3 chsdurchfilhru

gweck der Vorversuche, die in dem unter 3.1.1 beschriebe-
nen Normaldruckreaktor durchgefilhrt wurden, war zum einen,
Kenntnisse lber das Verhalten der Flissigphase unter Reaktions-
bedingungen zu erhalten. Von groSem Interesse sind die folgen-
den Punkte:

- optimaler Gasdurchsatz

- Schaumbildung

- Bereich der Kolbenblasenstrdmung

- vollst#dndige Durchmischung

- Sedimentieren bzw. Aufschwimmen des Katalysators.

Zzum anderen diente die Laboratoriumsapparatur zum Aus-

testen der Steuer- und Regelelektronik.

Der Gasdurchsatz wurde so gewihlt, daB eine optimale Bla-
senstrdmung gewihrleistet wird. In diesem Bereich perlt das Gas
in kleinen Blasen durch die Fllissigphase des Reaktors; Kolben-
blasenstrémung tritt nicht auf. Der Katalysator ist homogen
ilber die gesamte Fliissigphase verteilt. Es wird kein Sedimen-
tieren oder Aufschwimmen beobachtet (Daten siehe 3.3.3).

Die Parameter des rechnergesteuerten PID-Ansatzes der
Druckregelung wurden anhand dieses Reaktors optimiert und ge-
wihrleisten die unter 3.1.3 beschriebenen Abweichungen in Druck
und*Temperatur bei relativ schnellenm Erreichen der Betriebsbe-
dingungen.
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Folgende Vorversuche wurden in dem unter 3.1.2 beschriebe~
nen Technikumsreaktor durchgefiihrt:

- Aktivitdt des Edelstahlreaktors:

Eventuelle katalytische BAktivitéten des Reaktors und der
Edelstahl-Rohrleitungen wurde mit Hilfe von GC-Messungen
untersucht. Es zeigte sich, daB durch die Apparatur keiner-
lei chemische Umsetzungen katalysiert werden.

- Aktivitdt des als Fliissigphase eingesetzten Paraffins:

Es wurden Versuche gefahren ohne Katalysator. Die Untersu-
chung der Gasphase erfolgte ebenfalls anhand von GC-Messun-
gen. Auch hier wurde keine katalytische Aktivitdt beobach-
tet. Bei einem Druck von 10 oder 15 bar ist die flissige
Paraffinphase stabil bis zu einer Temperatur von ca. 350°C.

- Aktivitdt der Zeolith-Tréger
Unter Reaktionsbedingungen wurde die Aktivitdt der unprd-
gnierten und undotierten Zeolithe untersucht. Durch den
Triger wurden keine chemischen Reaktionen katalysiert.
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3.3.3 Ve

Die Aktivierung der Katalysatoren erfolgte in Abhingigkeit
vom Grundmetall direkt in der Blasensédule oder in einer Fest-
bettapparatur unter den in 3.2.4 beschriebenen Bedingungen. In
den Fillen, in denen im Festbettreaktor mxﬁw<wmwm-26nnm. wurde
der Katalysator unter Schutzgasatmosphére (N;) in den Bla-
sensiulenreaktor gefiillt und 24 h bei 10 bzw. 15 bar und 200°C
unter Synthesegas gehalten. Diese Zeit ist als Induktionsperi-
ode fiir die Fischer-Tropsch-Synthese einzuhalten /Norval, Phil-

lips 1988/, /Varma, Bakhshi, Mathews, Ng 1987/.

Nach 24 h wurde die Temperatur von 200°C bis auf 300°C in
Schritten von 10°C alle 12 h erhdht. Hierbei wurde jedesmal
eine Gasprobe und eine Flissigprobe direkt aus dem Reaktor und
(falls vorhanden) aus dem ersten 2Zyklonabscheider gezogen. Im
zweiten Abscheider (Normaldruckabscheider) wurde in keinem Fall
Produkt gefunden. Nach Beendigung der Reaktion wurde die
Fliissigphase abgelassen und der Reaktor gesdubert.

Tabelle 7 gibt die Versuchsparameter bzw. Reaktor-

kennwerte wieder:

l.m“l

Katalysatormenge
(dotierter Tridger) 5-7 g
Katalysatorkonzentra-

tion (Metall) bezo-

gen auf

- Fliussigphase 9.3 g/l

- expandierte Sdule 5.6 g/l
bruck 10 bar
Temperatur 200-300°C
Dauer 14 d
Synthesegas 0.2 Hz\sw:
Stickstoff 0.05 1y/min
CO oder H, optional
:U 0.70 m
hp 0.42 m
RG 100 h™3
€ 0.4
KB 0.017 Nm3/(g-h)
UgTp 2.35 cm/s
Uprp (10 bar, 250°C) 0.45 cm/s

Tab. 7: Versuchsparameter und Reaktorkennwerte

Die Raumgeschwindigkeit RG wurde berechnet in Nm? Eduktgas
(CO und H,, jedoch kein N,) je m3 Fliissigphase und Stunde.
Hierbei wurde eine (begaste) Paraffinsdule mit einer Hohe von
70 cm angenommen. Der mittlere Gasgehalt ¢ errechnet sich aus
der Differenz der Hohe der begasten Fliissigphase (Betriebshdhe)
und der Ruhehdhe, dividiert durch die Betriebshdhe:

¢ = hy - hy

= 16
- (16)

(mit ¢ = mittlerer Gasgehalt
hy, = Betriebshdhe
h, = Ruhehb&he)

Die Katalysatorbelastung errechnet sich nach:

KB = V / myg (17)
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(mit KB = Katalysatorbelastung .
vV = m%:ﬁvmmmamm<ow¢9m:mﬂﬂoa
mg = Masse des Katalysatormetalls im Reaktor)

geschwindigkeit unter mwwnawﬂaumaw=|

Die lineare Leerrohr
chsatz und dem Reaktorquer-

gungen Ugqp ergibt sich aus dem Dur
schnitt nach:
v (18)
ugrp = V / A o
(mit ugmp = rmmnuosnstmmuommGStpsawaxmpn unter
standardbedingungen
A = Reaktorquerschnitt)

zur Berechnung der Linear-

ichun 19) gibt die Formel
- W gen (hier 250°C,

leerrohrgeschwindigkeit unter Reaktionsbedingun

10 bar) wieder:

. (19)

* T
uprp = Ysrp ° (PsTp / PRTP) Aemaw.\ mevv .
= Leerrohrlineargeschwindigkeit bei

(mit ugqp = .
Reaktionsbedingungen
p = Druck
T = Temperatur
Indices:
STP = Standardbedingungen
RTP = Reaktionsbedingungen)

Einige Versuche wurden nit einem anderen Druck (15 statt

A i t
t einem variierten oo\m~|<mﬂwwwn:wm (0.6 stat

10 bar) oder mi
8 dieser Parameter auf Umsatz und

H.on gefahren, um den Einflu

Produktverteilung zu untersuchen.
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Die gaschromatographischen Analysen wurden mit Hilfe der
unter 7.2 beschriebenen Gerdte durchgefiihrt. Es konnten N,, cO,
CO,, Hy, 0, und Kohlenwasserstoffe im Bereich von Methan bis
Cig detektiert werden, wobei die Ermittlung der Korrekturfakto-
ren anhand von Eichsubstanzen erfolgte.

Die Unterscheidung zwischen gradkettigen und verzweigten
Kohlenwasserstoffen sowie 2zwischen Paraffinen und Olefinen
wurde ebenfalls per GC getroffen. Dieses gilt zumindest filir den
C-Zahlenbereich von C, bis Cy5. Bei ldngerkettigen Substanzen
war die Trennung mittels Gaschromatographie nicht mehr méglich.
Ebenso wurde Propan und Propen zusammengefaBt (in den Tabellen
bzw. Diagrammen als C3 bezeichnet), da sich die entsprechenden
GC-Signale iiberlagern.

