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Aufgabenstellung und Ergebnisrahmen

Westeuropa befindet sich zur Zeit in einer Phase der Orien-
tierung Uber die Zielvoratellungen fiir die Sicherung dea
Energie~ un& Rohstoffhedarfs in den kommenden Jahrzehnten. In
'diesom Zeltraum wird der augenblicklioh dominierende Anteil des
Mineralsls an der Deckung des weslter steigenden Bedarfs wieder
sinken und der iiberwiegende Teil des Zuwachses wird auf Erdgas,
" Kohle unq Kernenergie ontfallen. '

Das Projekt ET 1035 A des _Rahnonprogrmns Energieforachung

1974 - 1977 befalt sich mit den Moglichkeiten gZur Erzeugung ven
Rohstoffen und Grundstoffen vor allem fiir die chemische Indue-
gris iiber die Fischer-Tropsch-Synthess als Folgeprozel der

" Kohlenvergasung. Bei der Festlegung des Projektzieles fiir die
wisderaufgenommenen Forschungs- und Entwickluigsarbeiten, die -
in Abstimmung mit dem Sachverstindigenkreis fiir Kohlenverfliis-
sigung is Bundesministerium fiir Forschung und Technologie er-
folgte, war bereits abzuashen, daB eine Durchfiihrung der
Fischer-Tropsch-8ynthese auf konventioneller Baasis weder den
heutigen noch den zukiinftig weiter steigenden wirtaschaftlichen
und technischen Anforderungen gerecht werden kann. Die Auswahl
erfolgversprechender Entwicklungarichtungen und die Festlegung
von Forschungsschwerpunkten wird durch die vorliegende Studie
unteratiitzt, deren Aufgabe ec ist, ausgehend von Stand der
Technik Miglichkeiten sur Modifizierung der Fischer-Tropesch-
Synthess zur Erzeugung von Chemierchstoffen und Chemiegrund-
stoffen aufzuszseigen.



Bei der Abfassung der Studie haben mitgewirkt
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ZusammengefaBt fiihren die Untersuchungen zu folgenden Ergebnissent

Auf der Veredlung von Kohle basierende neue Technologien werden
nur im Rahmen marktwirtschaftlicher Bedingungen ihre Berechti-
gung srlangen und erhalten konnen. Aus heutiger Sicht sind die
Voraussetzungen fur die wirtechaftliche Herstellung fliissiger
Heigmittel oder Motérkraftstoffe aus Kohle nicht gegeben. Als .
auasichtureich werden dagegen Prozesse der Kohlevergasung nmit
dem 2iel der Bereitstellung von umweltfreundlicher Energie und
von Synthesegasen beurteilt, wobei der Kohlevergasung unter
Einkopplung nuklearer ProzeRwirme in einem spiéteren Stadium der
Entwicklung besondere Bedeutung zukommen wird.

Die Géwinnung von Chemierohstoffen und Chemiegrundstoffen iiber
die Fischer-Tropsch-Synthese als Folgeprozel der Kohlevergasung
setzt, um wirtschaftlich werden zu kbnnen, eine Uberarbeitung
'.und Modifizierung der bekannten und nur zum Teil erprobten Ver=-
fahren der Vergasung und der Synthese voraus. Ea war die Auf-
gabe der nachastehend in ihren Ergebnissen zusammengefafiten {ber-
legungen, die Grenzbedingungen fiir eine wirtschaftlich arbeitende
modifizierte Fischer-Tropsch-Synthese abzuschitzen und anhand der
daeraus resultierenden Zielvorstellungen eine Bewertung des je-
weils erreichten Standes der laufenden Forschungs- und Entwick-
lungsarbeiten zur Verbesserung der Verfahrensdurohfiihrung und

der Katalysatoréeigenschaften zu ermbglichen.

Die Herstellung von Kohlenwasserstoffen iiber die Fiacher-Tropsch- -
Synthese, die vor etwa 15 Jahren in der Bundesrepublik aus
wirtschaftlichen Griinden eingestellt worden ist, kann nur unter
goﬁndortén Vorauasetzungen wieder aufgenommen werdﬁn. d; h. es
niissen entweder wieder kostendeckende Preise fiir die nach den
bekannten Verfahren herstellbaren Produkte erzielt werden kidnnen
odir o5 niissen die bekannten Verfdhren so modifiziert und
spezialisiert werden, dall sie mit hoher Selektivitdt eine be-
grenzte Anzahl wertvoller Stoffe zu erzeugen geatatten.
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. Ebenso wie die llerstellung von [lissigen Heizmitteln oder von

Motorkraftstoffen aus Kohle scheidet auch die Heistollung von
Chemierohstoffen, wie beispielsweise eines Naphtha-Subgtitute,
&us wirtschafilichen Griinden aus. Die unginstigen Vorausset~
zungen werden dann deutlich veruessert, wenn anstelle von Stein-
kohle Braunkoule, die - bezogen auf den Heizwert - kostengiira-
tiger ist, verwendet werden kann, und wenn das aus Braunkohle
erzeugte‘Synfhesegas direkt in wertvolle Chemisgrundstoffe iiber-
fiiart werden kann.

Die Bedarfsstruktur der chemischen Industrie weist von den bisher
suf petrochemischer Basis erzeugten Grundstoffen nach Verbrauch
und Erlos kurzkettige Olefine und von diesen besonders das
Athylen als die bedeutendsten rFrodukie aus, fiir die auch fiir das
nachste Jahrzehnt ein ﬁbérproportional hoher Bedariszuwachse
prognostiziert wird. Der Bedar{ an auderen Kohlenwasserstoffern,
2. B. Aromaten, ist gegeniiber den fiir eine Vielzahl von

Synthesen und fiir ein breites Spektrum von Endprodukten verwen-

deten kurzkettigen Olefinen von weitaus geringerer Bedeutung.

Die vergleichende Betrachtung der Wirtschaftlichkeit verschie-
dener FI-Syntheseverfahreu nach dem jeweils erreichten Stand

der Techaik fiihrt zu dem Ergebnis, dal> keine der bekannten
Verfahrensweisen eine ausreichend hohe Flexibilitit aufweist,

um auf der Basis der aus heutiger Sicht realistischen Mengen~

und Erlceschitzungen eine wirtschaftliche Herstellung von
Chemiegrundstolfen zu ermbvglichen. liur eine Modifizierung in

dem Sinne, dafl kurzkettige Kohlenwasserstoffe mit einem Anteil
von mindestens 50 bis 55 % an 02- bis Ch-Olefinan gebildei werden,
wiirde einen kostendeckenden Betrieb ermdglichen.

Die Suche nach erfolgversprechenden Wegan'zur Erreichung der
aus wirtschaftlichen Griinden eriorderlichen. hohen Olefinselek~
tivitdt legt die Betrachtung von Mechanismus, Thermodynamik und
Kinetik der bei der FT-Synthese ablaufenden Reaktiounen nahe.
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Fir den Mechanism;s der katalysierten Reaktion von Kohlenmonoxid
mit Wasserstoff werden vor allem zwei Vorstellungen zur Deutung
der Start~ und Wachstumsschritte diskutiert, die mit der Mehr=-
zahl der experimentellen Béfunde in Einklang stehen, Jjedoch ist
eine eindeutige Entscheidung zugunsten eines Modells bisher ‘
nicht moglich. Die nach beiden Mechaniemn als Primdrachritt
angenoxzmene Chemisorption von Wasserstoff und Kohlenmonoxid,

das wahrscheinlich eine carbonyldhnlichen Bindungazustand
durchliuft, wird durch quantenmechanische Nilherungsrechnungen
wahrscheinlich gemacht, die auch das Syntheseverhalten einiger
bergangsmetalle qualﬁativ richtig Qiedergeben. Die Wechsel~
wirkung ‘der nach dem Primirschritt in Folgereaktionen entstahen-
den sauerstoffhaltigen 2Zwischenprodukte ist aufgrund der viel-
fdltigen Reaktionsmdglichkeiten so wenig iibersichtlich, dad
keine zuverlidssigen Kriterien fiir die Katalysatorauaswahl ableite
bar sind. Die Thermodynamik dér Umsetzung von Wasserstoff und
Kohlenmonoxid 1ifRt bei vollsténdiger.Gleichgeuichtaeinstellung
unter Synthesebedingungen neben Wasser, Kohlendiodxid, Kohlen-
stoff und Methan nur Spuren htherer Kohlenwasserstoffe als
stabile Endprodukée erwarten. Verfeinerte Berechnungen dér

Gleichgewichte einer grdfieren Zashl simultan ablaufender Reak- '

tionen bestdtigen den Vorrané der Bildung von Methan gegeniiber
hgheren Kohienwasseratoffen. Die bei der FT-Synthese beobachtete
und higzu im Widerspruch stehende Produktzusammensetzung ist
offenbar als Folge von Mechanismus und Kinetik der Kohlenoxid~
hydrierung zu deuten, die von den Kztalysatoreigenschaften und
den Reaktionsbedingungen asbhingen und die nicht 2u einer voll-
stindigen Einstellung des thermodynamischen Gleichgewichtes
fiithren diirfen, wenn das angestrebte 2iel erreicht werden soll.
Trotz des 1angeﬁ Entwicklungeszeitraumes sind nur wenige Daten
iiber die Kinetik der FT-Réaktionen verfiigbar, die sich zudem
ausschlieBlich auf die Makrokinetik der Gesamtreaktion beziehen.
Uber die relativen Geschwihdigkeifen von Parallel- und Folge~
reaktionen, die eine Abschidtzung der Moglichkeiten zur Selek-
tivitdtsbeeinflussung zulassen wiirden, ist praktisch nichts be-

kannt.



Wenn auch die Kenntnisse iiber Mechanismus und Kinetik der FT-
Reaktionen noch unvollstiindig sind, so ergibt sich doch aus
theoretischen Uberlegungen und aus frijhersn Ergebnissen, die
teilweise am Rande der auf ein anderes 2iel gerichteten Ent-
wicklungsrichtung angefallen sind, eine Reihe von Hinweisen auf
geeignete Mafnahmen zur Modifizierung der FT-Synthese, die die
Katalysatoren und die Reaktionslenkung betreffen. Ganz offen~
sichtlich kommt der Wahl des Katalysators dabei die bedeutend-
ste Funktion zu.

Solange die Funktion des Katalysators im Mechanismus der Primidr-
und Folgereaktionen bei der Umsetzung von Kohlenoxid mit Wasser-
stoff nicht besser als bisher geklirt ist, besteht die Aussicht,
andere als die bekannten Elemente oder Elementkombinationen er-
folgreich fiir die FT-Synthese einsetzen zu kdnnen. Bei der
aystematischen Suche nach neuen Katalysatoren kann aufgrund der
vorhandenen Erfahrungen eine Reihe von Auswahlkriterien heran-
gezogen werden: Sorptionsfihigkeit fiir Kohienoxid, Wasserstoff,
(postulierte) Zwischen- und Endprodukte, Hydriereigenschaften,
Fﬁhigk;it zur Stabilisierung von Ubergangszustinden, Donor- und
Akzeptoreigenschaften, und andere. Da nicht angsnbmmen werden kann,
dafll die genannten und weitere erforderliche Eigenachaften von
einem Element erfiillt werden, miissen Elementkombinationen in die
Suche mit einbezogen werden, wobei sich sowohl Schwierigkeiten
als auch Effolgsaussichten absehen lassen: der gerade in der
hetaogenen Katalyse hidufig zu beobachtende Effekt einer syner-
gistischen Verstdrkungswirkung relativ éeringer Aktivatorzusitze
kann beispielsweise die Eigenschaften einer als wirksame Haupt-
komponente angesehenen aktiven Substanz drastisch beeinflussen -
sowohl in positiver als auch in negativer Hinsicht. Nur in
wenigen Fdllen ist es gelungen, diese von vornherein nicht 2u
ervartende Auswirkung befriedigend zu erkldren, sc daB die
empirische Suche trotz ihrer nicht allzu guten Erfolgsaussichten
nach wie vor eine gewisee Berechtigung besitzt. Andererseits

hat sich oftmals die zunichst nur pilige katalytische Wirkung
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einer Spezies durch aktivierende Zusiitze so erhdhen und steuern
lassen, dafl die technische Druchfiihrung auch sehr komplizierter,
i'ber mehrere Parallel~ und Folgeschritte ablaufender Reaktionen
wirtgschaftlich wurde. Ein Beisgpiel dafiir bietet derdwch MNodi-
fizierung von 2Zusammensetzung, Herstellung und Vofbehandlung der
zﬁnﬁchst fir wenig geeignet pehaltenen Eisenkatalysatoren erreich=-

te Entwicklungsstand der FT-Synthese.

Zur Erhdhung der Selektivitdt der FT-Reaktion in‘"bezug auf
kurzkettige Olefine laessen sich aus den Vorstellungen iiber den
Reaktionsablauf eine Anzahl von MaRnahmen iiber die Reektions-
fiihrung aebleiten, die bereits diskutiert worden sind. Es ist

noch nicht abzusehen, in welchem Umfang sich diese Ma’nahmen

auf bekannte oder auf neue Katalysatoren ohne nachteilige Aus-
wirkungen auf das Betriebsverhalten anwenden lassen (Kohlenstoff-
abscheidung, Témperatur-Standverhalten ete.), so daR Untersuchungen

zur Aogrenzung der zuliissigen Bedingungen erforderlich sind.

Fiir die optimale Mutzung der Katalysatorleistung muf das Ver-
fahren einen ausreichend grofilen Bereich der Reaktionsparameter
zulassen und die Arbeitsweise des Katalysators in mdglichst
geringenm Umfang limitieren. Zumindest fiir Untersuchungen wilhrend
der Katalysatorentwicklung singd daher die Arbeitsweisen weniger
geeignet, die z, B. wie das Flugstaubverfahren bereits eine

Reihe von Beschriinkungen beinhalten oder die Katalysatoreigen-
schaften bereits in einigen Punkten vorgeben, um betrieben werden
zu konnen. Gasphasereaktionen an fest angeordneten Katalysatoren,
aber guch die Flissigphase-Arbeitsweise im Blasensﬁulereaktér;
sind unter dem Gesichtspunkt der Flexibilitdt eindeutig vorteil-
hafter. Daraus lifit sich keineswegs ein Vorgriff euf eine spiitere
technische Betriebsweise ableiten, denn die Anpassung eines Ka-
talysators, von dem Leistung und Grenzwerte des Arbeitsbereiches
bekannt sind, an verfaﬁrenstechnische Besonderheiten stellt ein
geringeres Problem dar als die Katalysator-Neuentwicklung unter

restriktiven Grenzbedingungen.



Zusammengei{alt ergeben sich fiir Forschungs- und Entwicklung-

arbeiten damit folgende Schwerpunkte:

- Entwicklung von Katalysatoren mit verbescerter
Selektivitit zuniéchst ohne veriahrensmifiige
Beschrdnkungen

= Vergleich des erreichten Standes mit den aus
Wirtschaftlichkeitsschitzungen abgeleiteten
Zielvorgaben

- Auswahl eines technischen Syntheseverfahrens und

Abstimmung von Katmlyrator und Verfahren aufeinander

- Uberpriifung des Konzecpts in Versuchs- oder
Decoonstrationsanlagen.
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1. Allgemeine Grundlagen der FT-Synthese

1.4 Geschichtliche Entwicklung

Die 1925 im Kaiser-Wilhelm-lInstitut fiir Kohlenforschung in Miil-
hein entdeckte FT-Reaktion wurde von den Erfindern gunkchst
"Erdol-Synthese" und spiiter susdriicklich "Bengin-Synthese" ge- ..
nannt. Das Schwergewicht der Entwicklungsarbeiten war damals
auf die Erzielung einer maximalen Ausbeute an Benzin (cs-bia
cg-xohlonwncscratof!o) aug;oriehtct, und erst Ende der dreifiger .
Jahre (1937) wurde im Zuge der wachsenden Bedeutung der Diesel-
Motoren die Siedefraktion 190 - 300 ¢ als Kraftatoffkomponente
interessant. Das heute bei gelinderter Zielsetzung neben Propy-
len und Butylen als Hauptprodukt der Synthese angestrebte Xthy-
len fiel bei den damals verwendeten Kobalt-Katalysatoren in
einer Gesamtausbeute von weniger als 1 % an und wurde nicht ein-
mal analytisch erfaBt.

Die Arbeiten Franz Fischers in dem vom Kohlenbergbau finan-
ziell getragenen Miilheimer Kohlenforschungsinatitut stellten
nur einen Bruchteil der kursz vor Beginn des Ersten Weltkrieges
von der Industrie ausgehenden Aktivititen zur Erzeugung von
Krnftatofton aus Xohle - die auch nach der Beendigung des Krie-
ges fortgesetzt wurden - dar., In diesem Zuasammenhang seien nur
kurz die Braunkohlen-Schwelung und die Xohle-Hochdruck-Hydrie-
rung von Bergius erwihnt. Fin Anstol zur Weiterentwicklung der
Kohleverfliiesigung erfolgte im Zuge der XAnderung der politi-
schen Verhdltnisse nach 1933. 8o wurde vom damaligsn "Kabinett"
eine "grundlegende Ungestaltung der Mineraldl- und Treibstoff-
virtschaft auf der Grundlage deutscher Bodenschitze" beschlos-
sen, die darin gipfelte, daB der gesamte Import von Kraftastof-
fen - 1,4 Mill. t im Jahre 1933 entsprechend 68,7 % des Ver-
brauchs « durch Produkte der Kohlenverflissigung ersetzt

werden sollte. In erster Linie dachte man dabei mn die tech-
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nisch ausgéreifte.Hochdruckhydtiorung und wesniger an das da-
mals noch nicht so weit entwickelte FT-Verfahren. Unter dem
Druck der Regierung wurden jedoch Planung und Brrichtung der
FT-Anlagen stark forciert, so daB nach der Ubernahme der Ge-
nerallizenz fiir das Verfahren von KWI im Jahre 1934 durch die
Ruhrchenie die Synthesersaktoren von 10 n3 Gasbsaufschlagung -
je Stunde (KWI in Milheis) tber 100 m> / b (Ruhrchemie in
Holten) bis zur technischen Einheit von 1 000 l’ / h snt=
wickelt wurden und Unterlizenszen vergeben werden konnten. Da
zum dapaligen Zeitpunkt die verfahrenstechnische Beherrschung
des Prozesses nicht gegeben war - Gasgeneratoren mit einer
flir die FT-Anlagen geforderten Laiastung waren dbis dahin noch
nicht gebaut worden und iiber die Entfernung organiascher Schwe-
felverbindungen aus Braunkohle-Vergassrn lagen sbenfalls keine
Erfahrungen vor - fiiarten die zwangslliufig auftretenden Schwie-
rigkeiten zu einer schweren Belastung fiir die als Alternative
gur Hochdruckhydrierung angesehene FT-Synthese. Diese 8tart-
schvierigkeiten mogen ein Grund dafiir gevesen sein, dal inner-
haldb des Vierjahresplanes vom 1.2.1939 flir die FT-Syntheas
lediglich eine Produktion von 821 000 jato gegeniiber 5,3 Mill.
jato (Verhdltnis 1 : 6,5) fir die Hochdruckhydrierung veran-
schlagt wurde. Die tatsichlich erzielte Produktion betrug

569 179 t aus der FT-Synthese gegeniiber 3,25 Mill ¢t (Verhiilt-
nis 1 : 5,3) aus der Hochdruckhydrierung {1943/44).

