synthesedruck: 15 - 90 bar

Synthesetemperatur: 230 - 270(300) °c¢

CO/HZ: 0,6 - 1,4

Raumgeschwindigkeit: 400 — 2000 n?

Umsatz: 10 - 30 %

Katalysator: 25 g MnFe/Mittlerer Durchmesser der
PreBlinge 2,5 mm

Riihrerdrehzahl: iber 2000 UpM

Die Synthesebedingungen wurden so abgestimmt, daB die Umsdtze
an Kohlenmonoxid und Wasserstoff nie gr&Ber als 30 % waren.
Daher kann der EinfluB, den die Reaktionsprodukte Wasser und
Kohlenmonoxid auf den Reaktionsablauf ausiiben, in erster N&he-
rung vernachlidissigt und die Umsetzungs— und Bildungsgeschwin-
digkeiten iiber Potenzansidtze mit den Partialdriicken von Was-
serstoff und Kohlenmonoxid verkniipft werden.

A ea e —
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Bei der FPormulierung dieser Geschwindigkeitsansitze fir die
Bildungsreaktionen wurde nicht zwischen primir und sekundir
ablaufenden Teilschritten der FT-Synthese unterschieden. Um
die Rolle der Folgereaktionen bei der Produktbildung zu un-
tersuchen, wurde die Verweilzeit bei sonst gleithgehaltenen
Reaktionsbedingungen variiert.

Die in Tab. 8 gegenilbergestellten Synthesedaten zeigen, daB
die Verweilzeit nur geringen Einflu$ auf die Bildungsgeschwin-
digkeiten der Produkte austibt. Die Hydrierung readsorbierter
Olefinmolekiile kann daher bei der Beschreibung der Gesamt—-
reaktion unter den gewdhlten synthesebedingungen vernach-
lissigt werden.

Tab. 8: Einfluf der Raumgeschwindigkeit

Pges (Bar) S1 60
py (°C) 251 251
RG N 700 440
Umsatz CC + Hz 0,12 0,2
CO/H2 (Reaktor) 1,35 1,4
Umsetzungsgeschwindigkeiten CO (%%é:%%z——— 105)
co 149 161
zu CO2 25 31
zu KW ‘ 125 130
Bildungsgeschwindigkeiten (ﬁgé:iziﬂ*‘ 105)
CH4 11,1 9,1
C2—C4 Olefine 5,3 4.4
Cc.,—-C, Paraffine 6,7 6,4

2 74
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Das Standzeitverhalten der Mh/Fe—Katalysatoren ist bei 15 bar
Synthesedruck unterschiedlich von dem bei 50 und 90 bar. Wih-
rend sich bei 15 bar Synthesedruck von Anfang an eine gleich-
blelbende Aktivit&t einstellt, £311t die Aktivitit bei den
50 und 90 bar Synthesen in den ersten vier Tagen um etwa

3G - 40 % ab. Nach dieser Anfangsphase bleibt die Aktivitdt
anndhernd konstant.

In Abb. 2 sind die bei drei unterschiedlichen Synthesedriicken
gemessener. Peaktionsgeschwindigkeiten eingetragen. Eine Er-
hdhung des Synthesedruckes von 15 auf 50 bar fithrte zu einer
deutlichen Zunahme der Kohlenmonoxid~Umsetzungsgeschwindig-
keit und Rohlenwasserstoff-Bildungsgeschwindigkeit. Wird der
Synthesedruck auf 90 bar erhdht, ist kein weiterer Anstieg

der Reaktionsgeschwindigkeit zu beobachten.
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& ermmtremetiey [0 yesamt
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g I;I éﬁ'l &'IISU 50 70 83 50 10 ™A 120
Gespatdruck P [bar] e

Abb. 2: Reaktionsgeschwindigkeiten bei 15, 50 und 99 bar

Synthesedruck (250°C Synthesetemperatur, 35 % CO,
35 % Hz)
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Bei vergleichbaren mittleren Verweilzeiten nimmt die Methan-
selektivitdt und die Selektivitat bezitiglich kondensiertex
Kohlenwasserstoffe mit ansteigendem Druck zu {Tab. 9). Bei
den gewihlten Synthesebedingungen fijhrt die Anwendung eines
hohen Gesamtdruckes nur zu einer geringen Abnahme der Selek-
tivitdt beziiglich kurzketticer Olefine.

Tab. 9: EinfluB des Synthesedruckes auf die Produktzusammen=

setzung
Druck {Bar) 15 51
Temperatur (°C) 272 269
RG n~? 213 840
CO/H2 1,4 1.4

Selektivitdt in Kohlenstoffprozent (C-%)

CH4 4,7 9,3
CZ-C4 Dlefine 11,6 1.1
cz---c4 Paraffine 12,7 14,2
Ce, 29,8 41,5
CO2 40,7 22,5

Mit Hilfe eines statistischen Regressionsverfahrens wurden
fiir die Umsetzungs— und Bildungsgeschwindigkeiten dex betei-
ligten Reaktionsteilnehmer ein exponentieller Geschwindig-
keitsansatz ermittelt. Die Exponenten, die fiir die Geschwin-
digkeitsansidtze der Umsetzungs— und Bildungsreaktionen ermit-—
telt wurden, sind in Tab. 10 eingetragen. Bei 15 und 50 bar
Synthesedruck kann die Umsetzungsgeschwindigkeit wvon Rohlen-
monoxid gut durch die bereits frilher an Eisenkatalysatoren be—
stimmte Beziehung

= p@
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beschrieben werden (32).