Die Fliissigproben wurden in Toluol aufgenommen
(Abscheiderproben) bzw. gel&st (Paraffinproben direkt aus dem
Reaktor). Bei den Abscheiderproben wurde die organische Phase
von der wdfrigen abgetrennt und die organische Phase gaschroma-
tographisch analysiert. Als innerer Standard fiir diese Analysen
diente Phenol. Bei den wifrigen Proben wurde das Vorhandensein
hydrophiler Gruppen mittels IR-Spektroskopie und der Wasserge~
halt durch Titration nach Karl-Fischer bestimmt. Die Existenz
von aromatischen Verbindungen in den Fliissigproben wurden mit-
tels HPLC untersucht.

Die Gasanalysenwerte werden durch Herausrechnen der
Eduktgase Stickstoff, Wasserstoff und Kohlenmonoxid auf Pro-
duktgas, also auf CO, und auf Kohlenwasserstoffe im Bereich von
C, bis C,, bezogen. Pentane oder Pentene wurden nicht gefunden.

Der Umsatz der Fischer-Tropsch-Synthese wird in der Lite-
ratur meist als CO-Umsatz angegeben; in manchen Literaturstel-
len findet man auch den Umsatz auf CO+H, bezogen. In dieser Ar-
beit wurde der Umsatz auf CO bezogen angegeben. Allgemein er-
rechnet er sich nach:



. % .
Xco,ein ~ ¥co,aus (*N2,aus / N2,ein) (20)

U =
0
€ Xco,ein

(mit Ugg = Umsatz bezogen auf CO
3 - ruch im Eduktgas
Josein oot h im Produktgas
- uch im
Xc0,aus CO-Molenbr o xtany B
; - ruch im
XN2,ein Ny Molenb

- h im Produktgas)
XN2, aus Ny Molenbruc

n

pa die Fischer-Tropsch-Reaktion unter <owzgm=xo:dﬂwxnwo:
verliuft, mup der volumenanteil an CO im Produktgas avw der
prozentualen volumenverringerung verrechnet tmwamj. Hierzu
dient die Zugabe von stickstoff zum Ausgangsgas und die Analyse

des lewbﬂmem im Produktgas.

In dieser Arbeit wird der nach Gleichung (20) berechnete

Umsatz, mit 100 multipliziert, in Prozent angegeben.

'UQ|

pie EDX-Untersuchungen, die am Institut fiir Chemische
Technologie der KFA Jiilich durchgefiihrt wurden, vermitteln ein
Bild der Elementenverteilung direkt auf der Katalysatoroberflid-
che. Nach Beschichtung des Katalysators mit Gold werden nit
Hilfe energiedisperser R&ntgenspektroskopie die Rontgenspektren
der detektierten Elemente aufgenommen und sowohl qualitativ als
auch quantitativ ausgewertet.

Bei diesen EDX-Untersuchungen mufSte die Art bzw. Anzahl
der in die Auswertung aufzunehmenden Atomspecies vor der Ana-
lyse vorgegeben werden, um Aussagen ilber quantitative Vertei-
lungen erhalten zu konnen. In den folgenden Ausfiihrungen bezie-
hen sich die Prozentangaben auf detektierbare Atome, die als
100 Gew.-% berechnet wurden. Eventuelle Differenzen zu 100 $%
ergeben sich durch Spuren anderer Atomspecies, die nur in ge-
ringen Mengen auftraten.
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An einigen Zeolithen wurden mittels Energiedisperser R&nt-
genspektroskopie (EDX) ovmnnHmosmacznmﬂm:nzcsmmsxm:nosammcrud.
In Tabelle 8 sind die Ergebnisse in Stichpunkten zusammenge-
fagt.

Zeolith Element Gew.~%

i Ssi 92.43
Zeolith g s 2.43
K 0.91

Fe 0.32

i Co-dotiert si 63.63
Zeolith B, s1 3.63
Co 32.27

Zeolith B, Co-dotiert, nach Mw mw.ww
FT-Synthese Al s

i si 66.20
Zeolith @ s 86.20
K 20.00

Fe 0.26

-

Zeolith f), Co-dotiert, nach Mw “N.ww
Reduktion " 1083

Co 25,93

Tab. 8: Ausgewdhlte Beispiele von EDX-Untersuchungen an ::aon
tierten M:n QORMQNﬂmstmonnsmv (Die Prozentangaben bezlé
hen sich auf detektierbare Atome als 100 Gew.-% Umnmozsmnu
Eventuelle Differenzen zu 100 % ergeben sich durch >:£mmm=u
heit von Spuren anderer, nicht in der Tabelle aufgefiihrte

Atomspezies)

Es zeigt sich, daf der Kobaltgehalt der dotierten Zeolithe
iiber die gesamte Zeolith-Oberflidche anndhernd homogen ist. So-
mit ist sichergestellt, daf Kompleximpridgnierung als Dotie-
rungsmethode eine gleichmiifige Verteilung des Grundmetalles auf
der Trageroberfldche gewdhrleistet.

Wie am Beispiel des Zeolithen B8 zu ersehen ist, &4ndert
sich die Beladung der Zeolithoberfldche mit Metall durch die
Synthese nicht. Dieses ist besonders wichtig, da eine abneh-~
mende Katalysatoraktivitdt somit nicht auf den Austrag der Do-
tierungskomponente zuriickzufilhren ist. Die Zeolithproben, die
fliir die Untersuchungen nach der Reduktion und nach der Synthese
verwendet wurden, stammen aus einem Festbettreaktor (unter
sonst identischen Reaktionsbedingungen), um die Ergebnisse
nicht durch Paraffinreste aus der Fliissigphase zu verfilschen.



Als trdgerfreier Referenzkatalysator wurde ein Eisen-Fdl-
lungskatalysator eingesetzt (die Herstellung und Aktivierung
ist unter 3.2.3 bzw. 3.2.4 beschrieben). Die Aktivierung des
Katalysators erfolgte in einer zowawwnﬂcnxmvvmﬁwnmwm hierbei
wurde ein beheiztes Quarzrohr benutzt.

Tabelle 9 gibt filr den Temperaturbereich von 200 bis 300°C
exemplarisch finf analysierte Produktgaszusammensetzungen und
den jeweilig errechneten Umsatz wieder.

T [°C] 200 230 250 270 300
co, [Vol.-%] || 86.3 88.1 76.0 74.0 40.3
CH [(Vol.-%] 5.3 8.9 8.2 9.8 3.0
wam {Vol.-%] 0.8 2.0 2.0 2.3 2.6
CoH, [Vol.~%] 3.1 0.0 1.4 1.7 0.0
c3 (Vol.-%] 3.8 0.0 9.6 11.0 34.8
n-Butan [Vol.-%] 0.8 1.0 0.7 0.6 4.7
i~Butan [Vol.-%]) 0.0 0.0 0.0 0.0 0.9
cis~Buten [Vol.-%] 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
tr-Buten ([Vol.-%] 0.0 0.0 2.1 0.6 14.6
Umsatznq 6.1 5.8 6.8 4.5 0.6
Tab. 9: Fe-Referenz-Fillungskatalysator; ausgewdhlte Pro-
duktgasanalysen

Im Anhang, Kapitel 7.3, sind diese Daten zur Veranschauli-
nsc:&.anmvSwmnr dargestellt (Diagr. 12). Diagramm 13 zeigt die
prozentuale Zusammensetzung der Kohlenwasserstoffe im Pro-
duktgas, Diagramm 14 den Umsatz-Verlauf in Abhdngigkeit von der
Temperatur.

Auffillig ist der hohe Kohlendioxid-Gehalt im Produktgas.
Die Bildung von Methan tritt im Vergleich zur nutmanﬁwos bei
hdheren Temperaturen zuriick. Erst bei einer Temperatur von
300°C ist nennenswerte C,-Bildung zu beobachten.