Unter dem EinfluB der konkurrierenden Hochdruckhydrierung
nahz die Intwicklung der FT-Synthese zudem einen koatnpio-
ligen Unweg von Eisenkatalysatoren fiir Mitteldruck iber Ko=
baltkatalysatoren fiir Normaldruck zurlick gur Mitteldrucksyn-
these an Kobalt~ und spiter an Eisenkatalysatoren. Die Ent-
wicklungsarbeiten an der Mitteldruckasynthese auf der Basias
von Eisenkatalysatoren filhrten schon sehr bald (1926/27) zu
einen Wissenestand, der alle wesentlichen Erkenntnisae und
Merkaale der FT-Synthess in der heutigen Ausfiihrungsfora ente
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hielt. Diese Arbeiten wurden von ¥. Fischer jedoch bewudt zu-
gunaten einer Normaldrucksynthese mit dem Argument singestallt,
dad Bau und Betrieb von drucklos arbeitenden FT-Anlagen kosten-
gﬁnétiger alse die unter Hochdruck arbeitenden Anlagen der I.G.
Farben AG sein miiiten. Mit dieser Argumentation hatte Fiacher
Erfolg, in der Praxis lieB =mich dieaor vermeintliche Vorteil .
jedoch kaum aufrecht erhalten: Die Anlegenkosten pro jato Syn-
theseprodukt betrugen fiir FT-Anlagen zwar aur 400 - 450 RM ge- .
genilber 460 RM fir Steinkohle-Hydrier-Anlagen und 600 RM fiir
Braunkohle-Hydrier-Anlagen, die Herstellkostem fiir 1 t FI-Pro-
dukt lagen jedoch bel 225 - 230 RM gegeniiber 180 - 234 RN pro
Tonne Hochdruckhydrierbenzin aus Braunkohle. Da die Ausbeute

an Eisenkatalysatoren bei Normaldruock schlecht und die Kata-
lysator-Lebensdauer unbefriedigend war, kam es zur Entwick-
lung eines Katalysators auf Kobaltbasis. Als die ersten tech-
nichen Anlagen 1936 mit diesem Katalysator in Betrieb genommen
wurden, existierte das Tabu der Anwendung von Druck nicht mehr,
und es begann anschliefend die Entwicklung der sogenannten Mit-
teldrucksynthese an Kobaltkatalysatoren. Damit war jedoch der
Entwicklungsprozel keinesfalls abgeschlossen, sondern bereits
1937 wurde erfolgreich an der Verbeaserung des Mitteldruck-
Eisenkatalysators gearbeitet - ein Weg, der bereits 1926 be-
schritten worden war und der zum heutigen Stand der Tochnik ge-
fiihrt hat. ' C '

In . Deutschland wurden von 1935 - 1945 insgesamt 9 FT-Anlagen er=
richtet und in Betrieb genommen, Fir die auf Basis Steinkohlen-
koks bzw. Kokereikoks arbeitenden Anlagen war eine Kapazitit

von 450 000 Jahrestonnen Primiirprodukten geplant. Im einzelnen
handelt es sich dabei um die in Tab. 1 (8. & ) aufgefiihrten
Syntheseanlagen:
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Die -in den einzelnen Anlsgen erzielten Ausbeutewerte schwankten
bei den Normaldruckbetrieben zwiaschem 127,17 und 165 g Koblen-
wasserstoffen (03+-Kohlenwaeeerstofte) je Na® eingesetztes Syn-
thesegas, die Katalysatorleistungen zwischen 66 und 469 t Koh-
lenwasserstoffen je Katalysatorfiillung und die Katalysator-
standzeiten je Reaktorfiillung zwischen 2 und 7,2 Monaten. Der
Hauptgrund fiir diese starken Unterschiede lag in der Gaser-
zeugung. So wurde des Problem der Entfernung organischer Schwe-
felverbindungen aus dem Synthesegas der Schmalfeld-Generatoren
(Basis Braunkohle) praktisch nie geltst und fiibrte gegeniiber der
Syntheaegasaggeugung aus Steinkohlenkoks zu geringen Ausbeuten
und extrem kurzen Katalysatorbetriebszeiten. Nach diesen Erfah-
rungen wird die Realisierung des vorliegenden Projekts einer
modifizierten FI-Synthese nicht zuletzt von der Erzeugung, der
Reinigung und der Kompression des Synthesegases, auf die zudem
mehr als zﬁei Drittel der Ggsamtherstellungskosten entfallen,

abhidngen.

Neben den in Deutschland erstellten FT-Anlagen wurden bis 1945

im Ausland (Frankreich, Japan, Mandschurei) von der Ruhrchemie AG
ligenezierte FT-Anlegen erric&tet. die in der Arbeitsweise den
deutschen Anlagen entsprachen und die eine Gesamt-Produktions-
kapazitit von 340 000 Jahrestonnen Primirprodukten aufwiesen.

Die technische Weiterentwickiung der FT-Synthese fiihrte von
1937 bis 1945 liber die Mitteldrucksynthese an Kobaltkatalysa-
toren (éenerallizenznehmor Ruhrchemie AG, 1937) gu einer Va-
riante mit Kreislauffiihrung des Synthesegases. Dieses Verfahren
wurde 1939 im Werk Hoesch durch die Firma Lurgi groftechnisch er~
probt und von der Ruh;chemio AG zu einem Verfahren entwickelt,
des eu einer wesentlichen Steigerung der Ausbeute an Olefinen
fiihrte, die fiir die petrochemische Verarbeitung zu Schmierslen
und fiir die Oxosynthese vorgesehen waren. Durch Erhthung des
Kohlenmonoxid~Gehaltes inISynthehegas wurde bei einer Gesamt
ausbeute an Primirprodukten von 131 g / Ni’ 00+H2 ein Olefin~

———
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enteil von 65 % in der Benzinfraktion und von 40 ¥ in der Die-
selolfraktion erzielt. Gegeniiber den bei der Normaldruckfahr-
veise (37 % und 18 %) und bei der Mitteldruckfahrweise (24 %
und 9 %) erzielten Ergebnimse stellte diese Produktsusamaen-
setzung einen wesentlichen Fortachritt dar. Der Umbau der bei
der Ruhrchemie AG vorhandenen Mitteldruckanlage auf diesmse._
Kreislauffahrweise war 1944 fast abgeschlosaen, zur Inbetrieb-
nahme kam e& infolge der Krisgsereigniase jedoch nicht mehr.

Durch die Bombardierung der FT-Anlagen zwischen Mai und Ok-
tober 1944 sank die deutmche Ergeugung von FT-Produkten, die
ohne die Zerstsrungen im Jahre 1944 eine Hohe von 600 O t er-
reicht hiitte, auf etwa 10 000 t pro Monat. Die Vernichtung der
deutschen Kraftstoffanlagen - in der Zeit vorn Mai 1944 bias
April 1945 wurden mehr ala 215 OO0 t Bomben abgeworfen - flihrte
zu einer schnellen Beendigung des Krigges und nachfolgend zum
Verlust aller deutschen Patentrechte im Ausland. Zum Verlust
gehorten auch simtliche Unterlagen iiber die Betriebadaten der
Anlagen sowie die gesamten Forschungsarbeiten. Die nach Kriege-
ends im Ausland weitergefiihrten FT-Arbeiten basisren praktimch
alle auf den deutschen Unterlagen, die von eigens su diesem
Zweck gebildeten Kommimsionen auagewertet und versffentlicht

worden waren.

Die deutechen FT-Anlagen warsn alle soweit zerstdrt worden,

da’ nur drel der neun Anlagen wieder in Betrieb genomnen wurden.
Es handelte sich dabei um die FT-Anlage der Brabag (heute VEB-
Synthesewerk Schwarzheide), die der Chemischen Werke Bergkamen
(Essener Steinkohle, heute Schering AG)_und'dio der Krupp-
.Kohlechamio in Wanne-Eickel. In den wechaelvollen Jahren nach
Kriegsende - Genehmigung zum Hiediraufbau. Bauverbot, teil-
weise Damontage, begrenzte Produktionserlaubnis - lag die Er~
_zeugung an FT-Produkten in der Bundesrepublik, wis aus Tabel-

le 2 (S. 7 ) hervorgeht, bei maximal 61 500 jato.
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Tabelle 2: BErreugung von Prinﬁrproduktin der Fischer=-Tropsch-
Synthese in der Bundesrepublik (in t) nach 1945

1947 ) 12 722
1949 : 60 625
1951 ' 6 200
1953 31 753
1955 ‘ 45 135
1956 © 50 956
1957 54 000
1958 ‘ 55 800
1959 1 53 751
1960 1 57 960
1961 R 61 508
1962 35 389

1) Alleinige Erzeugung der Chemischen Werke Bergkamen bis zur
Stillegung am 31.3.1962. Die angegebene Erzeugung bezieht sich
Jeweils auf das Geschiiftsjahr 1. August bia 31, Juli.

Der Bauptantéil entfillt auf die Produktion der Chemischen Wer~
ke Bergkamen, die ihre Erzeugung der veréinderten virtschaft-
lichen Lage angepalt und auf eine ndglichst hohe Ausbeute an Ko-
gasin I (180 - 230 °C) und an Kogasin II (230 - 320 °C) umge~
stallt hatten. Die Produktsteuerung gelang durch Anwvendung nied-
riger Temperaturen und eines Bynthoeegaaea, das zu gleichen .
Teilen aus Wassergas und Koksofengas bestand. Nebean dem Kogasein,
das zu Preisen von 550 - 800 DM/t an die Horﬁtollor syatheti~
scﬁgr Waachmittel verkauft werden koante, fiel noch ein 8yne-
theserestgas an, das durch einen Methangehalt von 30 % und
einen Heizwert von ca. & 500 kcnl'pro 53 ala Stadt- oder Yern-
gas tu guten Preimsen abgemetzt werden konnte. Daneben wurde

auch noch das im Koksofengas enthaltene Xthylen bei der Syn-
these in das VWertprodukt Propanol umgewandelt.
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Das FT-Werk der Krupp-Kohble-Chemie nahe nach der Aufhebung
des Produktionsverbotes mit geringer laﬁazitit von 5 000
Jahrestonnen die Produktion wieder auf und stellte 1952 den
Mitteldruckteil der Anlage auf den Betried mit Ruhrchemie-
Eisenkatalysator (100 Fe, 5 Gu, 5 xao, 25 5102) um. Wasser-
gas wurde dabei in der ersten Sturq bei 11 atm im Kreislauf
geflihrt und die 2weite Stufe im geraden Durchgang betrieben.
Als Hauptprodukt der Synthese fiel mit 38 % der Gesamtaue~
beute Hartparafin an. Aus wirtechaftlichen Griinden multen je-
doch nach einigen Jahren diese FT-Anlage, ebenso vie dis der
Brabag und die der Chemischen Werke Bergkamen, stillgelegt
werden.

Die Griinde fiir die fast weltweite Einatellung der Aktivi-
titen auf dem FT-Gebiet lagen im allgemeinen Strukturwandel
sowohl hinsichtlich der Energieversorgung als auch hinsicht-
lich der Rohstoffversorgung von der Kchle zum Erdsl. Im Zuge
des steigenden Heiztlverbrauches fiel soyiel Rohbenzin als
natiirlicher Bestandteil dea Mineraldls an, dal es miglich
wurde, hieraus Gas kostengiinstiger als aus Kohle herzustel-
len und die gesamte auf Kohle und Erdgas basierende Acety-
lenchemie auf Xthylen aus Naphta uﬁznatollcn. So fiel in
wenigen Jahren der urspriingliche dominierende Anteil der Koh-
le am Rohstoffverbrauch fiir die Chemie zugunsten des Anteils
aus Erdcl auf unter 10 ¥%.

Als 1262 Rohbenzin aus Erdsl zum gleichen Wirmepreis wie
Steinkohle angeboten wurde und die staatliche Unterstiitzung
fiir FT-Benzin durch die Herabsetzung der Mineraltlsteuer von
28,65 DM/100 kg (Erdslbenzin) suf 1,00 DM/100 kg fortgefallen
war, mubte auch die letzte in Deutschland produzierende FT-
Anlago‘stillgelegt werden.

Zur Zeit arbeitet die einzige groBe Fischer-Tropsch-Anlage der
Welt in Siidafrika (Sasolburg). Sie wurde 1951 fir eine Pro-
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duktion von 233 000 jato Primdrprodukte geplant, 1955 in Be-
trieb genommen, erreichte zwei Jahre spater die geplante Lei~
stung, die etwa ab 1966 auf 240 000 jato gesteigert wurde. Zwei
Griinde waren ausschlaggebend fiir die wirtschaftliche Durchfiih-
rung des traditionsreichen FT-Verfahrens: Zum Einen verfiigt die
Republik Siidafrika iiber grofle Vorrite kostengiinstig zu fordern-
der Kohle, zum Anderen mtchte man aus politischen Griinden von
Erdolimporten weitgehend unabhiangig bleiben. Da sich das FT-Ver-
fahren (Kombination des ARGE-und des Kellogg-Verfahrens) in
Sasolburg technisch und wirtschaftlich bewihrt hat, ist eine
zweite Flugstaub-Anlage mit einef Kapazitit von ca. 2,1 Mio. jato
Primérproduktengeplant, die, wenn sie Anfang der achtziger Jahre
voll in Betrieb sein wird, 45 bis 60 Prozent des dann fiir Sid-
afrika zu ervartenden Ireibstoffverbrauchs decken kann,

1.2 Grundlagen der Fischer-Tropsch-Reaktion

1.2.1 StSchiome'trie und Thermodynamik

Bei der klassischen FT-Synthese an Katalysatoren auf Basis von
Kobalt oder Eisen entstehen in erster Linie gesidttigte und un-
gesidttigte aliphatische Kohlenwasserstoffe von Methan bis zu )
hochschmelzenden Paraffinen. Die Grundreaktion dieser Bynthese,
wie sie in erster Linie an Kobaltkatalysatoren ablduft, ist in
Gleichung (1) wiedergegeben:

00, + 2 Hye=>(=CH,-) + E,0 Hy = - 39,4 keal (1)
(227 °C, n-Hexan)

Die Wassergaskonvertierung (2) stellt eine Sekundirreaktion
zwischen dem nach Gleichung (1) gebildeten Wasser und Kohlen-

monoxid ‘dar:

CO + H.O=—2CO0_, + H

2 2 2 HR = - 9!5 kecal (2)

(227 °¢)
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so dald aus der Kombination der beiden Gleichungen die Bozio-

hung (3) fiir die in dieser Form bevorrugt an Fe-Katalysatoren
sblaufende Synthese resultiert:

2 CO + FZ;:::?(-GBZ-) +C0, & Hyw - 48,9 keal (3)

(227 °c, n-Hexan)

Bei rascher und vollatindiger Einstelluﬁg dea thermodynamisclhen
Gleichpgewichte zwischen Kohlenmonoxid und Wasserstoff sollten
als stark be:ilinstigte Roaktionsprodukte Methan und Wasser nsben
Kohlendioxid ~ sowie elementarem Kohlenstoff aus der Boudouard-
Reaktion (4) - . gebildet worden:

—— ’ - -
2 0 ==—= ¢ +CO, a Hy = - 32 kea) )
(227 °0)
€O + 3 H,T—=Cl, + R0 A N = - 51,3 keal (5)
(227 %c).

Abb. 1 veranschaulicht die Konkurrenz von Haupte und Heben=-
reaktionen anhand der Abhinzigkeit des thermodynarischen Po-
tentials AG von der 'i‘emperatﬁr. 8o sind im gesamten Temvera-
turbereich der Synthese (ca. 200 bis 400 °C) die Bildung von
Methan und der Kcnlenmonoxid-Zerfall thermodynamisch eindeutig
gegenilber der geuiinschten Hauntreaktion bevorzusnt.
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Abb, 1: Freie Enthalpie A G der Svntheseresktion (1)
(je g~Atom C bei Hexan~Bildung)
und der konkurrisrenden Nebenreaktionen (2), (4) und (5)

46 { Kcat/Mol u C-Atom) |

0 200 ° 400 600 800
— temperatur (°C)

*Die Sekundirreaktion der Konvertierung des primir ;obiidoton
dassers mit Kohlenmonoxid (2) ist thermodynamisch gegeniiber
der Kohlenwasseratoff-Bildung (1) wenig begiinstigt und lidt
sich tecbnisch durch geeignete MaGnahmen beherrschen.

Die stbchiometrische Ausbesute betrigt bei vollsténdigem Unbat:
und ausschlieBSlicher Bildung von Olefinen °n"an 208,5 g pro

N-’ Syntheaegas. Diese Ausbeute liBt sich nur dann erreichen,
wenn das Angebotsverhiltnis von CO und BZ dem Verbrauchsver-
biltnis bei der Reaktion entspricht und damit eine “artge-
rechte Aufarbeitung" deas Synthologasoa'sogobon ist. Jede Ab-
weichung des CO : BZ - Verbiltnisses swiachen Angebot und
Verbrauch fiihrt, wie aus Tabelle 3 hervorgeht, zu einer Sen- (

kung der Ausbeute.
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Tabelle 3: Olefin-Ausbeute in g pro Nm’ Synthesegas bei
unterschiediichen CO : HZ-Angcbot'- bawv.
Verbrauchsveriiiltnissen

Verbrauchsverhiltnis CO 1 BZ Angebotsverhiiltnis CO 1 Bz
112 1131 2131 1

112 | 208,5 156,3 104,3

I I 138,7 208,5 138,7

211 104,3 156,3  208,5

Eine “artgerechte Aufarbeitung' des Synthesegases kann beispiela-
weise éadurch erreicht werden, da8 durch verfahrenstechnische
MaGnahmen dss bei der Synthese gebildete Reakticnswasser aus dem
Kreislaufgas entfernt vird oder daf durch Variation des Kata-
lysators sowie durch Senkung der Temperatur die unerwinachten
Nebenreaktionen der Konvertierung (2) oder der Boudouard-Re-
aktion (4) weitgehend unterdriickt werden. ’

Zur Ermittlung der im thermodynamischen Gleidhgewicht maximal
erreichbaren Ausbeute an noraalgasfsrmigen Olefinen (Xthylenm,
Propylen, Butylene) eignen sich. Berechnungen von Simultan-
Gleichgewichten von Ausgangs- und Endprodukten. Ua den rech~-
nerischen Aufwand auf ein vertretbares Ma8 zu begrensen, wurde
die Anzahl der C-Atome in den Kohlenwasserstoffen vereinfachend
auf vier beschrinkt und neben den Reaktionen (2) und (5) nur
noch die Bildung der experimentell els Primirprodukte der
Kohlenmonoxid-Hydrierung nachgewiesenen Verbindungen Acetal-
dehyd und Acrolein beriicksichtigt. Die betrachteten Simultan-
Gleichgewichte beziehen sich somit auf folgends Reaktionen:
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CO + 3'32;:_—3‘_63“ + 320

e
2C0 + 3 Hz\"“" CH3 CHO + Hao

CH2 + 2 320

—_— -
2C0 + 5 HZ"'_CHZ; CH3 + 2 HEO

—— )
3CO+432F——CHZ=CH-CHO+2820

2C0 + 4 Hzx———-—Cﬂz

JERS— Y
T CO ¢682¢—‘CH2 a CH = cx3+ 3 H_2°

—_
3 €0 + 7H2\—-—CH3- CHZ - 033 +3 HZO

—_ '
4CO+852<——-—CH2-CH-CH2-CH3+4¢H20

—_
4m+932=———-CH -CHZ-CHZ-CH3+4820

3
O + B0 =00, + B,

Der Einfluf des Druckes auf die im Gleichgewicht srreichbare
Produktausbeute (in g pro Nm3 Synthuogns) ist fur ein Gas mit
einem CO @ Ea-Vcrhiiltnis von 1,7 und fUr eine Temperatur von
250 ‘fc in Abb.2 (8. 14) dargestellt.