Tab. 10: Exponenten fiir den Geschwindigkeitsansatz

my n

Ty = k3 Ped Pgyt

Komponante 15 bar 50 bar 90 bar
co 3 087 11 o
cay o R I
2 & ore  -0i8  -0.3
C385 1 SR S S
S5 o s e Y
C3fg n -:,s _g:g i

Die Aktivierungsenergie der Kohlenmonoxid—-Umsetzungsreaktion
betrdgt bei 15 bzw. 50 bar 90 bis 100 kJ/mol und bei 90 bar

60 kJ/mol. Die Herabsetzung der Aktivierungsenergie bei

90 bar ist vermutlich auf eine Einschrinkung der chemischen

Reaktionsgeschwindigkeit durch Diffusionsvorginge im Kataly-
sator zuriickzufiihren.

Die Untersuchungen (31) .zeigen, dal die Umsetzung ven koh-
lenoxidreichen Gasen am Mangan-Eisen-Katalysator bei er-
hdhtem Druck:im Festbettreaktor durchfithrbar ist, so da8

man hoch verdichtete Gase aus den modernen Rohlevergaser nach
Reinigung ohne Entspannung direkt einsetzen kann {33). Nach
einer etwa 4 Tage wihrenden Desaktivierungsphase stabilisiert
sich die Kohlenwasserstoff-Bildungsgeschwindigkeit bei 50 bar
Synthesedruck auf einem im Vergleich zur 15 bar Synthese un
40 % erhdhtem Wert. Durch eine weitere Druckerhéhung kann die
Reaktionsgeschwindigkeit nicht gesteigert werden. Die Selek—
tivitdt, mit der die kurzkettigen Olefine Ethylen, Propylen
und Butene gebildet werden, wird durch die Zunahme des

AL e P b i o o T kS S
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31 .
synthesedruckes nur geringfiigig verringert. Das gilt besonders
dann, wenn ein stark kohlenoxidreiches Synthesegas verwendet
wird.

Auf.die Dntersuchungen der Kinetik in der Fliissigphase wurde
verzichtet, da diese im Rahmen des von Prof. Dr. Deckwer
(Universitdt Oldenburg) geleiteten Forschungsprojekts

Nr. 03C/323 "Fischer-Tropsch-Synthese im Suspensionsreaktor"
(BMFT-Projektleitung Rohstofforschung) durchgefiihrt wurden.

6.2.2 Untersvchung der Kinetik der Einzelreaktionsschritte
und der Primirprodukte der Fischer-Tropsch-Synthese mit
Hilfe der Transient-Response-Methode

Die FPischer-Tropsch-Synthese stellt ein komplexes System von
Parallel- und Folgereaktionen dar, so daB selbst bei mikro-
kinetischen Messungen nichts iiber den primiren Mechanismus
ermittelt werden kann, da aufgrund des FlieBgleichgewichts
alle hintereinandergeschalteten Elementarschritte mnit der
gleichen Geschwindigkeit ablaufen. Die experimentelle Methode
der sog. "perturbation® jedoch verschiebt ein im FlieBgleich-
gewicht befindliches System aus dem Gleichgewicht. Die resul-
tierende "transient response” kann die Abfolge der elementa-
ren Reaktionsschritte an der Katalysatoroberfliche (Adsorp-
tion, Reaktion, Desorption) widerspiegeln, so daB per Analy-
se des Responsekurvenverlaufs die kinetischen Parameter ele—
mentarer Reaktionsschritte bestimmt werden kénnen. Bei ein-
fachen Reaktionssystemen wird der neue stationire Zustand
binnen einigen Minuten erreicht, wobei das Ubergangsverha’ten
durch stetig zu- oder abnehmende Rurvenverliufe gekennzeich—
net ist (10).

Fiir die Untersuchungen an Hangan—Eisen-Fﬁllungskatalysatoren
warde ein differentiell betriebener Festbettreaktor, der iiber
ein EinlaBsystem mit Druckstufe an den Massenspektrometer

zur on-line-Datenerfassung unter variablen Aufldsungsbedin-
gungen gekoppelt wurde, angewendet (34). Die Antwortkurven
wurden bei folgenden experimentellen Varianten der Gleichge-
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wichtsverschiebung gemessen:

~Variation des Gehaltes einer Eduktkomponente.