Der CO-Umsatz nimmt im untersuchten Temperaturbereich von

knapp 7 % bis beinahe 0 % ab. Ein Grund fir die leichten
Schwankungen im Umsatz wird in der steten Verdnderung der Kata-
lysatoraktivitdt lber der Zeit liegen. Bei einer Temperaturer-
héhung muB mit einer strukturellen Verd&nderung der Katalysator-
oberfliche gerechnet werden. Zum einen verdampft schon gebilde~
ter Wachs in den Poren bzw. auf der Oberfliche, und zum anderen
bilden sich die aktiven Zentren um (siehe 2.3.3.1). Ferner
tritt sowohl eine Ablagerung von gebildetem Kohlenstoff als
auch (vor allem bei einer Temperaturerhdhung) ein Abbrand
(Hydrierung, Boudouard-Reaktion) dieser Kohlenstoffablagerung
auf. Da diese Phinomene sowohl zeit-, temperatur- als auch ka-
talysatorabhingig sind, ist zum Zeitpunkt der Probenahme immer
mit einer gewissen Schwankungsbreite im Umsatz zu rechnen.

In den beiden Flissigkeitsabscheidern wurde keine Substanz
gefunden. Die Analyse der Fliissigphase im Reaktor zeigte keine
Verdnderung zu den Untersuchungen des eingesetzten Paraffins.



Die Aktivierung des Eisenfdllungskatalysators auf Erionit
erfolgte wiederum in der Normaldruckapparatur in einem beheiz-
ten Quarzrohr. Ebenso wie beim Eisen-Referenz-Fillungskatalysa-
tor ist auch bei diesem Kontakt Kohlendioxid das iiberwiegend
gebildete Produkt (Tabelle 10 und Diagramm 15):

T [°C) 200 220 240 260 280
OON [Vol.-%) 93.5 92.8 83.1 79.4 69.4
CH [Vol.-%) 2.9 1.9 8.9 9.3 13.7
ONmm [Vol.-%] 1.2 1.2 1.7 3.2 4.9
Co5H, [Vol.-%] 0.6 0.9 2.8 3.5 4.7
c% [Vol.~%] 1.8 3.2 2.6 1.8 3.3
n-Butan {Vol.~-%] 0.0 0.2 0.5 0.5 0.7
i-Butan [Vol.~%) 0.0 0.0 0.1 0.5 1.4
cis-Buten [Vol.-%) 0.0 0.0 0.1 0.8 0.8
tr-Buten [Vol.-%} 0.0 0.0 0.1 1.2 1.1
CBmmHNOO 1.5 4.0 6.4 7.6 8.0

Tab. 10: Fe-Fillungskatalysator auf Erionit; ausgewdhlte Pro-
duktgasanalysen

Wie Diagramm 16 zu entnehmen ist, liegen in der Gasphase
Kohlenwasserstoffe im gesamten Bereich von Cc, bis ¢, vor. Der
Methan-Anteil an den Kohlenwasserstoffen im Produktgas liegt
zwischen 25 und {iber 50 Vol.-%, Ethan und Ethen werden jeweils
zwischen 10 und 18 Vol.~% gebildet (bezogen auf die Kohlenwas-
sexstoffe im Produktgas). Die nuuwﬂmxnwo: besitzt bei T < 240°C
einen groBen Anteil (bis ca. 45 Vol.-%); bei héheren Temperatu-
ren zmﬁams etwa genau soviel C;-Kohlenwasserstoffe amUHwamﬂ vie
n»|<mnvp:ac=am: (unter 10 Vol.-%).

Es wurde, im Gegensatz zum Fe-Fillungskatalysator ohne
Trdger, ein zunehmender CO-Umsatz mit 2zunehmender Temperatur
gefunden, wobei dieser im untersuchten Temperaturbereich immer
kleiner gleich 8 % war.

Fliissige Produkte wurden nicht gefunden.

Durch einen technischen Defekt in der Heizregelung konnte
dieser Versuch nur bei einer Temperatur von maximal 255°C ge~-
fahren werden. Es bot sich somit an, bei diesem Katalysator die
zeitliche Verdnderung der Produktzusammensetzung und die Repro-
duzierbarkeit der Analysen zu untersuchen.

Bei 230°C wurden iiber 28 Tage hinweg Gasproben gezogen und
analysiert. Tabelle 11 und die Diagramme 18, 19 bzw. 20 geben
die Ergebnisse wieder:

Dauer [d} 4 12 20 28
co, [Vol.-%) | 95.5 90.3 94.3 94.1
CH {Vol.-%] 1.9 1.2 1.2 0.0
ow»m [Vol.-%) 0.0 0.0 0.0 0.0

H, [Vol.-%) 0.0 0.0 0.0 0.0
Ow [Vol.-%] 1.2 3.6 2.3 2.5
n-Butan  [Vol.-%] 0.9 2.4 1.1 0.9
i=-Butan [Vol.-%] 1.2 2.4 1.2 1.3
cis-Buten [Vol.-%] 0.0 0.0 0.0 0.0
tr-Buten [Vol.-%] 0.0 0.1 0.0 1.2
CSmmﬁNOO 11.6 10.2 10.2 9.5

Tab, 11: Fe-Fillungskatalysator auf Mordenit; ausgewdhlte Pro-
duktgasanalysen bei 230°C

Den Analysenwerten sind nur graduelle Schwankungen in der
Produktgaszusammensetzung bzw. im Umsatz zu entnehmen. Die Pro-
pan/Propen-Fraktion nimmt zwar mit der Zeit unter Zuriickdrén-
gung der anderen Kohlenwasserstoff-Produkte leicht zu (Diagramm
19), jedoch handelt es sich bei einem durchschnittlichen Umsatgz
von 10 % und einem CO,-Gehalt im Produktgas von ca. 95 Vol.-%
Rur um geringe absolute Mengen.



Die Aktivierung dieses Katalysators, genau wie die der im
folgenden beschriebenen Kontakte, erfolgte unter Druck in einem
Edelstahl-Festbettreaktor.

Die Analysen des Produktgases sind in Tab. 12 und den Dia-
grammen 21, 22 und 23 zusammengefaft:

T [°C] 225 250 275 300 325
co, [Vol.-%] . . . . .
CH [Vol.-%] || 61. 71. 71. 70. 12,
ONnm [Vol.-%] || 23. . . . 13.
CoH, (Vol.-%] . 14. 12. 11. 14.
c4 (Vol.-%] 2

n-Butan [Vol.-%])
i-Butan [Vol.-%]
cis-Buten [Vol.-%)
tr-Buten ([Vol.-%]

[ %]
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Tab, 12: Co-Fdllungskatalysator auf Zeolith L; ausgewdhlte Pro-
duktgasanalysen

Es wird deutlich, daB, im Gegensatz zu den drei bisher be-

schriebenen Kontakten, die Bildung von Kohlendioxid beinahe

vollstindig unterdriickt ist. Hauptprodukt bis 300°C ist mit ei-
nem Anteil von 60-70 Vol.-% Methan; erst bei noch htheren Tem-
peraturen steigt der C;- und 0»|v=ﬁmww. wobei der Umsatz bei
einer Temperatur > 275°C deutlich sinkt.

Diagramm 22 zeigt die Verteilung der C;- bis C,-Kohlenwas-
serstoffe im Produktgas. Folgende Schliisse konnen aus den Ana-

lysen gezogen werden:
- Bei 225°C wird prozentual doppelt soviel Ethan wie Ethen

gebildet. Bei weiterer Temperaturerhthung steigt der Anteil
an ungesédttigtem C,-Kohlenstoff.
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- Propan und Propen hat bis 300°C nahezu konstanten Anteil
am Produktgas. Ebenso wie die Cy~Fraktion nimmt auch der
prozentuale C5y-Gehalt bei hdheren Temperaturen zu.