~



g/Nm® CO+H,

Abb. 2: Druckabhingigkeit der Ausbeute in
im Simultan-Gleichgewicht.

€O : H, = 1,7 : 1, 250 °¢

g/Nm> CO + H,
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Mit Ausnahme des Xthylens, dessen Gleichgewichtsausbeute mit
zunehmendem Druck fillt, steigt die Ausbeute an gesdttigten
und ungepgittigten Kohlenwasserstoffen mit sunehmendem Druck
an, Ab etwa 8 atm strebt sie einem asymptotisclm Grenzwert zu,
s0 daf die Anwendung von Driicken oberhalb von 10 a?m keine Aus~

beuteverbeagerung erwarten liilt,

Die Temperaturabhﬁngiékeit der Produktausbeute geht aus der
Abb, 3 hervor. Widhrend die Ausbeute an den gesittigten Kohlen-
wasserstoffen Athan, Propan und Butan wenig temperagurabhﬁnsig
ist, steigt der Anteil der beil Normalbedingungen gasfcrmigen
Olefine mit zunehmender Temperatur an, z. B. von 200 bis 250 °c
um ca. 30 ¥. Der gezeigte Trend liRt sich wahrscheinlich auch
aul den in der Praxis bedeutungsvollén Bereich um 300 °c iber-

tragen.

Die Abhingigkeit der Kohlenwasserstoff-Ausbeute von der Syn-
thesegaszucammensetzung ist in Abb. & aufgezeigt. Unter den

dort zugrund gelegten Reaktionsbedingungen (Druck 10 atm, Tem-
peratur 200 °C) befinden sich die Maxima der Olefinausbeuten bei
einen CO:HE~Verh§1tnis von 2 bel 2,3 und die Maxima der Ausbeuten
an gesittigten Kohlenwasserstoffen bei einenm COsﬂz-Verhaltnis von
0,3 bsi 0,5. Die thermodynamische Notwendigkeit, zur Synthese
olefinischer Kohlenwasgerstoffe CO-reiche Gase eingusetzen, geht
aus Tab. 4 hervor, in der die berechneten erreichbaren Glaieﬁ-
gevichtsausbeuten an Olefinen und Paraffinen unter Verwendung
eines CO-reichen Gases denen eines Haoroichcn Syntheeegaeea ge~

geniibergestellt sind.
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Tabelle 4: C.-bis C ~Ausbeuten im Simultan-Gleichgewicht
———— Y §ynthesegas €O : B, = 1,7 : 1 und CO 1 H, = 1 1 1,7
250 "C, 10 atm

CO HZ = 1,7 ¢ 1 Cco Hz =13 1,7
CB, g/Nm> CO+ A, 30,0 ' 92,0
C H, g/Nn3 co + HZ 26,4 42,0
0338 g/Nm3 co + HZ 23,8 18,0
CyE,, &/Na® CO + By | 20,2 8
Gesiittigte Kohlenwasser-
stoffe
insge~ | 6 0,4
samt g/Nm> CO + 8 99,6 16
C,H, e/Nn® CO + g, 12,7 3,4
G,y &/Nm” CO + By 16,5 1,2
Olefine
insge~ .
samt g/Nn3 co + H2 49,1 743
Kohlenwasserstoffe
inage-
sant g/Nm3 o + B, 148,7 167,7
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Auch wenn die absolute Hbthe der im Gleichgewicht maximal er-

reichbaren Ausbeuten an Xthylen, Propylen und Butylenen auf-

grund der willkiirlichen Begrenzung der in die Rechnungen ein-
bczogonenlprodukte fehlerhaft sein mul, demonatrieren die Si-
multan-Gleichgewichte-Rechnungen die grundsitzliche Niglich-

keit, gasfornige Oldfino unter FI-Bedingungen in merklichen i
Mengen zu erzeugen und den EinfluB der Reaktionsparaneter

auf die Gloichgoiichtakonzontrutionon abzuschitzen.

Obwohl im Gleichgewichtszustand praktisch keine Olefine und
keine Paraffine (auSer Methan) auftreten, erdffnet sich, da
die Einstellung des fheraodynanilehcn Gleichgewichtea ashr
langsan erfolgt und danit die Kinetik produktbestimmend wird,
die Moglichkeit, mit Bil(o der kinetiaschen Reaktionssteuerung
das Produktspektrum in eino~bestinmtc‘81ehfung zu lenken.

Uberlegungen zur Hodgfizierung der FT-8ynthese in Richtung auf
die bevorgugte Bildung .niedriger Olefine, die gegeniiber der
Bildung der edtaprachenden gesdttigteon und der htheren Kohlen-
wasserstoffe thermodynamisch wenig begiinstigt iat, setzen
Kenntnisse oder zumindest Vorstellungen iber die am Katalysator
ablaufenden Vorgiénge und den bewiesenen oder wahracheinlichen
Mechanismus dieser komplexen Renkfion voraus.

Der Reaktionsablauf, fiir den keine allgemein akzeptierte und be-
legte Doutung vorlisgt, wird bisher als Folge einzelner Teil-
schritte interpretiert:

- Chemisorption von Kohlenmonoxid und Wasserstoff an der Kata-
lysatoroberfliche, '

« Bildung eines Primirkomplexes, bei der es zu einer Lockerusg
der C-0=Bindung und zu einer Auasbildung einer C-H-Binduns
kommt,



- Start und Kettenwachatum durch Wechmelwirkung des Primir-
komplexes ait dem Synthesegas oder mit bereits gebildetem
und wieder adsorbiertem Produkt. Das Wachstum besteht dann
in einer Polymerisation oder Kondenmaation,

- Kettenabbruch, z. B. durch Hydrierung oder durch Reaktion
der wachsenden Kette mit Syntheseprodukten und anschlieBSende
Desorption von der Katalysatoroberflliche.

12242 Roaktionunochan;-lua

In der Literatur werden fiir den Kettenatart und die Wachatums-
schritte, die im Interesms einer bevorsugten Bildung kurs-
kettiger Olefine frilhzeitig unterbrochen werden miissen, neben
einer Vielzahl ' weiterer Reaktionsschemata im wesentlichen
zwei Riaktionanochani;mon diskutiert: |

Die Reaktionasfolge des "Anderscn-Emmett"-Mechanismus beginnt
wit einea enoclischen Primiirkomplex der Struktur

H oH

N/
G
k
aus des durch Hydrierung und Wasserabspaltung Methan sntstehen

kann oder der mit einem zweiten Oberfliichenkoaplex unter Kniip-
fung einer C-C-Bindung und Abspaltung von Wasser einen C_-Kom~

2
plex bilden kannt
B OB B OH H H B, C CH
/ / \_ J¥e+n, B
\ﬁ \ﬁ _2; G- ¢ _2;\1?/
H M ¥ M X



|
M (COlx==

- 38 o
ORIGINAL PAGE IS
OF POOR QUALITY
Raoh Spaltung einer Metall-Kohlenstoff~Bindung durch Hydrie-
rung besteht wiederum die Msglichkeit, durch Kondensation und
Hydrierung die Kohlenstoffkette schrittweise um ein C-Atom zu

verlingern, -
HeC OH H OH HyC  OH H,C  OH
VooV \ Ly TN
c —— ¢-¢ —2, CHsC
n ] -HP | M I
||
M M M M

Die Ablosung der wihrend der Wachstumsschritte am Metall
fixierten Kohlenatoffkette, die stets noch eim Hydroxylgrﬁppe
am Anfang-~C-Atom trdgt, erfolgt unter Bildung von Aldehyden,
Alkoholen, Siuren, Estern, Olefinen oder gesittigten Kohlen-
waaserstoffen entaprechend folgendem Reaktiongachema:

R
N.
CH< /OH
- 0 Sauren
H c
R-CH,~CH, OH¢—2— | —— R-CH - — & Ester
2 2 -M ~-M 2 7\

M H Alkohole

/
ReCHeCHy + €
M
R~CH,—CH,

Nach dem "Pichler'-Mechanismus erfolgt der Kettenatart durch
Bildung eines aldehydischen Oberflichenkomplexes, der durch
Hydrierung und Uaeeérabspaltung iiber einen Methylenkomplex zu
einer am Ubergangsmetall gebundenen Methylgruppe weiterreagiert,
H\ IO
c H CH,—O0 CH2 CH3

. f +H
M (COIx -;M’-‘»M(co)xw , (COMx —2—> M (c0)x-4—t'——>r|~4 (COx

+ €O
/ \& -M (CO)x

HCHO H3COH
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aus der wiederum entweder durch Hydrierung Methan oder unter
Einachiebung eines carbonylartig gebundenen Kohlenoxid-Liganden
in die Hotull—Kohienstoffbindung ein neuer aldehydischer Kom-
plex entsteht

H H
CH, o | col , |
—Hyc—c/ MO, yeC— O
MoK M (COx~1 M (CON-« M (COlx

dessen Kohlenstoffketie durch den stdndigen Hechsel(von Bydrie~
rungs-, Dohydratiaierunga-'und Kohlenmonoxid~Insertionaschritten
verlingert werden kann.

Die Bildung der Endprodukte ld@Rt sich wie folgt darstellen:

H
3 L0
R CHy~G-H R-CH,~C 0 < - R~ CHy= ¢
- H
M(COlx-4 MI{COlx-4 M (CO)x
R—CH = CH, R—CH,~CH, O H
Fﬂ (COx-4
R—CH=CH,

Von den beiden Mechenismen hilt dae Anderson-Eammett-Beaktions-
schema der experimentellen Priifung eher stand, ohne da8 Jedoch
das Reaktionsschema nach Pichler - in Anlehnung an bekannte
Reaktionsprinzipien def Ubergangsmetallchemie und ausgehend von
den die Reaktion auslisenden Metallhydrid-Spezies - im Widers
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spruch zu den eiperiﬁentellen Befunden steht. So lieBR sich der
Primdrkomplex M = C:gn v dessen Bildung nach quantermecha- -
nischen Berechnungen energetisch begiingtigt sein sollte, in-
zwischen synthetisieren und charakterisieren. Dies gelang so-
wohl durch Infrarot-Analyee ale auch durch die Desorption von
Synthesegangeminschen, die an Eisen-Fédllungskatalysatoren ade
sorbiert waren. Unabhiingig von der angebotenen Synthepegas-
zualmnensetzung‘deaorbierton CO und Ha stets im stochiometrischen
Verhdltnis des Primidrkomplexes, nimlich 41 : 1. Ein wveiterer
Nachweis erfolgte durch Sorptionskalometrie von CO:HZ~Goliochcn
an Eisenkatalysatoren. Dabei entspricht die fiir die Bildung

des Primérkomplexes berechnete Bildungsenthalpie exakt der
experimentell gefundenen, die Summe der Einzelgases liber-
steigenden Sorptionswirme. SchlieRlich lieB sich durch Massen-’
spektroskopie Formaldehyd als Primirprodukt des Komplexes
nachweisen., Zusétzlich konnte gezeigt werden, dal das unter
Annahzme dieses Mechanimmus vorausberschnete Produktapektrum
Behr gut mit der im Experiment an Eisenkatalysatoren gefundenen
Produktverteilung, einschlieRllich der Isomerenverteilung,

libereingtimmt. ‘ e

1.2.23 Moglichkeiten der haktionslenkung

Zur LBsﬁng des Hauptproblems der modifiziertem Fischer-Tropsch-
" 8ynthese, der Steigerung der Selektivitdt in Richtung auf die
bevorzugte Erzeugung kurzkettiger Olefine, miissen in erster
Linie neuartige, selektiv wirkende Katalysatoren entwickelt
werden, deren Synthesewirksamkeit durch die richtige Wahl der
Betriebsvariablen Temperatur, Druck, Synthesegaszusanmensetzung
und Verweilzeit am Katalysator optimiert werden muB.

Wie aus thermodynamischen Uberlegungea hervorgeht, begiinatigen
hohe Temperaturen (ca. 300 °C) nicht nur die Geschwindigkeit
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aller Heupt- und Nebenraktionen, sondern auch die beveorzugte
Bildung kurzkettipger Olefine. Die nutzbare Temperatur wird be-
rrenzt Aurch die Bildung von Methan als weniger wertvollen Koh-
lenwasserstoff von Kohlenstoff iiber die Boudouard-Reaktion sowie
von Kohlendioxid, das auch iiber die Einstellung des Wassergleich=-

gewichtes (Konvertierung) anfiillt.

Mit zunehmendem Druck nimmt.die Reaktionsgeschwindigkeit und

damit die Raum~Zeit~Ausbeute etwa linear zu. Wegen der Erhdhung
der mittleren Molekiilmasse der entstehenden Reaktionsprodukte
und der Bildunge von Carbonyvlen kann der Druck nicht beliebig

erhsht werden.

Von entscheidender Beodeutung ist die richtige Einstellung des

Partialdruckverhiiltnisses von CO und H.. Zur bevorzugten Bil-

2
dung von Olefinen miissen CO-reiche Gase eingesetzt werden, was

jedoch die Gofahr der Abscheidung von elementarem Kohlenstoff
(Boudouard) und des Entstehens von Kohlendioxid {Boudouard,
Konvertierung) zur Folge hat. Zur Begrenzung der Nebenreaktionen
bei zugleich hoher Ausbeute an kurzkettigen Olefinen mud daher
das CO:HZ-Verhaltnis fiir unterschiedliche Katalysatoren und Tem-
peraturen jeweils exalt singestellt werden.

Eine thﬁhung der Raumgeschwindigkeit (Volumen Gas pro Volumen
Katalysator und pro Zeiteinheit) bzw. eine Verkiirzung der Ver-
weilzeit des Synthesegases am Katalysator vermindert das Aus-
mall der mit geringer Geschwindigkeit ablaufenden Reaktionen an
der Katalysatoroberfliche, wie z. B. die Hydrierung von Olefinen
und das Kettenwachstum. Daher bewirkt diese MaBnahme eine
Steigerung des Anteils an Olefinen und Kurzkettigen Verbindungen.
Als technische Moglichkeit zur Erhthung der Raumgeschwindigkeit
dient die Kreislauffﬁhrung des Synthesegases und/oder die
Unterteilung der Reaktoren in mehrere Stufen, wobei das Reak-

tionswasser amus der Synthese durch Kondengation ausgeschieden
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wird. Durch die mehrmalige schnelle Fiihrung der Reaktanden
ilber den Katalysator ldft sich nicht nur die sekundiire
Kohlenmonoxid-Konvertierung unterdriicken, sonder neben siner
gleichnifigen Wirmeabfuhr und damit besseren Ausnutzung des
Katalysators die auf das Frischgas bezogene Ausbeute an ver-
wertbaren Kohlenwasserstoffen verbessern. Die Hche der Raum-
geschwindigkeit wird dadurch begrenzt, dal der Umsatz mit )
ihrer Zunahme abfillt.

Mit Hilfe der MaBnahmen zur optimalen Reaktionsfiihrung wird

es wohl mdglich sein, das Produktspektrum so zu verschieben,
dal der {iberwiegende Teil der Produkte in den kurzkettigen
C-Zahl-Bereich fEllt. Xthylen und Propylen ale Hauptprodukte
der Eynthese 2u erzeugen, wie es heute dem Bedarf der petro-
chemischen Industrie entapricht, diirfte jedoch mit Hittoln der
technischen Reaktionsfilhrung allein nicht zu erreichen sein.

So weigen die Produktverteilungsspektren aller technischen Va-
rianten der FT-Synthese beli den Ca-Kohlenvaeaerutuffon ein nghr
oder weniger stark ausgeprigtes Minimum auf. Das Zentralpro-
blem und damit der Schwerpunkt der zukiinftigen Entwicklunga-
arbeiten wird darin bestehen, einen néuartigon, fiir die Bil-
dung niedermolekularer Olefine selektiv wirkender Katalysator
zu entwickeln. Dabei kann man sich zwar die Erfahrungen hine
sichtlich der Selektivitdt fiir die Bildung fliissiger und
feater Kohlenwvasserstoffe zunutze machen, doch muB die SBuche

in 8inne der neuen Zielsetzung in eine andere Richtung ge~
lenkt werden. Syntheseaktive: Metallphasen, die die Bildung
langkettiger Kohlenwasssrstoffe begiinatigen, miissen durch sol-
che ersetzt werden, die Kettenwachstumsschritte unterdriicken
und die Deasorption kurzkettiger Fragmente erméglichen, Der Stand
der Technik urnd des Wissens der in der Praxis verwendeten Ka~
talysatoren wird in den Abhandlungen der einzelnen Verfahrens-
weisen der F’I’;Synthoae vermittelt, so 4d8 hier nur grundlegende
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Uberlegungen, in die die bisher gewonnenen Erkenntnisse zur
Erzeugung 5asf6rmigar Olefine einflielen, angestellt werden
sollen.

Als aktive Metalle in Katalysatoren fiir die FT-Synthese haben
sich bisher Eisen, XKobalt, Rickel oder Ruthenium - Metalle der
8. Gruppe des Periodensynstems der Elemente - bewiihrt. Sie ver-
fiigen iiber nur teilweise gefiillte d~Orbitale und lassen sich
unter Synthesebedingungen mit Wasserstoff oder Kohlenmonoxid

in eine nieders, meist metallische oder carbidische Oxidations-
stufe iiberfithren. In diesem elektronischen Zustand sind die
katalytisch aktiven Metallphasen in der Lage, mit dem Synthese-
gas in Wechselwirkung zu treten und die Komponenten des
Synthesegases zu adsorbieren bzw. zu chemisorbieren.

Wie Untersuchungen an Kobalt- und Eisenkatalysatoren zeigen,
adsorbierten die Katalysatoren Kohlenmonoxid und Wasserstoff

" etwa im Volumen-Verhiéltnie 3 : 1. Darauf beruht in der Reak-
tionsgeschwindigkeitsgleichung (6) die umgekehrte Proportiona-
litdt zwischen der Reaktionesgeschwindigkeit und dem CO-Patial-~
druck.

a (co) P‘HZ _
k. (6)
at P2co

Dﬁr fiir den Gesamtvorgang geschwindigkeitsbestimmende Schritt -
Stofftransportvorgiinge beeinflussen aufgrund der mit ca. 20 bis
25 kcal hohen Aktivierungeenergie der Synthese wahrscheinlich
nicht die Makrokinetik - beruht offenbar darauf, da8 der
schlechter adsorbierte Wasserstoff mit dem an der Oberfliche
haftenden Kohlenmonoxid reagieren mufl.