—Zugabe der einen Eduktkomponente zum Frischgas in verschiede-
ner RKonzentration, wobei das Frischgas die andere Komponente
in konstanter Konzentration enthilt.

~Wegnahme einer Eduktkomponente aus dem beide Komponenten in
verschiedener Relation enthaltenden Frischgas.

Die bei 280°C und 1,6 bar gemessenen H,-Uns&tze lagen zwischen
7.9 und 18.7 %. Die CO-Umsdtze lagen im Bereich 2,1 - 4,7 %.
Das Endgas enthielt unter den gewihlten Reaktionsbedingungen
an Produkten Kohlendioxid (maximal 0,6 Vol.%) und zu unter-
schiedlichen Anteilen Wasser. An Kohlenwaserstoffen konnte
ausschlieBlich Methan (maximal 0,12 Vol.%) und nur in nicht
quantifizierbaren Spuren Ethar nachgewiesen werden. Aus den
in Vol.% gemessenen Konzentrationen bzw. deren Differenzen
im Abgas konnten die molaren Verbrauchs(Rc)- und Bildungs-
raten (R ) der Edukte und Produkte (p mol/min g Ratalysator)
errechnet werden. Mit diesen Gr®B8en wurde der Syntheseablauf
und das Transientverhalten dargestellt.

Die beobachteten Verliufe der Transient-Response-Kurven unter-
scheiden sich wesentlich von denen in der Literatur beschrie-
benen. Der thergang zu einem neuen stationdren Zustand hatte
sogar nach mehr als 25 Minuten einen wellenférmigen Verlauf
und der neue stationdire Zustand wurde erst nach mehreren Stun-
den erreicht. Aus der Zeitdauer der Antwortfunktion war er-
sichtlich, daB diese nur nur die Vorginge an der Ratalysator-
oberfliche wie Adsorption, Desorption bzw. Reaktion, wieder-
spiegeln, sondern daB zusdtzliche Oberflichen- und Katalysa-
torverdnderungen dabei eine Rolle spielen miissen. Eine gquanti-
tativ-theoretische Behandlung solcher Antwortfunktion, soweit
dies itiber das rein Modellhafte hinausgehen soll, ist in der
Literatur noch nicht bekannt und muBte auch hier ausgeschlos-
sen werden. Daher konnten auch keine Aussagen liber die RKinetik
der Einzelschritte gemacht werden. Man muSte sich auf die Ana-~
lyse von solchen Daten beschrénken, die beim Ybergang von ei-
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nem zu einem ander: a stationiren Zustand gewonnen wurden.

Ausgehend von den becbachteten Grundreaktionen Methanbildung,
Wasserkonvertierung und Boudouard-Reaktion lassen sich Zusam—
menhi3nge zwischen den Verbrauchs- und Bildungsgeschwindigkei-
ten und den Hquivalentreaktionsgeschwindigkeiten der Einzel-
reakticnen ableiten. Durch Einsetzen der effektiv gemessenen
CH4-, 320- und C02—Bildungsraten 138t sich weiterbhin die

Hz—Verbrauchsrate berechnen und der gJgemessenen Hz-Verbrauchs—
rate gegeniiberstellen. Dabei zeigte sich, dag8 der iiberwiegen-

. de Anteil des pro Zeiteinheit verbrauchten Wasserstoffes nicht

in Form von Produktwasserstoff wieder erschien, sondern von
Ratalysator gebunden wurde. Wird der Rontakt im Anschluf an
stationire Synthesezustdnde mit Hz—freiem C0/Be-Gas beschickt,
so erfolgt eine {iber mehrere Stunden dauernde Hz-Freisetzung.
Die absoluten Mengen des freigesetzten wasserstoffes iiber-
schreiten vergleichbare Adsorptionsgleichgewichtswerte und die
GréSenordnung einer monomolekularen Adsorptionsschicht deut~-
lich, so daB es sich bei dieser Hz—Bindung und -Freisetzung
um einen reversiblen Absorptionsprozeb handel- muB8. Die
héchste Hz-Absorptionsrate, korrelierend mit der niedrigsten
CH4—Bildungsrate, iiegt vor, wenn der iber einen Zeitraum von
16 h pur carbidierte Katalysator wieder mit Synthesegas be-
schickt wird. Die Behancdlung des Ratalysators mit demselben
Synthesegas, wenn zuvor nicht carbidiert, sondern mit wasser-
stoffarmem Synthesegas synthetisiert wurde, fiihrt demgegen-
iiber zu der kleinsten Hz—absorptionsrate und nahezu maximaler
CH4—Bildung. Daraus ldBt sich ableiten, da8 der bei der Karbi-
dierung gebildete aktive Kohlenstoff in einer rasch ablaufen-
den Reaktion Wasserstoff bindet. Dafiir kann ein Komplex der
Form CH, angenommen werden. Die vollstindige Hydrierung die-
ses Komplexes zu Methan erfolgt jedoch langsam und stellt ver—
matlich den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt bei der CH,-
Bildung dar (34).