~ Bis zu einer Temperatur von 300°C dominiert n-Butan im
Vergleich zum verzweigten C4~Kohlenwasserstoff. Bei noch
héheren Temperaturen kehren sich die Verh#dltnisse um.

~ Weder cis- noch trans-Buten wurde in nennenswerten Men-
gen gefunden.

Wie bei den bereits untersuchten Katalysatorsystemen wur-

den auch beim kobaltdotierten Fdllungskatalysator auf Zeolith L
keine Fliissigprodukte gebildet.
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Der mit Eisen dotierte F&llungskatalysator auf Zeolith L
i i i iches Verhalten
2zeigt in der Fischer-Tropsch-Synthese ein &hnlic

wie das Kobalt-Analogon (Tabelle 13 und Diagramme 24, 25 und
26):
T [°C] 220 240 310 320
51.2
.~% 0.0 0.0 35.7
mmm M«Mw.t«w 63.6 62.4 uw.m NM.M
10.7 . .
C m [Vol.-%] 8.4 X
28 6.3 6.6 5.
H vVol.-%) 7.5 .
mW 4 m<oH.|*_ 13.1 13.7 w.w w.w
n-Butan {Vol.-%) 3.7 u.w o.H ouw
i-Butan [Vol.-%) 0.0 o..nv o.o 9.1
cis~Buten [Vol.-%) 1.9 H.o o.m 9-5
tr-Buten [Vol.-%] 1.9 2. .
B 10.9 7.8
cammﬁuno 13.2 13.2

Tab. 13: Co-Fdllungskatalysator auf Zeolith L; ausgewdhlte Pro-
duktgasanalysen (durch technische Probleme mit den mmmmsmm
lysatoren konnten nur die Spektren bei 220, 240, 310 un

320°C ausgewertet werden)

i -Bi bei hdheren
Auch bei diesem Kontakt ist CO,-Bildung nur

Temperaturen 2zu beobachten. Die Kohlenwasserstoff-Verteilung

verlduft ebenfalls dhnlich wie beim eisendotierten bnxmmmw<mmt

tor, jedoch liegt bei hohen Temperaturen im Falle des Eisenka
' . .

talymsators das Hauptgewicht bei Methan und Kohlendioxid.

. : in
Flissige Produkte wurden weder in den >Umnwmwnmﬁs.:oo: i

der Paraffin-Fliissigphase gefunden.
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Zeolith L wurde nicht nur durch Zmﬁmwwmmpnamuwwcso~ son-
dern auch mit Hilfe von nmﬂvo:<poumnmmﬁucso dotiert. Die Pro-
acxnammncmwssmsmmnu::a. erhalten durch Katalyse mit einem nach
letzterer Methode hergestellten Kobalt-Kontakt, ist in Tabelle
14 bzw. in den Diagrammen 27, 28 und 29 ZusammengefaBft (es wur-
den in die Tabelle exemplarisch fUnf Temperaturen aufgenommen) :

T [°C) 200 230 250 270 300
co, [Vol.-%) 0.0 3.5 11.2 12.7 19.5
CH [Vol.~-%) 65.3 51.7 50.0 51.5 35.9
ommm [Vol.-%) 8.0 10.3 10.6 11.1 20.1
C :» [Vol.~-%) 4.0 2.7 1.9 1.9 1.3
ow [Vol.-%) 13.3 15.3 14.0 12.6 8.1
n-Butan fVol.-%) 9.3 14.1 11.6 9.4 10.5
i-Butan  [Vol.-%] 0.0 0.4 0.2 0.3 3.9
cis~Buten [Vol.-%] 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
tr-Buten [Vol.~-%] 0.0 1.9 0.4 0.5 0.7
Camwﬂwoo 4.7 6.7 7.8 8.2 13.3

Tab., 14; 0010mﬂuo:<~|Nmnmmnuc:mmxmwmmemﬁon auf Zeolith L; aus~
gewdhlte Produktgasanalysen

Auffdllig ist, das analog 2zum Co-Fdllungskatalysator auf
Zeolith L die Bildung von Kohlendioxid Zugunsten der Methanbil-
dung stark zuriickgedréngt ist. Der Umsatz liegt jedoch deutlich
iber dem des Féllungskatalysators. Auch die Cy-Bildung ist bei
dem xouwpﬁlxmﬁmu<mm¢0H~ der durch nmnvozwplmmﬂmmnucsa herge-
stellt wurde, gegeniiber der C,-Bildung begiinstigt. Bis 300°cC
werden bei beiden Katalysatorsystemen nur geringe Mengen an Bu-
tanen und Butenen gebildet.

Auch in diesem Fall konnten keine fliissigen Produkte ge-
funden werden.



Analog zum Kobalt-Katalysator, dargestellt durch Carbonyl-
Zersetzung, wurde Zeolith L auch mit mHmm:vm:ﬁmanUosww aw-
tiert. Erstaunlicherweise zeigte dieser Kontakt keiperlei yxﬂ¢u
vitdt. Es wurde nicht nur kein Fliissigprodukt gebildet; die

Eduktgase verlieBen ohne Reaktion den Reaktor.

tber mdgliche Griinde fiir dieses Verhalten kann nur omwcwu
maBt werden: die Herstellung des xmﬂmw<mmnonm<mﬁme mit Hilfe
von Fe(CO)g ist wegen der hohen Fllichtigkeit des Eisencarbonyls
sehr diffizil. Es ist m8glich, daB die Beladung mit Fe-Carbonyl
noch zu gering war, um ausreichende Katalysatoraktivitdten zu

erreichen.

Tabelle 15 und die Diagramme 30 bis 32 geben die Analysen

der Produktgaszusammensetzung bzw. des Umsatzes wieder:

T [°C] 200 230 250 270 300
DON [Vol.~%) 0.0 7.8 10.6 2.1 21.8
CH [Vol.-%] 84.6 76.3 72.4 81.8 57.6
owwm [(Vol.-%} 3.9 6.1 6.2 5.4 6.4
CoH, (Vol.-%] 1.9 0.7 0.8 1.0 2.7
ow [Vol.~-%} 5.8 6.8 6.4 6.2 7.6
n-Butan [Vol.-%) 3.9 2.4 3.1 2.8 2.3
i-Butan  [Vol.-%] 0.0 0.0 0.0 0.1 0.1
cis-Buten (Vol.-%] 0.0 0.0 0.0 0.0 0.7
tr-Buten ([Vol.-%) 0.0 0.0 0.6 0.6 0.7
csmmﬂnoo 6.1 2.7 5.8 3.3 7.7

Tab., 1S5: Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Q, CO/H,-Ver-

hdltnis von 1; ausgewihlte Produktgasanalysen

Bemerkenswert bei diesem Katalysatorsystem ist wiederunm
die hohe CH,-Rate im Vergleich zur Bildung von Kohlendioxid und
2ur Bildung von C,~ bis C4-Kohlenwasserstoffen. Diagramm 31
zeigt deutlich, daB simtliche Nicht-Methan-Verbindungen in Men-
gen von weniger als 10 Vol.-% gebildet werden.

Im Gegensatz zu den bisher betrachteten Katalysatoren wur-~
den an diesem Kontakt flissige Produkte gebildet. Aus dem
Druckabscheider hinter dem Reaktor wurde ein Produkt abgezogen,
das sich in eine wdfrige und eine organische Phase trennen
lieB. Die Ausbeute ist in Diagramm 3 graphisch dargestellt; sie
Wurde berechnet in Liter Flilssigprodukt je kg Katalysatormetall
und Stunde (2 g Co,(CO)g auf 5 g Zeolith ergeben 0.69 g Kobalt
Pro Reaktorfiillung). Das deutliche Bildungsmaximum liegt bei
280°C. Bis auf die Analyse der 270°C-Fraktion ergibt sich stets
ein Uberschus an wibrigem im Vergleich zum organischen Produkt.