Is ist deshalb von besonderem Interesse herauszufinden, welche
Metallas eine starke, durch die Sorptionsoigonqchuftcn gekesann-
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zeichnete Affinitit zu den Komponenten des Synthesegases zeigen
und damit als katalytische Grundmetalle priidestiniert eracheinen.
Wie aus quantenmechanischen Rechnungen {(Ansitce der Extended-
Hlickel-Theorie, vereinfachende Annahme von Oberflichenatomen) -
die durch Borptionsmessungen boaiﬂtigt wurden - ho:vorgoht.
indert sich die maximale Bindungsenergie von CO und Ha an den
qurgangaaotallen der ersten Reihe des Periocdensystems wie in
. Abb. 5 dargestellt.

Abb. 5: Maximale Bindungsenergien von Wasserstoff und Xohlen-
monoxid an den tbergangsmetallen der ersten Reihe

o

~100

a.t {heal /mel)

-200

-:sqL~L—;L—J——&_J——k—d——ﬁ—t——‘
Sc I ¥V Cr Ma Fe Co Ni b

Man erkennt, dal bei den fiir die Fischer-Tropsch~Synthese ak-
tiven Elementen Nickel, Kobalt und Eisen in dieser Reibenfolge
sowvohl die Bindungsenergie zum Ha als auch zum CO zunimmt, Es
ist bekannt, dal der Olefingehalt der an diesen Katalysatoren
bei der Synthese' gebildeten Kohleawmsserstoffe in gleicher
Reihenfolge anateigt.

Wird eine maximale Bindungsenergie von Wasserstoff und Kohlen-
monoxid an den katalytisch aktiven lbergangsmetallen sum
Kriterium fiir die Effektivitit des Katalysators im Sinne der




Zielsestzung erhoben, so sollte das Mangan dem Eisen in seiner
Aktivitdt noch iiberlegen sein.

Die Sonderstellung des Titans und des Vanadins in besug auf
die extrem starke Chemisorption des CO (Gefahr der Blockierung
der Katalysatoroberfliche) wird durch eine nur geringfiigige
Aktivierung des molekularen Wasserstoffs an diesen Metallen
teilwveise wieder koampensiert. Vanadin und Titan ersoheinen
eher in Kombination ait Elementen wie Eisen oder Mangan, die
den Wasseratoff aktivieren, mlas Fromotoren geeignet.

Eine Moglichkeit, das Produktspektrua in die gewiinschte
Richtung zu verschieben, besteht darin, durch Zusatz energe-
tisch wirkender Promotoren das Grundmetall elektronisch so
zu verindern, dal seine Selektivitit weiter verbessert wird.
In diesem Sinne werden Alkalisalse seit Jahreehnten mit Erfolg
bel verachiedenen Synthesen eingesetzt. Gehalte von 0,2 bis
1% 12003, bezogen auf Lisen, bewirken eine Vergriferung der
CO-Chemisorptionswiirme um 100 ¥ und zugleich ‘eine Erhthung der
cheaisorbierten CO-Menge. Gleichseitig gehen das chemisorbierte
Volumer und die Sorptionliﬁr-o des Wasserstoffs zuriick. Die
sich daraus ergebenden Wirkungen verden kurz zusammengefadt:

a) die Reaktionsgeschwindigkeit der CO-verbrauchenden

" Reaktionen wie Synthese, Konvertierung und
Boudouard-Reaktion, steigt,

b) Kettenstart und Kettenwachstus werden beschleu-
nigt,

. ¢) die Hethanbildung wird suriickgedringt,

' d) der Olefingehalt der Reaktionsprodukte wird er-
hdht.
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Die aus Punkt b) resultisrende Folgerung einer sich in Rich-
tung auf hohermolekulare Verbindungen verschiebenden Produkt=-
verteilung sollte sich -durch bestimmte, strukturell wirksame
Promotoren, die die gebildeten langkettigen Kohleanwasserstoffe
spalten, wieder aufheben und im Sinne der Zielsetzung positiv
beeinfluassn lassen. Durcﬁ Zusatz von Kieselgur zu EKisenkataly-
satoren kann beisplelsweise dae Produktaspektrum in Richtung
niedermolekularer Kohlenwasserstoffe verschoben werden. Be-
sonders vorteilhaft sollten mich spaltaktive Tragermaterialiea
- Aluminiumoxide, Alumosilikate oder Molekularsisbe - auf die
Produktzusammensetzung auswirken, zumal solche Triiger zusitz-~
lich noch die Ausbildung von Gitterstorungen begiinatigen, das
katalytisch aktive Netall auf eine groBe Oberfliiche verteilen
und an der Rekriastallisation hindern.

Neben der Katalysator-Grundzusasmenaetzung der im nllgone;ncn
in oxidischer Form vorliegenden Metalle und neben dem Einflul
energetisch und strukturell wirkender Promotoren ist die
Schaffung syntheaktiver Phasen des Ubergangsmetalls von
ausschlaggebender Bedeutung fiir die Nutzung der Selektivitit
und flir die Lebensdauer des Katalysators. Fir jedeas Katalysator-
syasten miissen die optimalen Reduktione- und Induktions- bzw.
Formierungsbedingungen erzittelt werden. Je nach Herstellunga-
art und Zusammensetzung des Katalysators sind die Systeme wahl-
veise mit Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Synthesegas oder such mit
Ammoniak (Nitridierung) zu aktivieren. Im Zuge der Formierungs-
phase kommt es, zum Beispiel beim Eisen, zur Ausbildung .der
sktiven Phsse in Form von Magnetit, metallischem Eisen, Car-
biden, Nitriden und ggf. Carbo-Nitriden. In dissem Zusammen=-
hang erscheint es aussichtsreich, andere Metalle in die Unter-
suchungen mit einzubeziehen und auf aktive Einlagerungsstruk-
turen auch mit Metalloiden (Bchwefel, Selen, Tellur, Phosphor,
Areen, Antimon, Wismut) su iiberpriifen.




Von entacheidendem EinfluB auf die Selektivitidt sollte mit
Sicherheit neben der chemischen Zusammensstzung der Kataly-
satoroberfliche auch deren Grifle und Beachaffenheit sein.
Durch Variation der Konzentration der aktiven Zentren auf
der Oberfliche sowie der Porenstruktur {Porengrife und Po«
renradienverteilung) bieten sich Mdglichkeitern zur Steuerung
der Selektivitdt, deren systematische Auspriifung im Hinblick
auf das gesteckte Projektziel der bevorzugten Erzeugung kurz-
kettiger Olefine notwendig erscheint.
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2s Bekannte Verfahren und Katalysatoren

221 Entwigklung der Verfahren

Bei der Entwicklung der FT-Synthese vom Labormalistab bis zur
groftechnischen Reife waren.die Beherrschung der Reaktions-
wirme und, damit in engem Zusammenhang stehend, die Untere
driickung von Nebenreaktionen die vorherrschenden Gesichte-
punkte flir die Verfahrensauswahl. Neben den allgemeinen, die
Wirtschaftlichkeit eines Verfahrens beatimmenden Kriterien
wurden dsher die Betriebssicherheit und der stdrungafreie
Ablauf fiir das jevweils betrachtete FT-Syntheseverfahren mehr
ale flir andere cheniacthochnische Prozease sum entscheidenden

Faktor einer Bewvertung.

Die Mehrzahl der von der chemischen Verfahrenstechnik ange-
botenen Durchfiihrungsformen fiir die exotherme Umsetzung gas-
formiger Reaktanden an einem festen Katalysator diirfte in
Verlauf der nahezu 50jdhrigen Entwicklungsgeschiéhte der
FP-8ynthese auf ihre Eignung untersucht worden sein, wobei nur
in wenigen Fdller das halbtechnimche Versuchsatadium iiberhaupt
srreicht Qordon ist. lLediglich zwei Verfahren sind im grofi-
technischen Betrieb bigher ohne Binschrinkung erfolgreicn ge~
wesen: das Gasphase-Verfahren mit fest angeordnetem Kataly-
sator und das Flugstaub-Verfahren mit von Reaktionsgas umge-
wiilztem, staubformigen Katalysator. Die Synthese in fliissiger
Phase, bel der eine Katalysatorsuspension von Synthesegas
durchstromt wird, hat ihre groltechniasche Bewihrung noeh nicht
erreieht, Jedoch kann aufgrund der unrfassenden Untersuchungen
und der Versuchsergebnisae'bis zum halbtechniachen Betriebd
unterstellt werden, dafll eine Einbeziehung des Fliiseigphase-Ver=-
fahrens in den Vergleich von Gasphase~ und Flugstaubverfahren
sinnvoll und zullissig ist. Bei der ausfilhrlichen Beschreibung
der drei genannten Verfahren wurde ein Anzahl reaktions- oder
verfahrenstechniscdier Varianten, deren Entwicklung aus unter-
schiedlichen Qriinden nicht erfolgreich verlaufen ist, mit er-
fabt,
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Uber den gesamten Verlauf der Entwicklung der technischen
FT-Synthese und besonders vor und wihrend des Krieges var das
Gasphaseverfahren in der einen oder der anderen Modifikation
Gegenstand von Versuchen cder des technischen Betriebs, und es
var aufgrund der dabei gesammelten Erfahrungen zumindest bis
zun Ende der fiinfziger Jahre wohl das am dresitesten unter-
suchte Verfahrenaprinzip. Bei der etwa gleichzeitigen Inbe- .
triebnahme des Gasphase~ und des Flugstaubverfahrens in
Sidafrika wurde dieser Vorzug besonders augenfillig, denn erst
nach mehrjihrigen fortlaufenden Verbesserungen, die von
intensiven Forschungsarbeiten begleitet waren, erreichte das
Flugataubverfahren eine vergleichbar hohe Betriebssicherheit
vie das Gasphaseverfahren.

Der Vergleich der genannten drei Verfahren auf der Basis des
jeweils neuesten Entwicklungestandes schlielt eine Anzahl von
Modifikationen ein, die nach der seinerzeit vorgegebenen Auf-
gnbonstelluﬁg nicht relevant waren, da sowohl wiihrend dea -
Krieges ala auch bei allen danach bearbeiteten Projekten die
Erzeugung von kurzkettigen Alkenen oder Alkanen nicht der Ziel-
setzung entasprach. Dis nach denm einen cder anderen Verfahren
bereits frilher im Sinne dor'heutigen Aufgabe erreichten
interessanten Ergebnisse sind daher nicht ohne Einschrinkung
als verfahrensbezogene Vorteile zu werten, aondern sie bedlirfen
der Bestitigung und der Erweiterung durch vergleichende Versuche
unter Berlicksichtigung der heute als optimal anzusehenden
Bedingungen. Die vorliegenden detaillierten Beachreibungen

der Verfahren und die zum Teil bereits skizzierten Haglieh—
keiten bistsn eine breite Basis fiir die wiederaufgenommenen
Forschunge- und Entwicklungsarbeiten,
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2.2 Verfahreneschema und Arbeitsweise

2.2.1 Gasphaseverfahren

Mit der Inbetriebnahme der Gasphase-Festbett-Syntheseanlage

in 8asolburg im Jabre 1955 wurde die vorerst letzte Stufe der .
technischen Anwendung dieses Syntheseprinzips erreicht

(s« Abb. 6). In diesem von der ARbeitsGEmeinschaft Ruhrchemie-
Lurgi entwickelten ARGE-Verfahren waren die Erfahrungen aus
einer Anzahl von unterachiedlich esusgelegten und betriebenen
Verfehren zusammengefaflt worden, von denen die vightigsten mit
.ginigen zugehbrigen technischen Daten ir Tab. 5 aufgefiihrt

sind.

In fiinf Reaktoren mit je 40 m3 Eisen-Fillungskatalysator verden
bei 25 bar und 220 bis 250 °C je Stunde ca. 140 000 Nm>
gas zu etwa 80 000 jato Primirprodukten umgesetzt, die als
Chemiegrundstoffe oder als Treibstoffkomponenten verwendet
werden. Dem zugefiihrten Frischgas (Ez : CO cae 1,7; V/Vh ca. 700)
ist das 2,5fache Volumen an Kreislaufgas iiberlagert, wodurch

Synthese-

Turbulenz des reagierenden Gasgemisches zur Gewlhrleistung einer
guten Wirmeabfiihrung aus dem Katalysatorbett (Einzelrohre mit

4S mm 1. W.) an den Druckwassermantel des Reaktors erzielt wird.
Bei einstufiger Fahrweige, die bei Sasol aus dem Verbund mit der
Flugstaubaynthese resultiert, wird ein (CO + HZ)-Umaatz um 70 %
eingestellt, wobei das Restgas liber eine CH#-Spaltung dem Ein-
sategas fiir die Flugstaubsynthese zugemischt wird. Die mit einer
Katalysatorfiillung erreichte Befriebszeit betrdgt 9 bis 12
Monate.

Auslegung und Betriebsbedingungen der Gasphesesynthese bei Sasol
varen und sind auf die Ergeugung von Dieselkraftstof{-Komponen~
ten und von hochschmelzenden Paraffinen ausgerichtet, flir die ein
der Kmpazitit entsprechender Bederf stets vorhanden war.



R gy X 4y JYOJUSYNY (W@ #Z X 12 JYoIOUU] (e

s 0005 T X ®m 0052 H X Wa Q0GL g weSuncwemquiolywey (L

("¢ oam)

oL - 0§ G'e G'e 6L Jo3ywag oxd 3m37zedeNeTOTINNPOIS

o2 6% 6'4 - (1) aqoy oxd oFuswiojwsiTwiwy

94 X 0002L nmor X 0Shh Amor X OShh > (v@) @ x (o) g weJunseoNqeIYoy

2502 4402 y4hoe2 - exqoy Jep TYWZ

] oL oL ot Anav efusmiojuefi wiwy

13Jd o3 y80Y

2L ~ 6 6 - g L-9 9 -~ 4 (®3®UOK) 3T9ZBQITII6Q
2 2 2 2 uswﬂonomx 002 uanonomu o002
0TS 62 '0°% § 0F8 &2 ‘07X & *“ouxr S *“ouyg S

‘ny ¢ ‘o4 00L

‘ng § ‘94 001

‘084 g ‘oD OOL

‘08H g ‘9D 00L

(P1¥91~°men) Junzjasusumesny
Jojusfieiwy

oJayoy Jyoxteddog Jqoxteddogq usTToww]
ojTunNedIevnen LR R gelTUnNedressun 93 TUNNed1008wWA Bunagnjquewigm Jap Iy
004 - 00§ oLl -~ 00L oLl = 001 0oL - 04 (4 - na\wazv Buryieetaqeeiuoe iy
e-1 4 w 2 Tavzudznlg
6.2 c gag nmon«anﬂ JneTETIIy UTON nﬁuwamauo>-mewzon«um-uzaﬂmﬁouu
2 - €L ge'L 4 00 : °g funzjswusuwwesnzeudgowyly
o2 - oee 02g = 002 oz - oow ooZ - 0gL (0,) dnivaedaeg
ge - ¢z (3 2L - L £'0 (5eq) xnonAq
vefundutpeqeqetrjed
sgoyjulg sseyjulyg ameyjulg emeygjufg
~38eTYo0H ~-XONJIPTO3I3ITH -AoNIpTal1ITH ~RoNIpPTERION
-FOHY -ues Iy ~3T1%q0y ~-319q0) Sunuyo 12RTINIUIIYR] IS )

UOSYRFI9A}36q390 J-08uydIen WP Yowd uedwruveseqiuls-Ly I0qIETUYOe] IFTUIe uofunduipaqeqerajeq ®




- 49 .

ORIGINAL PAGE IS

OF POOR QUALITY
Die das Gasphaseverfahren durch Variation der Reaktionapara-
meter auch bei Verwendung des Btandard-Katalysators aus-
zeichnende Flexibilitdt ist daher nie in Anspruch genommen
worden, Die Anlage arbeitet von Anbeginn stSrungsfrei und hat
keine technischen Probléme aufgevorfen.

£+2.2 Flugstaubverfahren

Das urapriinglich von der M, W. Kellogg Co. entwickelte und
lizenzierte Flugstaubverfahren (heute Synthol-Verfahren ge-
nannt, Schema 8. Abb. 6) weist Xhnlichkeit mit dem ebenfalls
in den USA entwickelten Wirbelbett (Hydrocol-) Verfahren auf.
Wehrend letzteres in USA im einer groBtechnischen Demonstra
tionsanlage (Nominalkapazitit 360 000 jato) aus technischen
und wirtschaftlichen Griinden 1957 wieder aufgegeben wurde,
konnte das Flugstaubverfahren in Sasolburg nach sllerdings
mehrj)dhrigen Schwierigkeiten upd griferen KAnderungen erfolg-
reich betrieben werdean. '

Die Sasol-Anlage war flir eine Kapazitdt von 180 000 t Produk-
ten ausgelegt worden, die urspriinglich in nur zwei Reaktoren
erreicht werdoen sollte. Die erwihnten Schwierigkeiten machten
einen dritten Reaktor erforderlich. Im Jahresdurchschnitt sind
2,2 Renktofcn in Betrieb, jede Betriebasperiode betrigt etwa
5-6 Wochen. Anstelle der zuniichst vorgesehenen kontinuierlichen
lrgﬁnzung der desaktivierten oder ausgetragenen Katalysatoran-
teile wird jeweils mit einer frischen Katalysatorfiillung be-
gonnen und bis zum Ende der Betriebsperiode werden die Ver-
luste (ca. 1,4 % pro Tag) nur teilweise durch aus dem Produkt-
strom abgeschiedenen Katalysator ergﬁnzt;

Der Synthesebetrieb bei 22 bar und bis zu 350 °C Reaktions-
tenperatur erfordert ein wasserstoffreicheas Synthesegas "

(B, 1 CO ca. 6 : 1) zur Unterdriickung von Spalé- und Zersetzunga-
reaktionen. Das Synthesegas setzt sich aus mehreren Teilastrtmen
zusamoen: dem in einer Lurgi-Druckvergasung erseugten Gas wird
das Restgas des Festbettverfahrens und ein Teil des Kreislauf-
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gases der Flugstaubsyn§hese zugemischt und durch eine Methan-
Reformierungsetufe das benttigte hohe Ha ! CO-Verhdltnis ein-
gestellt. In jedem Flugstaubreaktor von etwa 30 m Hche und 2 m
Innendurchmesser befinden sich 130 bis 140 t Eisenkatalysator
im Umlauf, die von 300 00O m3/h Gas (Frischgas : Kreisleaufgas
wie 1 : 2) umgewilszt werden, Pro o’ Synthesegas (bei 22 bar
um 300 °C) entspricht dies einer Beladung mit 190 kg Kataly--

sator. In den Reaktionsraum sind zwei Kithlsysteme mit Olum-

lauf eingebaut, wodurch die Reaktionatemperatur auf 350 °¢c pe-
grenzt wird. Katalysator und gesférmige Syntheseprodukte werden
nach Durchlaufen des Reaktioﬁsraumes iiber Abscheider und Zyklone
getrennt, und der Katalysator wird in den Kreislauf zuriickge=-

fiihrt. Um Ablagerungen im Reaktor zu vermeiden und eine einwand-
freie Riickfiihrung des Xatalysators zu gewihrleisten, diirfen keine
hochsiedenden, unter Reaktionsbedingungen flussigen Kohlenwasser-
stoffe gebildet werden, die die Fliepfgdhigkeit des staubfSrmigen
Katalysators beeintriichtigen. Dieser Forderuné wird vor dlem durch
Reaktionstemperatur und Synthesegaszusammensetzung Rechnung ge-
tragen, wobei der hohe Wasserstoffanteil zusttzlich die Katalysator-
Lebensdauer erhdht. Nach 80 %igem (CO + H_)-Umsatz und Produktab-
scheidung erhilt man ein methan- und wass:rstoffreichee Restgas,

das teilweise durch Tieftemperaturzerlegung zur Wasserstoffge-

winnung fiir die NHB-Synthese aufgearbeitet wird.