'“N'
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Diagr, 3: Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith 1,

CO/H,-Verhdltnis von 1.0; Ausbeute an Fliissigprodukten

Die wdfrige Phase wurde mittels Karl-Fischer-Titration auf
den Wassergehalt untersucht. Ca. 80 Gew.-% dieser Phase besteht
aus H,0; die anderen ca. 20 Gew.-% bestehen aus ein- und mehr-
wertigen organischen S#uren, wie aus infrarot-spektroskopischen
Analysen ersichtlich ist. Die Anzahl der funktionellen Gruppen
in diesem wiBrigen Produktgemisch konnte nicht quantitativ er-
mittelt werden, so daB eine genaue Produktanalyse nur fiir die
onmwnwmovm Phase vorliegt.

Durch HPLC-Untersuchungen, bei denen gezielt nach zykli-
schen Substanzen gesucht wurde, konnte festgestellt werden, daf
sich keinerlei aromatische Verbindungen in dem Produktgemisch
befinden. Die Produktverteilung im C-Bereich von Cg bis C,,; ist
filr zwei Temperaturen in Diagramm 4 graphisch dargestellt. Es
ist zu erkennen, daB sich im Bereich von C;¢ ein Produktmaximum
befindet. Unterhalb von Cg wurde kein Produkt gefunden, ebenso
ist bei Cy3 ein Produkt-‘Einbruch’ zu verzeichnen.
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piagr., 4: Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith Q,
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Diagr, 5; Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith 4,
CO/H,-Verhdltnis von 1.0; Zusammensetzung der Kohlenwasser-
mnOmmo im Fliissigprodukt bei 220°C
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Im Diagramm $ ist exemplarisch fiir eine Temperatur (220°C)
der Gehalt der Kohlenwasserstoff-Fraktion an gradkettigen, ver-
zweigten bzw. ungesittigten Verbindungen dargestellt. Oberhalb
Cy3 wurden nur n-Alkane gefunden, aber auch bei tieferen Tempe-
raturen werden nur geringe Mengen an ji-Alkanen omumwnmﬁ.
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Der unter 5.9 beschriebene Katalysator wurde auch bei ei-
nem oo\mwl<mn:wpn=wm von 0.6 eingesetzt. Hierbei wurde jedoch
so gut wie kein Flissigprodukt gebildet (in 312 h insgesanmt
6.75 g bzw. 7.8 ml, davon 0.5 g (1.5 ml) organische und 6.25 g
(6.3 ml) widBrige Phase).

Das Produktgasspektrum und der erhaltene CO-Umsatz ist in
Tabelle 16 und in den Diagrammen 33, 34 und 35 dargestellt:

T [°C] 200 230 250 270 300
co, [Vol.-%] || 32.5 13.9 0.0 0.0 0.0
CH [Vol.-%] 60.0 73.6 88.4 91.0 78.5
ON@Q [Vol.-%] 2.5 2.8 3.9 4.5 6.1
CoH, [Vol.-%] 0.0 1.4 1.0 0.5 2.2
Ow {Vol.-%] 2.5 5.6 4.9 3.5 7.4
n-Butan  [Vol.-%) 2.5 2.8 1.9 0.5 3.9
i-Butan [Vol.-%) 0.0 0.0 0.0 0.0 1.3
cis-Buten ([Vol.-%) 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
tr-Buten [Vol.-%} 0.0 0.0 0.0 0.0 0.6
Umsatzag 12.5 7.5 8.0 4.9 6.3

Tab, 16: Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith a,
oo\:~|<mﬁumwn=wm von 0.6; ausgewdhlte Produktgasanalysen

Methan ist wiederum das Hauptprodukt; nur bei 200 bzw.
210°C besteht das Produktgas zu rund einem Drittel aus Kohlen-
dioxid. Der Umsatz nimmt zu h8heren Temperaturen hin ab, wobei
bei 280°C ein Minimum von 2.7 % zu verzeichnen ist.

Die Produkte im C-Bereich von 2 bis 4 sind nur zu geringen
Teilen gebildet worden.
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Flir den Temperaturbereich von 200 bis 300°C sind die Ana-~
lysendaten des Produktgases in Tabelle 17 und den Diagram-
men 36, 37 und 38 zusammengefaBt:

s

T [°C) 200 230 250 270 300
OON [Vol.~%) 0.0 0.0 0.0 4.9 17.7
CH [Vol.-%] 79.0 71.9 62.6 54.5 61.7
o~um [(Vol.~%} 5.3 8.3 8.3 9.4 7.9
CoH, [Vol.-%) 2.1 1.4 1.7 2.1 1.8
Ow [Vol.-%) 9.5 7.3 7.8 7.3 5.6
n-Butan [Vol.-%] 0.0 8.9 14.6 12.9 2.7
i-Butan [Vol.-%] 0.0 1.7 4.9 8.4 1.5
cis-Buten [Vol.-%] 0.0 0.2 0.0 0.2 0.4
tr-Buten (Vol.-%) 4.2 0.4 0.2 0.3 0.7
Unsatzq, 7.0 6.9 9.2 7.0 7.6

Tab, 17: Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith g, 10
bar; ausgewdhlte Produktgasanalysen

Zwischen 55 und 80 Vol.-% Methan wurden im untersuchten
Temperaturbereich gebildet. Kohlendioxid trat in nennenswerten
Mengen erst bei T > 280°C auf. Auffillig ist der relativ hohe
Anteil an ¢, bis ¢, vor allem im mittleren Temperaturbereich.
Die C,-Fraktion wird hauptsichlich durch n-Butan gebildet.

Der Umsatz liegt im Bereich von 200 bis 300°C mit geringen
mor&m:#c:ams bei ca. 8 %.

Im Druckabscheider hinter dem Reaktor konnte ein Fllissig-
produkt abgezogen werden. Die Diagramme 6, 7 und 8 geben einen
Uberblick {iber die Flussigausbeute und die Flissig-Pro-
duktspektren, die mit diesem Katalysatorsystem erhalten wurden.
Ab 240°C wird Fliissigprodukt in wechselndenm organisch/wéBrigen
Verh&ltnis gebildet. Die Analyse der Flissigphase des Reaktors
ergab keinen signifikanten Unterschied zum eingesetzten Paraf-
fin.
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Diagr. 6: Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith 8, 10

bar; Ausbeute an Flissigprodukten
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C-Zahl (bei T=290 grad C)

[(Jn-Alkane [CJi-Alkane EEH Alkene

Diagr. 8: -
8: Co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith 8, 10

bar; Zusammensetzun i
Sy psammens g der Kohlenwasserstoffe im Flissigpro-

Das Produktspektrum bei verschiedenen Temperaturen

(Diagramm 7) zeigt einen relativ engen C-Bereich von Cg bis

c ;
14/C15 mit einem Maximum bei Cy,. Die Lage dieses Maximums ist
temperaturunabhiingig.

Im Bereich von Cs und Cg konnte kein Produkt nachgewiesen
werden. Da in keinem der Versuche Pentan bzw. Penten gefunden
wurde, lag die Vermutung nahe, daf beim Entspannen der Gase im
Unwnxmumnrmwamn zur Probenahme die Cg-Fraktion gasférmig ent-
weichen konnte. Durch Ausfrieren der Gase konnte jedoch nachge-

wiesen werden, daf keine C.-K
s-Kohlenwasserstoffe au i i
o e f diese Weise

HB : 2 2 . 2 :
" mmﬂmwns bis C;, wird die gebildete organische Phase zu
a gleichen Teilen gebildet aus n-Alkanen und den entspre-

ch . .
enden Olefinen. Verzweigte Kohlenwasserstoffe sind in gerin-
gen Mengen ebenfalls vorhanden.
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Um die Druckabhingigkeit der Fischer-Tropsch-Synthese 2zu
untersuchen, wurde Zeolith B, mit Kobalt durch carbonyl-Zerset-
zung dotiert, auch pei einem Arbeitsdruck ven 15 bar einge-
setzt. Die Produktgaszusammensetzung und der Verlauf des Um-
satzes in Abhdngigkeit von der Temperatur sind in Tabelle 18
und den Diagrammen 39, 40 und 41 dargestellt:

T [°C] 200 230 250 270 300
COo, {Vol.-%] 0.0 0.0 0.0 73.5 22.9
CH {Vol.-%) 80.0 68.5 49.8 15.6 41.1
0»#0 [Vol.-%] 2.9 4.8 5.5 2.3 15.1
CoHy (Vol.-%) 2.9 5.5 4.0 1.8 3.3
nw [Vol.-%] 8.6 13.7 11.1 4.4 10.7
n-Butan [Vol.-%} 5.7 6.9 13.8 1.8 6.0
ji-Butan [Vol.-%) 0.0 0.0 11.3 0.1 0.6
cis-Buten [Vol.-%) 0.0 0.7 0.6 0.0 0.0
tr-Buten ({Vol.-%] 0.0 0.0 0.1 0.7 0.3
Umsatzpq 5.3 7.6 7.0 6.2 14.0

Tab, 183 00|0mHUo=<H|Nmﬁmmﬂuczamanmw<mmﬂ0ﬁ auf Zeolith B, 15
bar; ausgewdhlte Produktgasanalysen

Bei diesem Kontakt wird bis 250°C Methan als Hauptprodukt
gebildet. Bei hoheren Temperaturen (zwischen 260 und 290°C)
liegt der Gehalt an Kohlendioxid héher. C,-, C3- und opncmnvwsn
dungen werden unabhiingig von der Temperatur 2zu etwa gleichen

Teilen gebildet.

Der Umsatz steigt von ca. 5.5 $ bei 200°C auf etwa 14 %
bei 300°C an. ’

Die Paraffinphase im Reaktor 4inderte sich widhrend der Re-
aktion nicht signifikant. Die Diagramme 9 bis 11 geben die fol-
genden Ergebnisse der Analysen des aus dem Druckabscheider ab-
gezogenen Fliissigproduktes wieder:
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Diagr. 9: co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith 8, 15
bar; Ausbeute an Fliissigprodukten

- Ab 240°C werden flilssige Kohlenwasserstoffe gebildet,
wobei die Mengenverteilungen zwischen der organischen und
der wiBrigen Phase in Abhl#ngigkeit von der Temperatur
schwanken.

- Der Bereich der gebildeten Kohlenwasserstoffe umfaft die
c-zahlen von Cg und C,5/Cyq, wobei sich das Maximum tempe-
raturunabhingig bei den Dodecanen einstellt.

-

~ Haupts#chlich werden gradkettige Rlkane gebildet. Es
finden sich jedoch, vor allem im C-Bereich von Cq bis Cqyq.
auch i-Alkane und Olefine.
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5.13 Abhiingigkeit der Fischex-Tropsch-gynthese vom Druck

Zeolith B, dotiert durch Zersetzung von Co, (CO) g, wurde
sowohl bei 10 als auch bei 15 bar eingesetzt. Es zeigten sich
folgende Unterschiede in den erhaltenen Ergebnissen:

- Der CO-Umsatz lag mit einem Maximum von 14 % bei 15 bar

geringfiigig hher als bei 10 bar (9 %).

- Oberhalb von 250°C wird bei 15 bar ein hoher Anteil an
Kohlendioxid produziert (bis 85 Vol.-%). Bei 10 bar ist der
CO,-Gehalt im Produktgas deutlich geringer (15 Vol.-%).

-~ Die Kettenlinge ist bei hdherem Druck eindeutig in Rich-~
tung zu léngeren Verbindungen verschoben (was thermodyna-
misch auch zu erwarten war). Oberhalb 250°C wird bei 15 bar
ein deutlich niedrigerer Anteil an Methan gebildet, wihrend
die Bildung von C; durch hohen Druck beglinstigt wird.

- Wihrend bei 10 bar die Bildung von Fliissigprodukten erst
ab 240°C zu beobachten ist, wurden bei 15 bar schon ab
200°C fliussige Produkte gebildet, wobei die Lage des Pro-
duktmaximums druckunabhiéngig bei ¢,, bis C,, liegt.

Diese Ergebnisse befinden sich im Einklang mit der Theorie

(siehe Tabelle 1), die fordert, daB durch Erhdhung des Druckes
die Kettenléinge zunimmt und die Methanselektivitdt sinkt.
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Durch Zudosieren von Wasserstoff wurde das CO/H,-Verhdlt-~

nis des Synthesegases, das bei 1.0 liegt, auf 0.6 gesenkt. Koh-
lenmonoxid und Wasserstoff liegen somit im Verhiltnis von 3:5

vor.

Die Ergebnisse der Versuche bei CO/H, = 1.0 bzw. 0.6 sind
im folgenden zusammengefaft:

- Der CO-Umsatz liegt zumindest bei Temperaturen kleiner
250°C héher bei einem niedrigen CO/Hy-Verhdltnis als bei
einem hohen.

- Die Bildung von Kohlendioxid nimmt bei einem Eduktgas
mit hohem H,-Gehalt mit steigender Temperatur zugunsten der
Methanbildung ab; bei einem CO/H,~Verhdltnis von 1.0 kehrt
sich dieses um.

- Die Bildung fliissiger Produkte in analysierbaren Mengen
wurde nur bei einem CO/H,~Verhdltnis von 1.0 beobachtet.

-~ Bis auf die unterschiedlichen Kohlendioxid-Bildungsraten
unterscheiden sich die erhaltenen Produktgasspektren wenig.

Die Erhdhung des Gehaltes an Wasserstoff im Synthesegas
bewirkt, wie bereits dargelegt, bei der Fischer-Tropsch~Syn-
these eine Verlingerung der Katalysator-Standzeiten durch Ver-
ringerung der Kohlenstoff-Ablagerungen auf der Oberfliche des
Kontaktes. Da widhrend der Dauer der durchgefiihrten Untersuchun-
gen jedoch noch keine Beeintrichtigung der Katalysatoraktivitit
eintritt (siehe Kapitel 5.4), konnte dieser Effekt im Rahmen
des Versuches nicht niher untersucht werden.
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Zeolith L wurden sowohl Co- als auch Fe-dotiert in der Fi-
scher-Tropsch-Synthese eingesetzt. Die Dotierung erfolgte mit-
tels Fillung und Kompleximprignierung.

P

Folgende Unterschiede zwischen der Fe- und der Co-kataly-
sierten Reaktion wurden beobachtet:

~ Beim Einsatz der Fillungskatalysatoren lag der CO-Umsatz
bei Dotierung mit Eisen etwa doppelt so hoch wie bei denm
Kobaltkatalysator.

- Im niedrigen Temperaturbereich (T < 250°C) 1liegt beinm
Einsatz des eisendotierten Zeolithen ein deutlich h8herer
b:nwhu an C3~ und C4-Verbindungen vor, wihrend der Kobalt~-
kontakt anteilsm¥Big mehr Ethan und Ethen bildet. Bei Tem-
peraturen von mehr als 300°C kehrt sich dieses um. Kohlen-
dioxid findet sich bei diesen hohen Temperaturen hauptssch-
lich beim Eisenkatalysator.

=~ Der mit Hilfe von Carbonyl-Zersetzung dotierte Eisenka-
talysator auf Zeolith I zeigte keine Aktivitat. Mégliche
Griinde hierfir sind in Kapitel 5.8 dargelegt.