2+.2.3 Fliissigphaseverfahren

Bei der FT-Synthese nach dem Fliissigphaseverfahren wird eine
stationdre Buspension von feinverteiltem Katalysator in eimer
syntheseeignen Fliissigkeit von Synthesegas durchstrtmt, wobel
die Reaktionswirme durch in die Suspension eintauchende Siede~
rohre eines Druckwassersystems abgefiihrt wird (s. Abb. 6).

Die Entwicklung des Verfahrens begann 1938 und wurde mit Unter-
brechung bis 1953 - bis zu einer halbtechnischen Demonstrations-
anlage der Firma RheinpreuBen / Koppers - fortgefiihrt. Wegen
der ungiinstiger werdenden wirtschaftlichen Voraussetzungen kam
es seinerzeit nicht zum Bau der Produktionsanlage.
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Die Dezonstrstioneanlage wurde bevorzugt mit kohlenoxidreichem
Synthesegas (2. B. Wassergae oder auch Koksofengas) mit einem

Hz t CO-Verhiltnis von z. B. 0,7 : 1 betrieben. Einerseits waren
solche Gase preisgiinatig verfiigbar, andererseits fiihrten sie zu
Reaktionsprodukten mit hohen Alken-Anteilen, was aus verschiede-
nen QGriinden erwilinscht wvar. Das Synthesegas wurde unter einem
Druck von 12 bar in den 10 n3 Suspension enthaltenden Reaktor
iber eine Gasverteilung am Reaktorboden eingespeist (2 700 Nm;/h;
Effektivgeschwindigkeit unter Reaktionabedingungen 9,5 cm/s) und
reagierte an dem in einem Kohlenwamserstoff-Gemisch suspendierten
Eisenkatalysator. Die Reaktionswiirme wurde im Druckwasser ent-
haltenden Kiihlrohrregister unter Dampfgewinnung abgefiihrt., Die
Eigenschaften der durchstrimten Suaspension und die gute Wiree-
abfiihrung gewidhrleisteten einen sehr niedrigen Temperaturgradien-
ten von * 1 °C iiber den gesamten Reaktor, was einer isothermen
Betriebsweise sehr nahe kommt. Das den Reaktor verlassende End-
gas wurde durch fraktionierte Kiihlung von den gebildeten Kohlen-
wasserstoffen unterschiedlicher Kettenlange und Siedelage und
vox Wasser befreit. Bei der Betriebsweise zur Eréeugung vor-
wiegend langkettiger Kohlenwasserstoffe wurde ein Teilstrom der
Suapension kontinuierlich abgezogen, vom Katalysator, der zuriick-
gefiihrt wurde, befreit und der Weiterverarbeitung zugefiihrt. Bei
einer Betriebsweise zur Erzeugung vorwiegend kurzkettiger Kohlen-
wasserstoffe muBte die dabei ausgetragene Suspensionsfliissig-

keit entsprechend ergénzt werden.

Die hohe Dispersitit des festen Katalysators, der nach Formierung
und Reduktion eine Teilchengrdfie von 1 bis 2 u aufwies, gestattete
Konzentrationen bis zu etwa 100 kg Fe pro m3 Suspension und eine
8ynthesegasbelastung von 7bis 9 m”/kg Fe + h bei 90 % (CO + H,)-
Unsatz, was einer Auasbeute von 31 bis 39 kg Produkten 03+ pro

.m3 Reaktionsraum und Stunde entsprach. In der Demonstrationsanlage
wurde eine Katalysatorleistung von 400 kg Kohlenwasserstoffen €5y
pro kg Fe erzielt ( sishe Tab. 5).



Die Kettenlidnge der gebildeten Kohlenwasserstoffe war sufler von
dern Katalysatoreigenachaften von der Reaktionstemperatur (etwa
240 bis 280 °C) abhingig und nahm mit steigender Temperatur ab.
Von der Synthesegasversorgung her war der Druck auf 12 bis

15 bar limitiert. Fiir eine Erhthung des Betriebsdruckes auf die
fiir das Gasphase~ oder Flugstaubverfahren Ublichen Herte von

22 bar oder hther sowie fiir eine VergroBerung des Reaktors auf
eine Kapazitit von 20 000 jato an Primidrprodukten liégen Schite
zungen vor. Als maximale Leistung werden etwa 1 550 jato Pro-

3

dukte pro m” Reaktionsvolumen angesehen.
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Tabelle 6 : Betriebasdaten und Ergebnisse der Fliiasigphase-
Synthese bei einstufigem Betrieb mit einmaligem

Gasdurchgang an gefidlltem Eisenkatalysator
a) Demonstrationsanlage - b) halbtechnische Anlage

a b
Wirksamer Reaktionsraum (Volumen , ;
Suspension einschl. dispergiertem Gas) (1) 10 000 6
Katalysator (kg Fe) 880 0,4
Synéhesegas-Druck (atm) 12 11
Synthesegas (Vol.-Verh. CO : aa) 1,5 1,5
Synthesegas-Menge (NNB/h) 2 700 ° 1,3
Lineare Gasgeschwindigkeit des
komprimierten Gases bei Betriebs-
temperatur, bez. auf den freien
Reaktorquerschnitt (en/8) 9.5 3+5
Angevandtes CO+H, insgesant (Nm>/h) 2 300 1,1
Pro m3 Reaktionsraum (NmB/h) 230 183
pro kg Fe ' (Nms/h) 2,6 - 2,45
Mittlere Synthesetemperatur %¢ 268 266
CO-Umsatz % 91 90
CO+H,-Unsatz % 89 88
Syntheseprodukte,
bez. auf eingesetztes CO+H2 .
. Kohlenwasserstoffe C,, (g/NmB) 178 176
c, + €, (g/No”) 12 11
c5, (g/Nn”) 166 165
O-haltige Produkte
im Synthesewasser (s/ij) 3 2
Baum-Zeit-Ausbeute
an Produkten C, , incl. 3
O-Produkten in-oh h (kg/m° Reakt.-Raum) 930 240
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2.3 Produktpalette und Flexibilitdt

2.3.1 Gasphaseverfahren

Fiir das Gasphase-Festbettverfahren ist in allen Stadien der
Entwicklung die erwiinachte Produktzusammensetzung weitgehend
vorgegeben gewesen. Dies betraf smowohl die Betriebsweisen an
Kobalt- oder spidter Eisenkatalysatoren wihrend des Krieges als
auch die Sasol-Anlage, die die nach dem Flugstaubverfahren
weniger gut oder gar nicht herstellbaren Dieseltl- oder
Paraffinkohlenwasserstoffe erzeugen sollte. Wihrend der vor-
wviegend auf verfahrenstechnische Verbesserungen ebzielenden
Entwicklungsarbeiten wurde daher nicht der insgesamt verfiigbare
Spielraum, sondern meiat nur der jeweils betrachtete Teilaspekt
abgegrenzt. Mit dem Abschlufl dees Sasol-Projektes wurden die
Forschungsarbeiten in Deutschland praktisch eingestellt und
beispielsweise die mit neuen (Sinter-) Katalysatoren erreich-
baren Verbesserungen nur grundsitzlich angedeutet. In Siidafrika
wurden Forschungsarbeiten am Gasphaseverfahren nur in begrenztem
Unfang durchgefiihrt, da fir die ersten Jahre die Probieme der
zundchet nicht einwandfrei arbeitenden Flugstaubanlage vorrangig

waren.

Bei nur geringer Variatatim der Reaktionsbedingungen wird die
Zusammensetzung der Primiérprodukte vor allem durch die Katalysa-
toreigenschaften bestimmt. Bei der Hochlast-Synthese an Eisen-
Féllungekatalysatar unter Bedingungen, wie sie bei Sasol tiblich
sind, wird ein relativ breit gestaffeltes Produktspektrum an
Kohlenwasserstoffen erhalten (s. Tab. 7, Spalte A). Eine solche
Zusammensetzung ist typisch fiir den mit Cu, K20 und 8102 akti-
vierten Standardkatalysator. An einem durch Sinterung eines
Oxidgemisches (FeBOu. Cul, Zno, KZO) hergestellten Katalysator
vwerden dagegen unter annidhernd gleichen Reaktionsbedingungen
wesentlich niedrigere Anteiie an hochmolekularen Paraffinen ge-
bildet, der Schwerpunkt des Produktspektrums verlagert sich in
den Benzinbereich und der Olefingehalt steigt (s. Tab. 7, Spalte B).
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Eine weitere Verschiebung zugunsten kurzkettiger Produkte wird
durch Xnderungen in der Zusammensetzung und in der Vorbehandlung
des Katalysators und durch Anwendung eines kohlenoxidreichen
Synthesegases (32 : CO = 0,7 + 1) erreicht: etwa 70 ¥ der an
einem Katalysator mit verriangerten Zusitzen an KZO und an 8102
gebildeten Kohlenwasserstoffe fallen in den Bereich bia 010 und
enthalten 70 bis 80 # Olefine (s. Tab. 7, Spalte C).

Den EinfluB uanterschiedlicher KZO und SiOz-Zuaitzo zum Eisen-
Standardkatalysator auf die Ausbeuten an langkettigen Paraffinen
verdeutlicht Tab. 8, wihrend in Tab. 9 die Abh&ngigieit der
Ausbeute an Methan und an langkettigen Paraffinen von wechseln-
den Sioz-Gehulton bei konstantem KZO-Gehalt des Katalysators
wiedergegeben iat. Die erwidhnten und weitere Ergebnisse wurden
Jeweils in Versuchen mit mohrmonatiger Katalysator-Betriebszeit
unter Bedingungen erhalten, die denen der techniache Hochlast-
Synthese weitgehend entsprachen. Die nach neueren Kenntniasen
iiber die Kinetik und die Thermodynamik der FT-Reaktion ({fiir eine
Begrenzung des Produktspektrums auf kurzkottig; Verbindungen
ginstigen Bedingungen (s. Pkt. 1.2.3) sind dabei kaum beriick~
sichtigt worden, so dal dis Flexibilitit des Gasphase-Festbett-
verfahrens mit Sicherheit noch nicht im vollen Umfang ermittelt
worden ist. Die Oxyl-Synthese zur Erzeugung vorwiegend Sauer-
stoff enthaltender Verbindungen (ca. 80 ¥ Alkohole im Gemisch
mit KOhlenwuaae{stoffon) und die Imosynthese zur Erzeugung ver-
zweigier Kohlenwasserstoffe mit hohen Anteilen an Olefinen als
Varianten des Gasphase-Testbettverfahrens deuten einige der Mog-
lichkeiten an.
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Tabelle 7: Zusammensetzung der Reaktionsprodukte
der Eisen-Hochlastsynthese
(Durchaschnittszahlen aus ginen
6monatigen Dauerbetried)

A B c
(Gew.=%) Olefin~ | (Gow.=%¥) Olefin- | (Gew.-%) Olefin-
geh. (%) geh. (%) geh. (%)
c3/ch 0,6 ca. 50 23,0 68-70 23,0 8o
c5/¢10 25,6 62 35,3 72 47,8 72
180 - 290 °c 17,0 55 12,2 S5 15,0 50
290 - 320 °C 4,5 2,9 3,1
320 - 460 °¢ || 18,7 10,1 5.6
460 °¢ 19,1 6,0 1,9 7
wasserlosliche
Alkohole G,~C, 4.5 10,5 3:6
100,0 100,0 100,0

1) Eingelheiten iiber die Verauchadurchfiihrung und die:
Katalysatoren s. Studie Band .ll, Teil II: Gasphasesynthese,
'8. 97 f. '




Tabelle 8: Abhingigkeit der Produktzusammensetzung

vom Gehalt des Katalysators an KZO und 8102

1)

K20/100 Te 8102/100 Te innere Oberfl. Ausbcgto an K¥
d. red. Kat. »>320 “C giedead -

in »2/g Ve bez. auf 02+
0,5 - 2 2- 8 120 - 200 10 - 20
a -4 10 - 20 200 ~ 300 20 - 4o
4 -5 20 - 25 300 40 - 50
10 20 - 25 ' 350 50 = 60

1) Einzelheiten s. Studie Band I Teil II: Gasphasesynthese,
8. 74 ¢,

Tabelle 9: Abhiingigkeit der Produktzusammensetzung
eines & Gew.-% X0 egthaltondon Katalysators
vom Gehalt an 8i0, 1

8i0>-Gehalt Synthese- Gew.-% >320 °C Gew.-% Methan
bez. auf Fe teug. siedende KW-Stoffe bez. auf C4 und
c im Fliiesigprodukt héhere KW=5toffe

6 200 22 10

15 205 58 7.5
20,5 209 59 7
24,5 211 62 6,5

1) Eingelheiten a. Studie Band II, Teil II: Gasphasesynthese,
8. 68 1.



2:3.2 Flugstaubverfahren

Die Verfahrensbedingungen der Flugstaubsynthese sind auf die
Erzeugung von Benzin optimiert. Der Bereich der wirtschaftlich
befriedigenden Selektivitit an 03+—Produkten liegt in den ver-
hiltnismdBig engen Grenzen von 72 bis 76 ¥ des gesamten Produkt-
enfalls. Niedrige Werte entsprechen einer zu hohen Hethanbilduné
und hohe Werte sind wegen schnellerer Desaktivierung des Kataly-
sators durch z.B. Kohlenstoffabscheidung einer Verkﬁrzuﬁg der
Betriebszeit gleichzusetzen., Bei der hohen Reaktionstemperatur

¥on 310 hia 32So °C und Driicken um 22 bar wird der Kohlesstoff-
abscheidung durch ein hohes H2 t CO-Verhiiltnis von € : 1 entgegen-
gewirkt. Etwa 40 ¥ des zu organischen Produkten umgesetzten Kohlen-
stoffes sind in der Benzinfraktion enthalten und weitere 15 bis 20 ¥
kdnnen durch Polymerisation der CB/Ch-Fraktion zugitzlich in Benzin

umgewvandelt werden,

Wihrend einer Betriebsperiode einer Katalysatorcharge wird die
Axtivitdtsabnahme, die durch chemische und strukturelle
Knderungen_bedingt ist, durch graduelle Erhdhung der Reaktions~
temperatur ausgeglichen, soweit hierfiir verfahrenstechnischer
Spielraum beateht. Die Folge ist eine Anderung der Selektivitit
und damit der Produktzusammensetzung, die aich vom Beginn bis
zum Ende der Betriebsperiode in einer Zunahme der Bildung von
Methan und kurzkettigen Kohlenwasserstoffen HuBert. Die in

Tab. 10 (Spalte A) angegebenen Werte sind daher als Mittelwerte
liber einen etwa fiinfwdchigen Betrieb anzusehen. Die Erhchung der
Betriebstemperatur verstirkt die Tendenz des Kafalysatora zu
Hydrierreaktionen, so dal der Olefingehalt der Fraktion etwa

wie folgt abnimmt-

Fraktion CZ: von 57 auf 25 Mol-¥%
Fraktion CB: von 90 auf 80 Mol-%

Fraktion C,: von 87 auf 81 Mol-%



- 60 .

Diese Verschiebung entspricht den bekannten Selektivitidtsbe-
ziehungen, wonach bei Steigerung der Reaktionstemperatur und/
oder Verringerung des Alkaligehaltes im Katalysator Kettenliinge
und Olefingehalt der gebildeten Kohlenwasserstoffe zuriickgehen.

Ergebnisas von Versuchen zur Beeinflussung der Produktzusammen-
setzung sind fiir das Flugstaub-Syntheseverfahren nur in sehr
begrenztem Unfang mitgeteilt worden. Ohne dal nihere Angaben
iiber Reaktionsbedingungen und Katalysatoren vorliegen, Bind
Resultate aus Technikumsversuchen in Tab.10 (Spalten B bis D)
der normalen Benzinfahrweise gegeniibergectellt. Die C2-8010ktivi-
tdt durchliuft darin ein Maximum von 17 ¥ (Spalte C), die
Selektivitiit fiir flissige und sauerstoffhaltige Produkte nimmt

&b und der Methananteil von 30 auf 70 % zu. Die Olefinanteile

in den Fraktionen werden nicht angegeben, jedoch ist anzunehmen,
daB sie wie im technischen Betrieb mit zunehmender Verschiebung
zu niedermolekularen Anteilen abnehmen.

Aus Griinden der einwandfreien Aufrechterhaltung.des Bynthese-
betriebs scheint das Flugstaubverfahren lediglich in Richtung

auf eine Temperatursteiprerung und auf die Katalyaatoreigonbchaften
iber eine allerdings begrenzte Flexibilitiit zu verfiigen, die allem
Anschein nach vom Gasphase-Festbett- und auch vom Fliissigphase=-
verfahren deutlich iibertroffen werden dirfte. Eine endgiiltige
Beurteilung wird allerdings dadurch erschwert, dafl der neueste
Entwicklungsstand des Flugstaubverfahrens bisher nicht bekannt-
gemacht worden ist.
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ZSabelle 10: Zusammensetzung der Reaktionsprodukte
der Flugstaubsynthese
(Durchschnittszahlen aus Betriebs- und
Versuchsergebnissen) 1 2)

Betriebsergebnisse Versuchsergebniscse

A ' B ¢ D
CH, 10 10 30 50. 70
C.H 4 '
27k } 0 | } 15 17 12
CHg .6 |
c.u,. 12
36 _ } 1% | 15 1" 6
c : I
¢, H 8
478 } 9 } 16 13 6
Cyllao L .
light oil 43 43

22 8 é

decanted oil 7 ' ?
Ne s Co 6 6 2 1 0’2
acids 9 1 0,05| 0,05]| 0,05

1) Einzelheiten s. Studie Band I3 Teil II: Flugstaubsynthese,
Be 33 f.

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

Ibenso wie filr das Flugstaubverfahren stand auch bei der Ent-
wicklung des Fliissigphaseverfahrens die bevorzugte Herstellung
von im Benzinbereich siedenden Kohlenwasserstoffen im Vorder-
grund. 2u dem Zeitpunkt der Errichtung der Demonstrationsanlage
zeichnete sich in Deutachland bereits die Abkehr von der -
Synthesegaserzeugung iiber die Vergasung von Stein- oder Braune
kohle ab, so dal die Verwendung von Synthesegasen anderer Her-
kunft (Koksofengas, Gichtgas) von vornherein mit in Betracht
gezogen wurde. Eine der Auswirkungen des relativ hohen Kohlenoxid-
gehaltes solcher Gase, die in der Flissigphasesynthese nahezu
problemlos verarbeitet werden kinnen, beatand in einem hohen
Anfall an olefinreichen kurzkettigen Kohlenwasserstoffen mit
guter Verwsndungsfihigkeit im Treibstoffasektor. Aus dem Bestreben
heraus, sich den sich zu Beginn der SOer Jahre abzeichnenden
Anderungen in der Versorgung und im Bedarf von Kohlenwasser-
steffen anzupassen, wurde eine grilere Zahl von Verfahrensvarian-
ten im Labor- und TechnikumsmaBstad untar-ucﬁt, wobei besonders
die EinflulgriBen Temperatur, Synthesegaszusammensetzung und Art
und Dotierung der Katalysatoren Gegenstand der Untersuchungen
waren. Einige Beispiele fiir auf unterschiedliche Kettenliinge der
entstehenden Kohlenwasserstoffe abgestellte Fahrweisen gibt

Tab. 11 wieder.