- 64 -

ger

Die untersuchten Katalysatorsysteme zeigten folgende cha-
rakteristische Eigenschaften beziliglich ihres Einsatzes in der
Fischer-Tropsch-Synthese (es werden, um Vergleichbarkeit der
Ergebnisse zu gewihrleisten, nur Versuche bei 10 bar und einem
CO/Hy-Verhlltnis von 1.0 betrachtet):

- Eisenfdllungskatalysator ohne Tréger:

Der Umsatz bezogen auf Kohlenmonoxid betrdgt zwischen 0.5
und 6.5 %. Hauptprodukt ist CO, mit 40 bis 85 Vol.-%. An
Kohlenwasserstoffen liegt bei niedrigen Temperaturen haupt-
sichlich Methan vor, widhrend bei h8heren Temperaturen die
nulmwwncna an Bedeutung gewinnt. Kein Flussigprodukt wird
gebildet.

- Eisenfidllungskatalysator auf Erionit:

Zwischen 1.5 und knapp 7 % CO-Umsatz wurde gefunden. Wie-
derum ist CoO, mit gleichbleibend liber 80 Vol.-% das Haupt-
produkt. Methan ist der Kohlenwasserstoff mit dem hdchsten
aAnteil am Produktgas, wobei bei 280°C auch C,- bis C,-Koh-
lenwasserstoffe in nennenswerten Mengen gebildet werden.
Fllissige Produkte wurden nicht gefunden.

- Eisenfdllungskatalysator auf Mordenit:

Dieses Katalysatorsystem, das aus technischen Griinden nur
bei 230°C eingesetzt wurde, produziert bei einem Umsatz von
11-12 % fast ausschlieBlich Kohlendioxid (liber 90 Vol.-%).
Die gebildeten Kohlenwasserstoffe bestehen aus CH, bzw. Cq-
und Oal<onUw=ac=am= (kein Ethan/Ethen !), wobei das Gewicht
auf der C,-Fraktion liegt. Auch hier wurde kein Flissigpro-
dukt gebildet.

- Fidllungskatalysator und Kompleximprdgnierungskatalysator auf
Zeolith L (Eisen und Kobalt):

Deutlich f#llt die geringe Bildungsrate von Kohlendioxid

auf. Methan ist bei einem CO-Umsatz von 2.5 bis 13 % unab-

héngig vom Grundmetall und der Dotierungsart das
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Hauptprodukt (50~-70 Vol.-%). Nur gasférmige Produkte wurden
gefunden.

- OonhoabumkustuQ:umNd:Qmwmnm~¥mmnoH aurf Zeolith

Wenig CO, wird gebildet, das Hauptprodukt ist wiederum Me-
than mit einem Anteil von 60 bis 80 Vol.-% am Produktgas.
Der CO-Umsatz betrdgt in Abhingigkeit von der Temperatur
und von der Zusammensetzung des Produktgases zwischen 3 und
knapp 13 %. Ab einer Reaktionstemperatur von 200°C werden
Fliissigprodukte gebildet (bis zu 0.75 1 Produkte je kg Ka-
talysatormetall und Stunde). Das Maximum des Flissigpro-
duktspektrums liegt bei Kohlenwasserstoffen mit 16 Kohlen-
stoffatomen, also im Kogasin-Bereich (der Begriff Kogasin
hat sich speziell im Bereich der Fischer-Tropsch~Synthese
eingeblirgert fiir das Koks-Gas-Benzin-Gemisch im Bereich von
Cy4 bis C1g) - Kohlenwasserstoffe im Bereich von Cg bis Cyy
werden gefunden, wobei bis zu einer C-Zahl von 12 auch Ole-
fine und (in geringem MaBe) verzweigte Verbindungen gebil-
det werden.

- 00|Noavpmknavﬁmnaumwnanmwmnmpkmmnoﬂ aur Zeolith f
Der CO-Umsatz liegt bei Einsatz dieses Kontaktes im Tempe-
raturbereich von 200 bis 300°C etwa gleichbleibend bei 7
bis 9 %. Der Methananteil am Produktgas betrdgt zwischen 50
und 80 Vol.-%. Weitere gasférmige Kohlenwasserstoffe besit-

zen im mittleren Temperaturbereich (T = 230 - 270°C) ein

Maximum im Bereich der Butane/Butene. Die gebildeten Fliis-
sigprodukte (bis 0.45 1 Produkte je kg Katalysatormetail
und Stunde) haben ein Maximum im Bereich des Dieseldls (Cy0
bfs C32)- Das Flissigproduktspektrum erstreckt sich von cy
bis Cig/ im Bereich von Cg bis Cy» werden in den Fliissig-
proben neben gradkettigen, gesdttigten Kohlenwasserstoffen
auch Olefine und Geriistisomere gefunden.

Die Ergebnisse kénnen wie folgt zusammengefaft werden: der
trégerfreie Referenzkatalysator sowie die Katalysatoren auf
kleinporigen Tré&gern (Erionit und Mordenit) katalysieren haupt-
sdchlich die Wassergaskonvertierungsreaktion (Kohlendioxid-Bil-
dung). Kohlenwasserstoffe finden sich nur in geringen Mengen,

lmml

wobei die Zusammensetzung in Abhéngigkeit von der Temperatur
stark schwankt. Der Umsatz bezogen auf Kohlenmonoxid betrdgt im
Falle des Mordenits bis 14 %, beim tr&gerfreien bzw. Erionit-

Katalysator unter 7 %.

Zeolith L (mit einer kreisrunden, symmetrischen Porendff-
nung von 7.1 L) bildet im Vergleich zu den oben beschriebenen
Kontakten deutlich weniger CO,. Der Methananteil liegt recht
hoch, jedoch werden bei hbheren Temperaturen auch gréBere Men-
gen an lingerkettigen Produktgasen (C; und C,) gebildet. Der
Umsatz liegt (bei Fe~Fi¥llung und Co-Carbonyl~Zersetzung) im un-
tersuchten Temperaturbereich bei 5 bis 13 %, somit hdher als
beim Referenzkatalysator und beim eisendotierten Erionit.

Bei Verwendung der superweiten Zeolithe 1 und f§ als Tri-
gersubstanzen werden im Gegensatz zu den anderen untersuchten
Katalysatorsystemen auch Flilssigprodukte gefunden (Dieseldl bei
Zeolith B, Kogasin bei Zeolith ).

Aus der Tatsache, daB8 sich bei Kontakten mit extrem groB-
porigen Zeolithen (Zeolith § und 1) als Trigern die Umsatzrate
nicht nennenswert vom Zeolith-L-Katalysator unterscheidet, kann
geschlossen werden, daB im Bereich der weitporigen Zeolithe der
Umsatz hauptsdchlich von der Art des Grundmetalles und weniger
vom Trégermaterial beeinfluBt wird. Die Art des Produktspek-
trums ist jedoch in hohem MaBe abhingig von der Geometrie der
verwendeten Tréger, wie an den unterschiedlichen Bildungsraten
von CO, bzw. CH, und an der Fliissigprodukt~Bildung zu sehen
ist. Dieses deutet darauf hin, daB von den definierten, groSen
Porenradien der erwartete selektivitdtsférdernde Effekt ausgeht
(siehe 2.3.3.3). .

Tabelle 19 und Diagramm 42 (im Anhang) fassen fiir die mit-
tels Co,(CO)g dotierten Zeolithe den Verlauf des CO-Umsatzes in
Abhdngigkeit von der Temperatur zusammen:
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T [°C] 200 230 250 270 300
Zeolith L 4.7 6.7 7.8 8.2 13.3
Zeolith 1, CO/H,-

verhdltnis von 1.0 6.1 2.7 5.8 3.3 7.7
Zeolith Q, co/H, -

verhéltnis von 0.6 12.5 7.5 8.0 4.9 6.3
Zeolith B,

p = 10 bar 7.0 6.9 9.2 7.0 7.6
Zeolith B,

p = 15 bar 5.3 7.6 7.0 6.2 14.0

Tab, 19: CO-Umsatz (in %) fir verschiedene Temperaturen und
verschiedene mittels Co,(CO)g dotierte Zeolithe (Versuchs-
bedingungen siehe Tabelle 7)
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Die im Rahmen dieser Arbeit in der Blasens#dule eingesetz-
ten Kontakte wurden auch in einem Festbettreaktor unter (in Be-
zug auf T, p, CO/H,~Verhdltnis, Raumgeschwindigkeit und Kataly-
satorbelastung) identischen Versuchsbedingungen auf ihre Akti-
vitdt beziiglich des Einsatzes in der Fischer-Tropsch-Synthese
untersucht. Um die Vergleichbarkeit der Ergebnisse zu garantie-
ren, entstammen die Katalysatoren fiir den Festbett- bzw. Sus-
pensionsreaktor den gleichen Chargen. Die Festbettversuche wur-
den von /Liingen 1991/ (Co- und Fe-Kompleximprdgnierungs- und
Co-Fdllungskatalysatoren) und /Winkler 1990/ (Fe-Fdllungskata-
lysatoren) durchgefiihrt.

Im einzelnen zeigen sich die folgenden Charakteristika:

~ Eisenfdllungskatalysator ohne Trédger und auf Erionit, Morde-
nit und Zeolith L:

Der CO-Umsatz lag trotz gleicher Raumgeschwindigkeit und
Katalysatorbelastung in der Blasensiule deutlich niedriger
als im Festbett. Bei Einsatz im Festbettreaktor wurden ne-
ben Methan auch Kohlenwasserstoffe im Bereich von Cg bis
iber C,q4 gebildet, wdhrend bei Reaktion in der Blasensiule
keine fliissigen Produkte gefunden wurden. Der weniger hohe
CO-Umsatz und das Fehlen von Fliissigprodukten im Suspensi-
onsreaktor 1ldBft sich vermutlich wie folgt begriinden: in der
Fliissigphase des hier verwendeten Blasensiulenreaktors ist
der Katalysator in 100 g katalytisch inaktivem Paraffin
suspendiert; dieses bedeutet eine extreme Verdiinnung und
fihrt 2zu einer stark verringerten StoSwahrscheinlichkeit
zwischen Gasmolekiilen und Metallkomponente und somit zu ei-
nem geringeren Umsatz. Hierdurch sinkt die absolute Menge
an gebildeten fliissigen Kohlenwasserstoffen; im Fall der
Blasensdule liegt sie unter der Nachweisgrenze.

Ein weiterer Grund filir das unterschiedliche Verhalten von
Suspensions- und Festbettreaktor beziliglich des CO-Umsatzes
ist in den Abmessungen des verwendeten Blasensiulenreaktors
zu suchen. Durch den geringen Innendurchmesser (1.5 cm) und
die niedrige Betriebsh8he der Fllissigphase (70 cm), die
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sich an der untersten Grenze der Ausbildung einer Blasen-
siule und der reaktionstechnisch sinnvollen Auslegung be~
finden, kdnnen sich die hydrodynamischen Verhdltnisse nicht
in dem MaBe ausbilden, wie es flr einen optimalen Betrieb
eines Suspensionsreaktor notwendig wire. Faktoren, die in
diesem Zusammenhang genannt werden sollen, sind zum Bei-
spiel

- Verweilzeit der Gasblasen in der Flissigphase

Ausbildung eines einheitlichen Blasenprofils
Porendurchmesser des Gasverteilers am Reaktorboden
Gefahr der Bildung von Kolbenblasenstrdmung.

Vergleicht man die Daten des in dieser Arbeit verwendeten
Reaktors mit industriellen Blasensidulen im Technikumsmag-
stab (z.B. mit der GroBtechnikumsanlage nach dem Ké&lbel-
Rheinpreufen-vVerfahren /Kélbel, Engelhardt
1956/), so zeigt sich, daB die unterschiedlichen Ergeb-
nisse, die in diesen beiden Anlagen erhalten wurden, sehr
von den Betriebsparametern der Reaktoren, die auch durch
die Geometrie vorgegeben werden,
5.18 und /Hammer, Schmal 1968/).

Ackermann,

abhiingen (vgl. Kapitel

~ Kobaltf&llungskatalysator auf Zeolith L:

Der CO-Umsatz zeigte sowohl im Festbett- als auch im Bla-
sensiulenreaktor einen sinusférmigen Verlauf als Funktion
der Versuchsdauer, wobei die Festbettversuch wiederum ho-
here Umsitze erzielten (zwischen 5 und 50 % im Vergleich zu
2.5 bis 13 %). Eine Erklirung fiir diesen Verlauf ist in der
Gegenléufigkeit von zwei Vorgéngen zu finden: eine Tempera-
turerhdhung mit der Zeit fithrt zur

- Aktivierung am Anfang der Reaktion

- Desaktivierung im Verlauf der Reaktion.

Die Produktgasspektren zeigten deutliche Ubereinstimmun-
gen: im Gegensatz zu den Gesetzen der Thermodynamik war Me-
than bei niedrigen Temperaturen das Hauptprodukt; im hd-
heren Temperaturbereich wurde die Bildung von C,- bis C4-
Verbindungen und Kohlendioxid begiinstigt.

|

- NosﬁwmkgsvhmmsnmhcbmmxmnmwxmmnOH auf Zeolith L (Co und Fe):

Bei den Festbettversuchen war Zeolith L, dotiert durch
zZersetzung von Co,(CO)g, mit einem maximalen CO-Umsatz von
knapp 70 % unter den untersuchten Katalysatorsysteme der
katalytisch aktivste. Auch bei Einsatz in der Blasens#ule
zeigte dieser Kontakt hohe Umsitze, hier jedoch unter 14 %.
pie Produktgasspektren der Suspensionsversuche entsprachen
denen der Untersuchungen im Festbettreaktor. Bei letzteren
wurde Jjedoch Fliissigprodukt gebildet (bis 0.23 1 je kg Ka-
talysatormetall und Stunde) .

Zeolith L, dotiert durch Imprignierung mit Fe(CO)g, wies
in der Blasens#ule keine Aktivitidt auf; im Festbettreaktor
lag der CO-Umsatz ebenfalls filr diesen Reaktortyp sehr
niedrig (ca 10 % im Bereich von 200 bis 270°C).

- co-Carbonyl-Zersetzungskatalysator auf Zeolith @ und 8:

in
im

Der CO-Umsatz lag im Festbettreaktor zwischen 5 und 40 %
(Zeolith 1) bzw. zwischen 5 und 30 % (Zeolith f). Die ent-
sprechenden Werte flir die Blasensdule betrugen 3 bis 8 %
(zeolith 1) und 7 bis 9 % (Zeolith B). Beide Katalysatoren
waren beziiglich der Bildung héherer Kohlenwasserstoffe
sowohl im Suspensionsreaktor als auch im Festbett aktiv.
zeolith 0 bildete maximal 0.1 1/kg'h Fliissigprodukte im
Festbett (in der Blasensiule 0.75 1l/kg-h). In beiden Fédllen
wurde hauptsdchlich widBrige Phase gebildet. Die im Fest-
pbett- und im Suspensionsreaktor erhaltenen Produktspektren
der organischen Phase entsprachen einander.

0.5 1 Fliissigprodukte Jje kg Katalysatormetall und Stunde
wurden an Zeolith § im Festbett maximal gebildet. Hiervon
entfielen bis 270°C die Hi#lfte bis zwei Drittel auf wasser-
16sliche Verbindungen. Oberhalb 280°C wurde kein Fliissig-
produkt gefunden. In der Blasensiule war die maximale Fliis-
sigausheute vergleichbar hoch (ca. 0.45 1l/kg*h), jedoch
wurde ein hoherer Anteil an fliissigen organischen Verbin-

dungen gebildet.
zusammenfassend kann gesagt werden, dafi die Versuche, die
der Blasensidule durchgefiihrt wurden, im Vergleich zu jenen

Festbettreaktor in allen Fdllen durch niedrigere Umsdtze ge-
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