Die Bildung hshernolekul;ror Produkte wird durch tiefe Betriebs-
temperaturen {240 bis 260 °C) und durch einen hohen Alkaligehalt
des Lisenkatalysators begiinstigt, wiihrend umgekehrt nieder-
molekulare olefinreiche Kohlenwasserstoffe durch Anwendung er-
hohter Temperaturen (260 bis 280 °C) an Eiaonkntniylntorcn mit
geringen Alkaligehalten erhalten wurden. Eine Abachitzung der
fiir die Kettenlinge der entstehenden Kohlenwasserstoffe und fiir
den SBchwerpunkt des Produktspektrums maflgebenden EinflulgriSen
macht den im Vergleich zu den iibrigen Parsmetern i{iberdurchschnitt-
lich hohen Einflufl der Reaktionatemperatur und der Katalysator-
susansensetzung deutlich. Die Synthesegastusamsensetzung, die
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Raum-Zeit-Belastung und der Roaktionadruck, der im ﬁllgeneinon
nur wenig von 11 atm verschieden war, scheinen demgegeniiber
weniger stark insg Gewicht fallen. Verglichen mit dem Gasphase-
und denm Flugstaubverfahren war im sllgemeinen die Methanbildung
relativ gering und der Olefinanteil der Kohlenwasserstoffe
relativ hoch, was in lbereinstimmung mit Versuchsergebnissen
nach der Gasphaseverfahren steht und den in diesem Sinne posi=~’
tiven Binflufl hoher CO-Gehalte des Synthesegases verdsutlicht.

Eine Moglichkeit zur Erhdhung der Ausbeute an kurzkettigen
Olefinen besteht darin, bei hoher Synthesetemperatur hoch-
siedende Kohlenwasserstoff-Fraktionen in die Synthese zuriickzu-
fiihren und an geeigneten Katalysatoren zu olefinreichen ?rodukten
zu spalten. Mit dieser Mafnahme ist zugleich eine ErhShung des
Gesamtanfalls an Olefinen verbunden. Die Anwendung hoher Be-
triebstemperaturen zur Erzeugung kurzkettiger Kohlenwasser-
stoffe ist normalerweige durch die verstirkte Bildung von Methan
und Kohlenatoff begrénzt. Eine Zuriickdringung kann dadurch
erreicht werden, da8 in der Katalysatorsuspension durch geeignete
Anordnung der Kiihlfliéchen ein Temperaturgradient zugelassen wird.
Durch Aufgabe des Vorteils einer sonst nahezu isothermen Arbeita-
woise kann dadurch entsprechend der von unten nach obsn zuneh-
menden Verarmung des Synthesegases an Reaktanden das Auftreten
von Nebenreaktionen durch die niedrigen CO + Hz-Konzentrntionen_
im heiflesten Reaktorteil weitgehend unterdriickt werden, was ins-
geesant einer Erhdhung der Belektivitiit des Verfahrens entspricht.

Ebenso wvie fiir das Gasphaseverfahren und zum Unterachied zum
Flugstaubverfahren gelten fiir die FT~Synthese in fliisgiger Phase
mit einer stationiren Katalyaastorsumpension von vornherein nur
wenige verfahrenastechnische Beschrinkungen, so daf fiir die
Variation des Produktaspektrums in dem einen oder anderen ge-
wiinachten Sinne ein relativ breiter Spielraum verfiigbar ist.
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Tabelle 11: Zusammensetzung der Reaktionsprodukte
der Fliissigphasesynthese
(Durchschnittszahlen aus Technikumsversuchea

) 1)

" Synthese abgestellt auf Molekiilgrise

niedrig mittel koch

C, + G, | 34,0 6.9 2,2
Cg bis 160 °¢ siedend S5t o b 40,0 |- 7.1
190 - 320 °¢c 8,1 25,7 8,3
320 - 450 °¢C 18,3 33,0

o 3.5
450 “¢ 9,1 49,4

1) Einzelheiten s. Btudie Band:III, Teil II; Fliissigphasesynthese,
S, 54 f. -
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2.4 Katalysatoren

Fiir alle betrachteten Verfahren werden Katalysatoren auf Eisen-
btasis verwendet, die den verfahrens- oder reaktionstechnischen
Anforderungen entsprechende Unterschiede in der Zusammensetzung,
in der Herstellung und in der Vorbehandlung aufweisen. Die Fest-
stellung scheint berechtigt, daB die fiir die einzelnen Verfahre:n
nach dem jeweils letzten Entwicklungsstand eingesetzten Katgly-
satoren in bezug auf Umsatz, angestrebte Produktzusammensetzung,
Betriebsverhalten und andere Eigenschaften, die sich unter dem
Begriff Leiétungsfﬁhigkeit (performance) zusammenfassen-lassen,
ein relativ hohes Niveau erreicht haben uné daB Unterschieds,
beispielsweise in der Herstellung oder in den physikalischen
Eigenschaften, in engem Zusammenhang mit dem Verfahroﬂ stehen,
fiir das der Katalysator vorgesehen 'ist. Fiir das Gasphase~ und
fiir das Fliigsigphase~Verfahren werden Féllungskatalysatoren mit
besonderen Anforderungen an die Grdfle und die Struktur der Ober-
fliche bevorzugt, der Katalysator fiir das Flugstaubverfahren
wird durch Schmelzen von Eisenoxiden unter Zusatz von Promotoren
hergestellt. Er weist eine vergleichsweise geringe spezifische
Oberfliche auf, die nur unwesentlich strukturiert ist.

2elte Katalysatoren fiir das Gasphaseverfahren

Bei der Entwicklung von Eisenkatalymatoren fiir die Hochlast-
Synthese konnten die Erfahrungen verwertet werden, die bei der
Herstellung und dem technischen Einsatz von Kobaltkatalysatoren
ilber einen langen Zeitraum gewonnen worden waren., Die Methoden
der Herstellung von Fdllungskatalysatoren waren dabei in grund-
legenden Untersuchungen und im Produktionsgang so weit verfeinert
worden, dall die Steusrung der die katalysatoraigenachaft be-
stimmenden Parameter einwandfrei beherrscht wurde, so daf die
Katalysatorherstellung fiir die Hochlast-Synthese von Beginn an
problemlos verlief. Viele der fiir die Heratelluhg von FT-
Katalysatoren angewandten MaBnahmen oder Apparaturen gehdren
seither zum Standard der Herstellung von Fidllungskatalysatoren
ﬁberhnuptﬁ
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Die Fdllung des Katalysators erfolgte durch Vereinigung der
Nitratlosungen des Eisens und des Kupfers mit Sodalésung in der °*
Hitze, anschliefend wurde der gewaschene Niederschlag mit Kiesel=-
siure und Kalium in Form von Kaliwasserglas imprédgniert und eine
Zusammensetzung von 100 Fe = 5 Cu -~ 5 xao - 25 5i0 (alles Ge-
wichtateile) eingestellt. Der verformte und getrocknete Nieder-
schlag wurde reduziert und zum Schutz gegen Oxidation mit Hart-
paraffin imprégniert. In dieser Forn war der Katalysator ver-
sand- und lagerfihig und ohne Vorbehandlung sofort eingetzbar.

.Durch die Aktivtoren wurden vor allem folgende Effekte erzielt:

Kupfer erleichtert wementlich die Uberfiihrung des Eisen{IIl)-oxids
in niedrigere Wertigkeitsstufen bei der Reduktion mit Wasaserstoff,
die daher unter sehr milden Bedingungen (220 bis 240 °C) durchge-
fithrt werden kenn und einen Katalysator mit hoher apﬁzifiach.r
Oberfldche (100 bis 350 hz/g) ergibt. Bei gegebener Synthese-

temperatur steigt der CO + H_-Umsatz etwa linear mit dem Reduktions-

grad und mit der epezifiacheﬁ Oberfléiche an. -Eine Zunahme des Ge-
haltes an SiO2 bewirkt eine Zunahme der spezifischen Oberfldche,
die wiederum eine UmsatzerhShung, und zugleich eine Erhdhung der
Kettenlinge der gebildeten Kohlenwasserstoffe, ermiglicht, die

aus damaliger Sicht erwiinscht war. Es besteht keine lineare Ab-
hingigkeit zwischen der Kohlenwasserstoff-Kettenlinge und dem
8i02-Anteil im Katalyéator. Mit zunehmendem Kao-Gehalt wird die
Kettenlinge der gebildeten Kohlenwassersioffe ebenfalls erhtht,
jedoch ist im Vergleich zum 8102 diemer Effekt weniger ausgeprigt.
Eine wesentliche Bedeutung des Kao-Anteila besteht in der Zunahme
des Olefingehaltes der gebildeten Kechlenwasserstoffe.

Die Reduktionsbedingungen und der Reduktionsgrad ermiglichen eine
Beeinflussung des Produktspektrums: unter vergleichbaren Synthese-
bedingungen weisen Katalysatoren, die mit hoher linearer Gas~
geschwindigkeit reduciert worden sind, bei gleichem Reduktionsgrad
einen hSheren Umsatz und einen vermehrten Anfall an kurzkettigen
Kohlenwasserstoffen auf. Wird der Reduktionsgrad, vor sallem der

Anteil an metallischem Eimsen, erhcht, so bewirkt dies eine
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weitere Yaerlagerung des Prodhktapektruna gu kurgkettigen
Kohlenwasasrstoffen, ein aus damaliger Sicht allerdings nicht
ervinachter Effekt. Bei Anwendung milder Reduktionsbedingungen
wvird die durch die Fillung vorgegebene Oberfléichenstruktur der
Katalysatoren nur unvesentlioch veridndert, so dal hohe Anteile
an Mikro- oder Makroporen und entsprechend bevorzugt kure- oder
langkettige Xohlenwapasrsgtoffe erhalten werden.

Unter Hochlast-Synthesebedingungen werden mit Bisen-Fillungs-
katalysatoren bie zu 15 Monate Betriebszeit erreicht. Pro 1
Xatalysator werden in dieser Zeit etwa 800 kg ¢, -Eohlenvasser-
- stoffe gebildet (ca. 3 S00 kg / kg Fe).

Die Untersuchung von Sinterkatalysatoren, die bei gleichem oder
besserem Syntheseverhalten wie dem von Fillungskatalysatoren
die Erzeugung von Benzinkohlenwasserstoffen unter Hochlast- ‘
Bedingungen ermcglichen, ist seinerzeit nicht abgeachlossen
worden. Eine Wiederaufnahme dieser Arbeiten erscheint erfcolg-
versprechend.

2.4.2. Katalysatoren fiir das Flugstaubverfahren

Katalysatoren fiir das Flugstaubverfahren miissen vor allem eine
hohe mechanische Festigkeit zur Begrenzung der Verluste durch
 Abrieb sufweisen, wihrend wegen der hohen Reaktionsteaperatur

an die Aktivitit keine groflen Anspriiche gestellt werden. Diese
Anforderungen kinnen mit alkalisierten Schmelzkatalysatoren
erfiillt verden, die denen der Ammoniaksynthese idhnlich sind.
Ausgangaprodukt der Katalysatorherstellung ist 1030“ (Millgcale)
aus der Stahlverarbeitung, das im Lichtbogen unter Zusatz
struktureller und chemischer Promotoren geaschmolzen wird. Das
nach Abkiijhlen erhaltene Material wird auf Korngrillen zwischen
50 und 150 um vermahlen und mit Vasserstoff lber 40 bis 50 Stunden
bei etwa 400 °C im Wirbelbett reduziert. Der Eatalysator besteht
fast vollstindig aus metallischem Eisen und besitzt eine spezi-
fische Oberfliche von 5 bis 10 n°/g.
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Zur Erhthung der spezifischen Oberfliiche und rur Verminderung
der Rekristallisation werden der Katalysator strukturelle
Promotoren zugefligt. Es handelt sich dabei um mit Uhuaoratotf
nicht reduzierbare Oxide wie MgO, Cal, Al O3 oder Tﬁoa. die

in Mengen von 1 bis 2 ¥ des Katalysatorgewichtes zugesetst
werden. Zur Stabilisierung des metallischen Zustandes des Xisena
verden Alkalimetalloxide als Elektronendonatoren (chemische Pro-
potoren) in einer MHenge von ca. 0,5 % des Katalysatorgewichtes
angevandt. Die strukturellen Promotoren bilden bei der Schaelse
eine homogene Phase wit dem Magnetit (FQBOM). deren Struktur bei
der Reduktion erhalten bleibt und in Abhiingigkeit von der Grdole
des Kations und seiner Konzentration die GrioBe der specifischen
Oberfliche beeinflult. Promotorfreier redusierter Katalysator
weist eine speszifische Oberfliche von 3 bis 3,5 na/g auf, die
sich durch Zusatz von 4 Grammatom Mg / 100 Grammatom Fe auf etwa
10 n°/g erhéht. Alkalimetalloxide wirken als chemische Promotoren
dem oberflidchenvergriBernden Effekt der strukturellen Promotoren
entgegen, erhchen jedoch die Aktivitdt und beeinflussen auch die
Selektivitét, und zwar erfolgt

Verschiebung des Produktspektrums zu grﬁﬁeroﬁ Nolekiilen

Steigerung des Olefingehaltes der Synthoaoproduktcl

lrﬁahung der Tendenz der Kohlenstoffabscheldung

Steigerung der Ausbeuts an sausratoffhaltigen Produkten .

Die Wirkung der Alkalimetalloxide ateigt mit ihrer Basizitit.

Fiir technische Katalysatoren besitzen XKaliumoxid und Natriumoxid
Bedeutung. Die Gehalte der Katalysatoren an Alkalimetalloxiden
miissen auf die an sirukturellen Promotoren abgestimmt werden,

um optimale Ergebnisse in bezug auf die Siedelage und den Olefin-
gehalt der Produkte und auf die Katalysator-Lebensdauer su ermig-
lichen, die fiir das bestehends Verfshren weitgehend erreicht sind.

Wihrend einer Betriebasperiode von etwa 35 Tagen werden S5 bis 60 kg
61*-Koh10nunnnorstotfc pro kg Katalysator erszeugt..



ORIGINAL PAGE IS
OF POOR QUALITY

- 69 =

2.4.3 Katalysatoren fiir das Fliisgigphaseverfahren

Die Suspendierung in einem fliissigen Medium beeinfluBt die
Arbeitsweise der Katelysatoren nicht, so da} alle FT-aktiven
Katalysatoren grundsiitzlich geeignet sind. Mechaniasche Festig-
keit des Katalysatorkorns ist nicht erforderlich, wohl aber gute
Suspendierbarkeit, die iiber die Dichte des Katalysators ge-
steueit werden kann., Trigerfreie Fillungskatalysatoren, die sich
in situ formieren lassen und beatidndige Suspensionen ergeben,

werden bevorzugt.

Die Katalysatorherstellung erfolgt durch Fillung von Eisen(IIl)-
und Kupfernitraten mit Soda- qder Ammoniakldsung unter Zusatz
von Kaliumverbindungen in der Wirme. Chloride und Sulfate ent-
haltende Ldsungen erfordern besondere Mafinahmen zur Aufhebung
der aktivititsmindernden Einfliisse dieser Ionen. Ebenso wie fir
Katalysatoren fiir das Gasphaseverfahren wirkt eich der Zusate
von .Kupfer auf -die Reduktions- und Formierungseigenschaften
giinstig aus. Der gewaschene Niederschlag wird gegehenenfalls
nachalkalisiert, getrocknet, eventuell getempert, und in einem
Kohlenwasserstoff auf Korngrsfe unter 0,05 mm vermahlen.
Typisch waren Gehalte von 0,7 Cu und 0,05 bis 0.5‘K20 bezogen
auf 100 Gew.-Teile Fe, strukturelle Promotoren wurden nur in

Ausnghmeféllen verwendet.

Die Reduktion des Feao3 zu metallischem Eigen und zu Eisencarbiden
wird durch Behandlung, einer Suspension des Katalysators in hoch-
siedenden Kohlenwasserstoffen mit Kohlenoxid, mit Kohlenoxid-Was-
seratoff-Gemischen oder durch aufeinanderfolgende Behandlung mit
Kohlenoxid und Wasserstoff erreicht. Die Formierungstemperatur
liegt um 15 bis 30 °c oberhalb der spiteren Reaktionstemperatur.
Durch die Aufnahme von Kohlenstoff wird ein Teil der Katalysator-
partikel gesprengt, was im Sinne einer atabilen Suspension und
einer srhdhten Dispersitidt erwiinacht ist. Nach der einige Stunden
dauernden Formierung, die im Synthesereakter vorgenommen werden
kann, ist der Katalysator betriebsbereit. Verbrauchte Katalysatoren
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ktnnen durch Oxidation von Kohlenstoff und abgelagerten Pro-

dukten befreit werden, sie dbendtigen nach erneuter Formierung
eine etwa 20 °C hshere Betriebstemperatur und bilden weniger

langkettige Kohlenwasserstoffe als frische Katalysatoren.

Die Katalysatorleistung betrug bei einstufigem Synthesmebetriebd
maximal etwa 650 bis 700 kg 33+-Kohlenvasaeratotfo pro kg Fe.
Bei mehrstufigem Betrieb und bei zwischenzeitlicher Reakti- .
vierung kann dieser Wert etwa verdoppelt werden.
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3. Reaktionastechnische Beurteilung der verschiedenen Verfahrens-

varianten der FT-Synthese

«» Gegentiberstell der verschiedsnen Verfahrensvarianten

Mir die Hydrierung von Kohlenmoncoxid, die in Siidafrika in einer
Xombination aus Hochlast-Festbett~ und Flugstaubverfahren (ARGE-
und Kellogg-Synthese) groBtechnisch erfolgreich batrieben wird,
wurden in der Vergangenheit verachiedens Verfahrenstechnologien
entwickelt, deren charakteristische Unterschéiidungsmerkmale
neben Druck, Temperatur, Synthesegaszussmamensetzung und Kataly-
sator die unterschiedlichen verfahrenstechnischen Lisungen des
WirmeabfUhrungsproblens bei der atark exothermen Reaktion sind.
Die Verfahrensweisen lassen sioh untergliedern in

-~ Festbettreaktoren mit ruhender, vom Synthesegas
durchstrtmter Katalysator-Schiittung

« Flugstaub- oder Wirbelachichtreaktoren mit vom
Synthesegas bewegten Katalyasatoren

- Flissigpbasereaktoren mit entweder fest odar
beweglich angeordneten Katalysatoren

Da FT-Synthesen in diesen Reaktoren unter stark voneinander ab-
weichenden Betriebs- ﬁnd Reaktionsbedingungen ablaufen und Ka-
talys;toron unterschiedlicher ﬁhaniachcr Zusamnensetzung singe~
getzt werden, liBt sich anhand der bekannten Produktapektren nicht
eindeutig voraussagen, welchea Verfahren fiir die He;toréntvicklung
der Synthese in Richtung auf die bevorzugte Bildung gasformiger
Olefine priddestiniert erscheint.

Es muB deshalb verasucht werden, die fiir eine modifizierte FTs
Reaktion aufgrund thermodynamischer und reaktionkinetischer
Uberlegungen wichtigen Reaktionsparameter = wie die Arbeitsten-
peratur, die 8ynthoseguszusammensetzung, die Verweilzeit am Ka-
talysator bzw. die Raumgeachwindigkeit und die Verweilzeitver--
teilung des durchstrimenden Synthesegssea - mit den reaktionse
und verfahrenstechnischen Eigenschaften der einselnen Reaktor-



typen und Verfahrenaweisen zu korrelieren. In Tab. 12 wird
hiersu ein Uberblick iiber einige charakteristische Daten von
FI-Reaktoren gegeban,

Die Diskussion der fiir jeden Reaktor charakteristischen "Systen~
eigenachaften™ ergibt im einzelnen folgendes Bild:

Die Geschwindigkeit der Wirmezu- oder ~abfuhr durch wihrameiiber-
tragende Flidochen und die effektive Wirmeleitfihigkeit innerhalb
des Katalysatorsystems ist im Festbettreaktor gegeniiber den
anderen Resktorsyatesmen ungiinstiger. Hieraus ergeben sich axiale
und radiale Temperaturgradienten im Reaktionsrohr, die als Folge
der Ausbildung trtlicher Ubertemperaturen dazu fiihren kinnen,
dall kein isothermer Reaktionsablauf m¥glich ist, die chemische
Unsetzung teilweise unkontrolliert verliuft und es infolge ven
Kohlenstoffabecheidungen und Rekristsllisationsvorgingen, ver-
bunden mit einem bevorzugten Ablauf der Methanisierungsreaktion,
2u einer frilhzeitigen Bchidigung des Katalysators koamt.

Der beim Durchstrimen der verschiedenen Reaktorsysteme, insbe-
sondere beil hoher Strimungsgeschwindigkeit, auftretende Druck-
verlust ist unter den iilblichen Bedingungen ia Festbett am
geringsten. Fir die Umwiilzung des Kreislaufgases mub bei den
anderen Syatomen daher sine wesentlich hihere Kompressions-
enorgie aulgebracht werden.

Von entscheidendes Einfluf auf die Selektivitdt der komplexen
CO-Hydrierung in Primér~ und Aufbauschritten ist die Vermischung
der Beaktionagase, da die Ausbeute an den guniichst gebildeten

CZ- bis Ck-01cfinon durch Folgereaktionen am Katalysator gesenkt
wird. Die Verweilzeitverteilung der Gasphase sollte demnach sbg-
liohat eng sein. Sowohl im Festbett- als auch im Flugstaubreaiktor
sind dieame Bedingungen gut erfiillt, wihrend im Fliissigphase-~
reaktor durch die Riihrwirkung der aufsteigenden Gasblasen und
beim VWirbelschichtreaktor durch eine intensive Vermiachung des
f&intoiligon Katalysators und des Synthesegases Folgereaktionen



Tab. 45: ﬁeaktiona-

und verfahrenstechnische Eigenschaften des Pestbett-, Flugstaub-,

¥Wirbelschicht- und FlOssigphasenreaktors im Hinblick auf die Fischer-Tropsch-

Syntheae .
Phasen " Gas/Feststoff Gas/Feststof£/
) Flilssigkeit
System~ !
eigenschaften | Reaktortyp Festbett Flugstaub Wirbelschicht Blasensidule
Geschwindigkeit der .
Wirmezu~- oder Abfuhr gering mittel bis groB grob
durch wdrmellbertra- gros
gende Fldchen
effektive Wiarmeleit-
fdhigkeit innerhalb schlecht gut gqut gut
des Systems
durch Wirmeabfuhr be- f
dingter maximal 2u- ca. 5 bis 8 cﬁd keine Begrenzung
ldssiger Reaktordurch-
messer
?
Druckabfall bei hoher
Stromungsgeschwindig=- gering mittel hoch fmittel bis hoch
keit des Gases
Verweilzeitverteilung des R : s
durchstrémenden Gases eng eng breit eng bis mittel
g:;:ie Vermischung des gering gering gros gering bis mittel
axiale Vermischung des . :
kdrnigen Feststoffes keine gering gros gros
Ratalysatorkonzentration
als Feststoffvolumenan- 0.55-0.7 0.01-0.1 0.3-0.6 bis max. ca. 0.6
teil (1-0)! :
Korngrégenbereich der -
Feststoffe (mm) 1-5 0.01-0.5 0.03-1 0.01-1
mechanische Beanspruchung :
des Feststoffes durch Stof keine groB gros gering
und Reibung
2-4 §/Tag "id‘ﬁus' kgew] dg;\k i

2 : - X rer trag mit erin
Ratalysatorverluste keine durch Abrieb o curch foriah 9 9
Regenerierbarkeit oder L.
Austauschbarkeit des Betriebsunter~ ohne Betriebsunterbrechung durch kontinuier-

Katalysators bei der
Synthese

brechung n8tig

liche Ausschleusung und Zugabe

1'5 = relatives Feststoff-freies Zwischenraumvolumen

2)Bei Verbesserung des Wirmelbergangs durch Steiggrung
der Gasgeschwindigkeit iber die gegenwdrtig ilblichen
Werte kdnnte einc geringfilgige VergrdSerung méglich

sein.
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der Primirprodukte bezﬂnstigt werden, Dies bedeutet auch, daf

beil Verfahren mit Kreislauffahrweise nur gereinigtes Synthese-
gas, sus dem die reaktiven Zwischenprodukte - die gleichzeitig
die erwiinschten Endprodukte darstellen - adgeschieden sind, in
den Kreislauf zuriickgefithrt werden sollte.

In bezug auf die mochanische Beansvruchung des Katalysators

und die sich daraus ergebenden Katalysatorverluste geichnen sich
besonders vorteilhaft der Gasphase-Featbettreaktor unﬁ mit ge~
ringfiigigen Abstrichen der Blasensiulenreaktor aus, wohingegen
sowohl beim Flugstaub- als auch beim Wirbelachichtresktor mit
merklichen Katalysatorverlusten durch Abrieb und nicht riickgewinn-
baren Austrag gerechnet werdes mui.

Wie aus den bisherigen Ausfilhrungen hervorgeht, weisen die
verschiedenen Verfahren erhebliche reaktiona- und verfahrene-
technische Unterschiede auf,. die im Hinblick auf eine bevorzugte

Erzeugung von C_-bis C, -Olefinen sowohl positiv als auch negativ zu
A

beurteilen sind? Bevor eine abschlieflende Wertung oder eindeutige
Rangfolge der verschiedenen Verfahrensweisen abgegeben werden
kann, sollen unter Berlicksichtisung der technischen Realisjier-
barkeit Mafnahmen diskutiert werden, die im Hinblick auf die
angestrebte Belektivititaverbesserung zu einer Modifizierung

der bisher iiblichen Bedingungen im Festbett-, Flugataub-,

Wirbelschicht~ und Fliissigphase-Reaktor fiihren kidnnen.

3.2 Optimale reaktionskinetiache Gestaltung der
Fischer-Tropsch-Synthese

Je2e1 Grundeiitzliche reaktionskinetische Gesichtspunkte

Thermodynamik

Unter Beriicksichtigung aller moglichen Reaktionasprodukte liegt
das thermodynamische Gleichgewicht besgiiglich der sngestrebten
Produkte HuBerst ungiinstig. Katalysatoren und Reaktionabe-
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dingungen miissen daher so gewihlt werden, def die bevorzugte
Bildung von Kohlenstoff und Kohlendioxid weitestgehend unter-
bunden wifd. Aus den bekannten Abh¥ngigkeiten ergeben sich zum
Teil gegenl¥ufige Forderungen an die einzustellenden Reaktions-

paremeter!

-~ Hohe Temperaturen begiinstigen einerseits die Bildung kurz~
ketticer Kohlenwasserstoffe, andererseits begrenzen gie
jedoch den angestrebten, m&glichst hohen Gleichgewichtsum=

satz des Einsatzgases.

- Hohe Driicke filhren zur Einstellung eines hohen QGleichge~
vichtsumsatzes, mindern jedoch durch die bevoerzugte Bil-
dung peraffinischer Kohlenwasserstoffe die Ausbeute an
Olefinen.,

Unter Abwligung der unterschiedlichen Auswirkungea auf die Produkt-
palette erscheinen aus thermodynamischen Griinden Temperaturen
oberhald.von 250 °C unad Dricien von etwa 10 bis 25 atm geeignet.

" Kinetik

Da die angestrebten Reaktionspreodukte thermodynamiseh wenlg be-
clinstigt sind, kommt der Entwiocklung eines selektiven Katalysa~
tors, der die Bildungsgeschwindigkeit kurzkettiger, pasftrmiger
Olefine beschleunigt und deren Aufbaue undlspaltungareaktionen
unterdriickt, die Bauptaufgabe zu. Neben der Selekttivitits-
stenerung, bedingt durch die chemische Zusammensetzuig des Kata~
lysators, miiasen die Topographie dees Katalysators und die Reak-
tionsbedingungen so beschaffen gein, dall die Diffusion nicht ges
schwindigkeitsbestimmend wird. Vorasussetzung dazu ist, dal die
Kondengation der gebildeten Reaktionsprodukte auf der Katalyea-
toroberfliiche bzw. im Katalysator unterbleibt und die GroRe der
Poren und des Katalysatorkorns riechtig gewihlt wird.



3.2.2 Regktionstechnische Modifikation und abschliefende
Bewertung der moglichen Verfahreansweisen

Gegen eine Synthesa im Fliissigphasereaktor sprechen die fol-
genden Griinde: :

- Diffusive Transportvorginge eind in. der Suspensionsfliis=-
sigkeit unvermeidlich.

« Die chemische Reaktion wird im Bereich hoher Tempera-
turen wesentlich stirker beschleunigt als der diffusive
Stofftransport, so0 dal trotz der mit steigender Tempera~
tur zunehmenden Lualichkeiten von Kohlenmonoxid und Wasser-
stoff im Suspensionsmittel SelektivititseinbuBen durch
Transporthemmungen die Folge sein kdnnen.

- Es mufl damit gérechnet werden, daB das Suspensionsmittel
sich nicht in gesamten Temperaturbereich der Synthese
chemisch inert verhilt und zu unerwinschten Schédigungen
des Katalysators fiihrt.

Diesen Nachteilen stchen zwei mogliche Vorteile gegeniiber, die
im Sinne dér Zielsetzung als positiv zu beurteilen sind: So sind
lokale Uberhitzungen infolge einer guten Wirmeiibertragung prak-
tisch ausgeschlossen, und der Temperaturgradient im Reaktor be-
trdgt meist nur ¥ 1 °. Ein weiterer Vorteil besteht darin, da2
kohlenmonoxidreiche Gase eingesetzt werden kdnnen, was ~ wie an-
hand thermodynamischer Rechnungen bereits im zweiten Kapitel ge-
zeigt wurde - die Bildung niedermolekularer, olefinischer Pro-
dukte beglinstigt. Obwohl mit eteigendem CO-Partialdruck und mit
steiéender Tenmperatur die Gefahr der Kohlenatoffabscheidung
(durch ‘die Boudouard-Reaktion) zunimmt, ist das Fliissigphasever-
fahren eine Technik, bei der kohlenoxidreiche Gaae ohne schnelle
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Schidigung des Katalysators verarbeitet werden kionnen.So muf
unter diesen Synthesebedingungen beim Featbettreaktor durch die
C=Abscheidung mit dem Aufbau von Druckdifferenzen gergbhnct
werden, und beim Wirbelbett- bez. Flugstaub-Verfahrea besteht
die Gefahr, dafl das Katalysatorkorn szersprengt und gus dem
Reaktor ausgetragen wird, wihrend in der Fliissigphase eine bloBe
Suspendierung des feinverteilten Kohlenstoffe zumindest denkbar
ist.

~citer muf noch beriicksichtigt werden, da? fiir den Fliissigphase=~
. racior keine groRtechnischen Erfahrungen vorliegen und es nicht
sussuschliefen i8t, dal bei einer Verwirkiichung dieser Ver-
fahrenaweise ebenso wie beim Wirbelschichtverfahren erhebliche
betriebstechniache Storungen eintreten werden. Wesentlich praxis-
nikere und umfamsendere Erfahrungen liegen filir den groftechniach

Letriebenen Flugstaubreaktor vor. In besonderem Hafle gilt dies
auch fiir das in einer Vielzahl von Anlagen angewendete und in
verschiedenen Varianten - teils grofitechnisch; teils in Versuche-
anlagen - erprobte und erfolgreich betriebene Festbettverfahren.
Problematiosch bleibt bei dieser technisch am weitesten ent-
wickelten Verfahrensweise die schnelle Abfiihrung der bei der
stark exothermen Umsetzung frei werdenden Wirme. Als mdgliche
Verfahrensverbesserung bietet sich an, die Wiarme nicht aus-

- gchlieBlich iiber die Reaktorwand an geeignete Kiihlmedien abzu-
fiihren, sondern zusitzlich iiber aulerhalb des Reaktorse im Kreis-
lauf liegende Wirmeaustauscher und unter gleichzeitiger Ab-
scheidung der Reaktionsprodukte aus dem Kreisgas fiir Isothermie
im Reaktor zu sorgen. Um hohe Ausbeuten an gasformigen Olefinen
2u erzielen, miissen der Synthesegas-Umsatz pro Durchgang durch
den Reaktor niedrig gehalten werden und gegebenenfalls die
Cz~ bis Ob-Olefine aus dem Kreislaufgas sbgetrennt werden.

Eine weitere verfahrenstechnische Verbesserung besteht in der

Aufgliederung des Featbetireaktora in mehrere Stufen, wobei neben
der Kreislaufgasfahrweise zwiéchen jedenm Recaktorabschnitt das
durchgesetzte Synthesegas 2zu kiihlen und von den Reaktionspro-
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dukten zu befreien wire. Das Ausmall der angestrebten gleich-
méEBigen Temperaturverteilung hingt bei einer Vorgabe der
Frischgesbelastung und der anderen Reaktionsbedingungen dann
in erster Linie von der Schichthbhe ab. Um gquantitative Aus-
sagen iiber die zulidssige Schichthshe, das optimale Verhiiltnis
von Kreislaufgas zu Frischgas und die Menge des auszuschleu-
senden Reaktionsgases machen zu kinnen, bedarf es der Kenninis
der Kinetik dieser komplexen Reaktion. Zur Erzielung der ge-
wiinechten Selektivitiit muB gegeniiber den bekannten Verfehrensg-
weisen in Jedem Fall ein htheres Kreisgas-zu Frischgas-Ver-
h8tnis em Katalysator eingestellt werden. '

Die abschliefiende Bewertung der verschiedenen mdglichen Ver-
fahrensweisen basiert auf den in den vorigen Abschnitten sus=~
gefithrten Uberlegungen und geht von der Voraussetzung aus, dafl
in allen Reaktoren die Transportvorginge fiir dle chemische Reak-
tion nicht geschwindigkeitsbestimmend werden. Als entescheidende
Kriterien verbleiben fiir das dem Fliissigphasereaktor vorzu-
ziehende Gas-Feststoff =System die Wirmeabfuhr und die Vermischung
des Synthesegases. Vom Standpunkt der Verweilzeitverteilung des
durchstromenden Synthesegases ist der Festbettreaktor am besten
geeignet, withrend die Wiirmeabfuhr beim Flugstaub~ und Wirbel-
schichtreaktor problemloser ist. Eine ausreichend gleichmilige
Tegperaturverteilung liRt sich jedoch auch im Festbettreaktor
durch Kreislauffahrweise und Produktabscheidung (z. B. im Ab-
schnittsreaktor) erreichen. Hinzu kommt, dal beim Festbettreak-
tor der Druckabfall gegeniiber allen anderen Verfahren am ge-
ringsten ist und es auch nicht notwendig ist, durch Abrieb und
Austrag hervorgerufene Katalysatorverluste stiindig wieder aus-
zugleichen. Unter Beriicksichtigung dieser Gesichtspunkte scheint
ein modifizierter Festbettreaktor reaktions- und verfahrens-
technisch die besten Vorauasetzungen fiir die bevorzugte Synthese
kurzkettiger Qlefine zu bieten. |
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L, Wirtschaftliche Aspekte einer modifizierten FT-Synthese

4.1 Uber die FI-Synthese herstellbare Chemierohstoffe und
Chemiegzrundstoffe

4.4.1 Primirprodukte der FT-Synthese

Die FT-Synthese liefert in ihrer urspriinglichen Durchfiihrung
nach dem Rohrreaktor-Festbett-Gasphaseverfahren als Hauptproe
dukte alle geradkettigen homologen Kohlenwasserstoffe von Methan
bis zu polymethylenartigen Hartparaffimn als Alkane oder als
Alkene, wobei die Alkene iiberwiegend als geradkettige unver-
zweigteoC-Monocolefine anfallen, Als Nebenprodukte werden ge-
ringe Mengen sauerstoffhaltiger Verbindungen gebildet, besonders
wasserldsliche Alkohole und Aldehyde bzw. Ketone von niedrigem
Molekulargewicht. Carbonsiiuren machen im allgemeinen weniger als
1 % des gesamten Produktanfails aus; Aromaten entstehen nur in

Spurenanteilen.

Durch Variation der Reaktonsparameter und der Katalysatoren
kann die Produktpalette sowohl in der Siedelageverteilung als
auch im Alkengehalt innerhaldb bestimmter Grenzen beeinfluft
verden. Diese allpgemeine Aupsage gilt bevorzugt fiir das tech-
nisch durchgefilhrte Gasphase-Festbettverfahren (Temperatur=-
bereich 180 bis 250 °C) und fiir das in einer Pilot-Anlage
erprobte Flissigphaseverfahren (Temperaturbereich 240 bis

270 °C) mit suspendierten Katalysatoren. Fir die im Temperatur=-
bereich 300 bis 350 °C betriebenen Verfahren der Hydrocarbon
Research (Wirbelschicht) und der Kellgg / Sasol (Flugatapb)

ist die Zusammensetzung der Primdrprodukte durch die Verfahrens-
weigse und die Reaktionsparameter weitgehend festgelegt und nur
innerhalb relativ enger Grenzen variierbar. Charakteristisch
fiir beide letztgenannten Verfahren ist der vermehrte Anteil

an aromatischen und an sauerstoffhaltigen Verbindungen,

wihrend hochsiedende Produkte nur in geringen Mengen gebildet
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werden und auch fiir die Verfahrensdurchfiihrung nachteilig sind.
Das Flugstaubverfahren der Kellogg / Sasol erscheint daher fiir
die Herstellung von Motorkraftstoffen priidestiniert und wird
in Siidafrika zu diesem Zweck betrisben, wogegen das Gasphase-
Festtbett- und das Fliissigphaseverfahren entsprechend der
Aufgebengtellung bevorzugt kurzkettige oder langkettige
Produkte zu liefern vermogen.

Generell sind alle FT-Produkte frei von Schwefelverbindungen
und sonstigen die Verarbeitung oder die Verwendbarkeit
storenden Verunreinigungen und stellen wertvolle Roh~ oder
Grundetoffe filir die chemische Industrie dar. Die Entwicklung
der Kohlechemie in Deutschland ab Ende der 3Oer Jahre erhielt
einen entscheidenden AnstoR durch die Verfiigbarkeit ali-~
phatischer Kohlenwasserstoffe aus den damals ausschlielilich
nach dem Gasphase-Festbettverfahren arbeitenden FT-Anlagen.
Gegen Kriegsende wurden bereits betrachtliche Mengen der

FT-Produkte chemisch weiterverarbeitet.

4.1,2 Einsatz von FT-Produkten in die chemische
Weiterverarbeitung

Vor und wihrend des Krieges waren die Synthesewerke auf die
Produkfionivon Motorkraftstoffen ausgerichtet, so dafl nur
ein Tcil der anfallenden Produkte fiir die chemische Weiter-
verarbeitung verfiigbar war (1943/44: ca. 250 Q00 jato). Die
wichtigsten Verwendungsmoglichkeiten waren:

Fraktion >C18

Gewinnung von Hart-, Tafel-, Weichparaffinen.
Weiterverarbeitung durch Chlorierung/Dehydrochlorierung,
Nitrierung, Oxidation oder Verseifung zu Wachsen, Fett-
siiurcn, Fettstureestern, Emulsionen und Suspensionen.
Spaltung der Kohlenwasserstoffe durch thermisch-

katalytisches Cracken zu &{0lefinen C9 bis 018.



UKIGINAL PAGE IS
OF POOR QUALITY

- 81 =

Fraktion 010 bis C18

Sulfochlorierung der gesidttigten Kohlenwasserstoffe zu
Waschmittelkomponenten ("Mersolat D"). Kondensation
chlorierter Paraffinkohlenwasserstoffe mit Naphthalin-
gu Schmierdlen, Polymerisation der «-0Olefine zu Schaier-
6len und Schmierfetten. Erzeugung von Waschrohstoffen

durch Hydroformylierung von ~=Olefinen.

Fraktion C§ bis 09

Dehydrocyclisierung zu BTX-Aromaten., Hydroformylierung

der ‘“=0Olefine und Weiterverarbeitung zu Weichmacher-
alkoholen, Ldsungs-, Wasch- und Textilhilfemjitteln,
Lackrohgtoffen. Die grolRe Besdeutung der or=0Olefine dieser
Fraktion wurde vor allem nach dem Kriege erschlossen, heu-
te besteht eine Vielzahl bedeutender Verwendungsmoglich-

keiten.

Fraktion 62 bis Ca

Die chemische Weiterverarbeitung dieser Fraktion aus den
deutschen Synthesewerken war bis Kriegsende ohne grofle
Bedeutung. Methan, Athan und Xthylen wurden als unerwlinschte
Nebenprodukte im Syntheserestgas belassen, dacs als Heizgas

verwendet wurde.

Der Schwerpunkt des Bedarfs der heutigen chemischen Industrie
liegt eindeutig im Bereich der C,- bis C,~Olefine (8. 4,2,1 N
aus Athylen, Propylen und den einkernigen Aromaten (BTX)

werden {iber eine Vielzahl von Reaktionen die meisten hdher=
molekularen Endprodukte der modernen Chemie produziert. Die
konventionelle FT-Synthese war fiir die Produktion von Motor-
kraftstoffen konzipiert worden und war nicht auf das Bedarfs-
spektrum der chemischen Industrie ausgelegt gewesen. Fir die
Produktion von CZ- bis Ck-Oletinon tiber die FT-Synthese ercffnen
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pich zwei MSglichkeiten: die Herstellung eines Naphtha-
Subgtituts und dessen Einsatz in die Pyrolyseanlagen der
mineraldlverarbeitenden Industrie, oder die direkte Erzeugung
dieser Olefine durch Synthese. Im ersten Fall kdnnte weit-
gehend auf die bekannten Technologien der konventionellen
FT-Synthese zuriickgegriffen werden, wihrend andernfalls

neue Katalysatoren und Verfahrensbedingungen fiir eine

modifizierte Synthese entwickelt werden miifiten.

4,1.3 Aufarbeitung von FT-Primirprodukten zu C.- bis C,~Olefinen

Ausgehend von Kohle konnte die Erzeugung eines Naphtha-Substituts
ohne wesentliche Weiterentwicklung der konventionellen FT-
Synfheae realisiert werden. Legt man des Gasphase~Festbett-
verfahren mit der Betriebsweise zur Erzeugung eines maximalen
Paraffinanfalls zugrunde, so ergibt sich das in Abb. 7 darge-
stellte Verarbeitungs- und Mengenschema. Bei Einsatz von 100 kg

- Prim&rprodukt C1+ in die Weiterverarbeitung wiiren folgende

Mengen an Haupt- und Nebenprodukten zu erwarten:

Hauptprodukte Nebenprodukte

Athylen 35,5 kg Spaltgas (Ha, CHh) 8 kg

Propylen 18,5 ke Spaltbenzin 9,6 kg

Butylene 8,1 kg Teer, 01, Verluste 5,8 kg

Butadien 2,1 ke C,- bis CE-Alkohole 2,3 kg Kve *)
64,2 kg 35,7 kg

*) = 3,5 kg Alkohole

Der Heizwert der Nebenprodukte (ohne Alkohole) wiirde vermutlich
den Heizmittelbedarf der Spaltanlage gerade decken kGnnen. Im
Vergleich zur Mineraldlverarbeitung wiire die FI-Synthese auch

bei niedrigen Kohlepreisen in dieser Form kaum wirtschaftlich
zu betreiben (c. 4.2.3)
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Abb. 7: Beispiel fiir Aufarbeitung der FI-Primirprodukie
des Festbettverfahrens zu C,- bis CQ-OIefin_en")
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4.2 Bedarfsentwickluﬁs von Chemierohstoffen und
Chemisgrundstoffen in der Bundesrepublik

4.2.1 Verbrauch an Chemierochstoffen und Chemiegrundstoffen

Die Verbrauchazahlen der hier besonders intaressierenden
Produkte fiir 1973 eind zusammen mit den Ende 1974 gezahlten
Preisen, die in den nachfolgenden Wirtschaftlichkeits~
rechnungen angesetzt wurden, in Tabelle 13 (S.7;) zusanmmen-
gestellt. Die Entwicklung der Produktion der bedeutendsten
organischen Primir« und Industriechemikalien ist in

Abb. 8 (S.72) wiedergegeben.

Fast 75 ¥ des Gesamtverbrauchs an organischen Primirchemikalien,
der 1973 ca. 745 Mio t betrug, entfielen auf Aliphaten, der
verbleibende Anteil auf Aromaten. Etwa die Hilfte des Ver-
brauche an Aliphaten entfiel auf Athylen, etwa ein Drittel auf
Propylen. Kohlenwasseratoffe oberhalb ch unfaiiten nur rund 8 %
des Gesamtbedarfs an Aliphaten. Die Wachstumerate des Verbrauchs
an 02- bis ch-Dlefinen wvar itberdurchschnittlieh hoeh, und eine
generelle Trendiinderung im Vergleich zur Entwicklung im
Mineralsl- und Energiesektor ist auch zukiinftig nicht abzusehen,
wenn auch garingeré als die friiheren Wachstumsraten [fiir die
nichaten Jahre wahrscheinlich sind.

4.2.2 Rohstoffversorgung auf Basis von Erdsl

Der Erdslverbrauch der Bundesrepublik wird nicht in dem vor der
Mineraldlkrise geschiétzten Umfang weiterhin steigen. Als Ergeb-
nie der Uberlegungen zur Energieeinsparung und gzur Reduzierung

der Abhiingigkeit von Erddlimpérten wird eine erhebliche Ver-
schiebung in der Deckung des Primirenergiebedarfs erwartet. Nach
der Energieprognose der Bundesregierung uird der Erddlverbrauch

in der Bundesrepublik nur unwesentlich von 148 Mio t im Jahre 1973
auf 155 Mio t im Jahre 1985 steigen, wihrend nach Schitzungen

vor der Mineraldlkrise fiir 1985 ein Verbrauch von 235 Mio t
angenosmen worden war.
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Richtwerte fiir Verbrauchszahlen 1973 und Preise 1974

in der Bundesrepublik

(Zusammengestellt aufgrund verschiedenar Angaben)

Tabelle 13

Verbrauch achstum I 4 Pa_'aise in DM/Geal
1973 % p.a. Ende 1974 i. Wirtschaftlich-
ungefihr’ 1970/73 keitsrechnung
: angesetzt
- min. -max.
Braunkohle 35 Mio t SKE ~8,—
Steinkohle (Ruhr) 80 18,—-
Steinkohle aschereich 13,—-(?)
Steinkohle teils i. Ausland 2-7
Naphtha, Chemieeinsatz 13Miot ~7 25,—
Heizdl, leicht 50 o 23,—-
Heizd!, schwer 30 19,
Erdgas (CH,) 3sMrdNm® | 18 30,~ 25
Synthesegase (CO,H,) 12 » 4 40,—60,~
Athylen 2,7 Mio t 1 70 70
Propylen 13w 21 55 . 55
Butadien 0,2 « , 92 )
10
Butylen 0,1 » 46
| Cg4 Aliphaten 04 v
- Paraffine C1q —C ? 85
n arartine 11 18 48 57
n - Olefine 010 —014 ? 85
Gatsch ? ? 48
Hartparaffin ? 78
FT Prod. f. Pyrolyse 24 28
Athan + Propan Pyrolyse 27 31
8enzol 1,1Miot 8 84
Toluol 0,15 » 10 58
Xylole 06 14 50




Abb. 8 :Produktion einiger organischer Primdr-u. Industrie-
chemikalien in der Bundesrepublik
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Aua dem goringen Zuwachs des Erdélverbrauchs oinorsoita und

dem weiter steigenden Bedarf andererseits kann eine zu er-
wartends Verimappung bzw. sine Verteuerung fiir Chemienaphtha

in den nlichsten Jahren abgeleitet werden, die teilweine achog
jetzt gpiirbar geworden ist und eich in erhthten bzw. steigenden
Preisen besonders fiir kurzkettige Olefine auawirkt. Der Napbtha~-
Import der Bundesrepublik hatte schon 1973 25 ¥ des Bedarfs
erreicht. Dieser Anteil wird 1978 auf 50 ¥ steigen, wenn der’
Gessmtverbrauch an Erdsl sich, wie prognostiziert, nicht
nennensvert erhshen, der Olefinbedarf sich aber vie geschitzt
entwickeln wird. In Westeuropa wird der Naphthabedarf insgesamt
astirker als in der Bundeerepublik steigen, so dal die Diskrepang
gwischen Bedarf und Verfiigbarkeit noch mehr zunehmen wird, als
sich aus der Betrachtung der Verhiiltnisee in der Bundesrepublik
allein ableiten 1lidlt.

Die Verwendung anderer Erdolfraktionen als Naphtha zur Deckung

des Fehlbedarfs an Olefinen wird zwangsldufig eine Verteuerung

der Chemiegrundstoffe nach sich ziehen und die Abhingigkeit der
chemischen Induatrie vom Erdsl weiter erhshen.

4.2.3 Chancen der FT-Synthese auf Basis von Btein~ oder Byaunkohle

Der Vergleich der Wirmepreise von Stein~ bzw., Braunkohle mit

, denen von Naphtha bzw, Ca- bis ck-OIQIinen ermoglicht bei
Kenntnis der spezifischen Verbriuche eine Abschitezung der Chancen
der FI-Synthese flir die Herstellung von Chemierohstoffen oder
von Chemiegrundstoffen auf Kohlebasis.

Der Wiirmepreis fiir aus Naphtha hergeastellte Cz- bis Ch-Olefine
betrligt im gewogenen Durchschnitt das 2,5fache des VWirmepreises .
flir Naphtha, der spezifische Verbrauch 41,8 t/t. Fir eine als
FT=Produkt gewonnene Wirmeeinheit sind 2,75 Wirmeeinheiten an
Kohle erforderlich. Die Steinkohle der Ruhr kostet pro Wirme-
einheit 25 bis 30 & weniger als der Chemierohstoff Naphtha.



Belbst bei 100 % Selektivitdt der FI-Synthese zu Naphtha oder
gleichwertigen Produkten wiirden allein die Kosten fiir Steinkohle
etwa das zweifache des derzeitigen Naphtha-Preises ausmachen.
Bei diesmer Kostenrelation sind alle Uberlegungen hinfillig,
Chonierdhstofto auf Basis deutscher Bteinkohle wirtschaftlich
heratellesn zu wollen.

Auch die zZu erwartenden Erlcse, die man bei Ausrichtung der
Synthese auf die Herstellung von Chemiegrundstoffen erwarten
kann, decken gerade nur die Koaten fiir den erforderlichen
Einsatz an Steinkohle, wenn diese in konventionelior Veise
in Synthesegas umgewandelt wird. )

Wessntlich giinstigere Aspekts fiir eine wirtschaftliche FT-
Produktion ergeben sich auf Basis von Braunkohle wegen ihres
niedrigen Wirmepreises im Vergelich zu Steinkohle, und bei
ausreichend hoher Selektivitit der FT-Synthese ist die kosten-
deckende Produktion von Chemieprundstoffen durchaus erreichbar.
Die nachstehend zusammengefalten Wirtschaftlichkeitsrechnungen
bezishen sich daher bevorzugt auf die Herstellung von FT-Kohlen-
wasserstoffen auf Basis von Braunkohle iiber konventionells Ver=-
. gasungesveriahren.
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b.3. Technologie der FT~Synthese
4.3.1 Verfahrensstufen einer FT-Synthescanlage

Bine FT-8yntheseanlage umfalit im allgemeinen die Verfahremsstufen

Herastellung von Syntheserohgas

Reinigung des Syntheserohgases und Einstellung
des fiir die Synthese optimalen Hz t CO-Verhdltnisses
- Synfhose und Primérproduktgevinnung

Weiterverarbeitung von Prinmlir« zu Endprodukten

Von den (esamtkostsn der Herstellung der Primirprodukte entfallen
etwa 2/3 des Kapitmlaufwandees und iiber 95 ¥ der Kohlekosten auf
die Bereitstellung des Synthesegases. In die Wirtachaftlichkeits-
rechnungen wurden die Lurgi-DPruckvergasung und das Koppers-Totzek-
Verfahren als weitgehend ausgereifte und technisch verfiigbare
Kohlevergasungeprozease einbezogen und miteinander in bezug auf
ihre Eignung und ibhre Wirtschaftlichkeit flir verschiedene
Syntheseverfahren verglichen. Die Abschiitzung der Herstellkosten
fiir die Rrimarprodukte wurde einschlieflich der Abscheidung und
dor Trennung in Einzelfraktionen fiir die Weiterverarbeitung

vorgenommen.

4.3,2 Syntheseverfahren

Drei Verfahrensprinzipien wurden untersucht:

- Synthene am fest angeordneten Katalysator
(Festbettverfahren im Rohr- oder im Stufenreaktor)

- Synthese am im Fliissigprodukt suspendierten Katalysator
(Fliiasigphaseverfahren)

= Synthese am vom Synthesegas umgewlilzten Katalysator
(Flugstaubverfahren) '
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4,3,3 Synthesegasherstellung

Unter den fiir die bisherige Produktionsrichtung optimalen
Bedingungen betrigt das H2 : CO-Verhiiltnis flir das

Festbeftvorfthren ca. 0,7 bis 1,7
FYliiseigphaseveriahren ca. 0,5 bis 0,7
Flugstaubverfahren ca. 2,4 bisg 3,0

Das von den genannten Kohlevergasungsprozessen erzeugte Rohgas
enthilt H2 und CO etwa im Verhiiltnis von 2 : 1 bis 0,5 : 1,

sc dal nicht Jedes Vergasungsverfahren optimal fiir jedea
Syntheseverfahren ist. Die Aufwendungen fiir die Reinigung der
Rohgase durch Rectisol-Wdesche, fiir die Konvertierung und
COZ-Abtrennung und fiir die eventuell erforderliche Kompression
auf Syntheaedruck wurden entsprechend berlicksichtigt. Aufgrund
des hoheren Wirkungsgrades der Vergasung, deé gerihgeron
Energiebedarfs fiir Vergasungshilfsmittel und Kompression und
der grofleren Variationsbreite der Rohgaszusamnenuetzung‘weist
die Lurgi-Druckvergasung leichte Vorteile &uf, die jedoch bei
Durchfiihrung des Koppers~Totzek-Prozesses unter Druck zumindest
egalisiert werden wiirden, Eine Vergréflerung der Vergasungsein=-
heiten von bisher 25 000 bis 35 000 Nu~ Rohgas/h wiirde die
Gaserzeugungskoaten merklich senken.

4,3,4 Synthese

Da Herstellung und Aufbereitung des Synthesegases den groBten
Kostonanteil des Gesamtverfahrens beanspruchen, werden die
Produktionskosten eines gegebensn FT-Syntheseverfahrens im
wesentlichen durch die Nutzung des Wirmeinhaltes des Synthese~
gases bestimmt. Das kalorische Ausbringen von FT-Primiirprodukten
bezogen auf den Heizwert des eingesetzten Syntheaegaaea ergibt
sich aus dem Produkt von chemiachem Wirkungsgrad und {CO + 82)-
Unsatz. Die gewichtsmiifige Produktausbeute an Kohlenwasserstoffen
wird unter Einbeziehung des Angebots- und Verbrauchsverhidltnisses
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von CO und HZ im Synthoaesak und wilhrend der 8ynthese er-
mittelt und entsprechend dem Anteil an sauerstoffhaltigen
Produkten korrigiert {Tab. 14). Die giinstigaten Werte fiir die
kelorische und gewichtemiBige Produktausbeute werden aach .dem
Festbett-Rohrreaktor- und nach dem Fliissigphaseverfahren er- '
~ halten. '

Tabelle 14: Kalorieche und gewichtsmidfiige FT-Produktausbeute
bezogen auf eingesetztes Synthesegas

Verfahren Festbett- Festbett- Fliissigphese- Flugstaub-
Rohrresktor Stufeareaktor verfahren: verfahren

Chen.

¥irkungsgrad % 79 78 76 79

(CO + Hz)- .

Umsatz % 92,5 87,5 92,5 89

Kalorische Aus=- 3

beute FI-Produkte % 73,2 68,25 70,3 70,3

GewichtemiBige

Ausbeute 3

FT-Produkte C, g/Na 188 - 177 186 177

" Die-Gemamtausbeute der mit dem Synthesegas eingebrachten Energie
orgibt sich ale Summe der chemisch gebundenen Wirme in den FT-
Produktén. der verfahrenstechnisch limitierten Wirmeriickgewinn
aus der Reaktionswirme und dem Heizwert des nicht umgesetzten
Bynthesegases (Tab. 15). Die hichste Gesamtnutzung weisen das
Fliissigphase- und das Festbett-Rohrreaktor-Verfahren auf.



ZTabslle15;: Heiswert-Gesamtausbeuts
besogen auf eingesetstes Synthesegas

Verfahren Femtbett~ TFeatbett- Fliigeigphase- Flugstaub~

Rohrreaktor Stufenreaktor Verfahren Verfahren
.chcn. gebundene

Virme 4 73,2 68,25 70,3 70,3

Genutzte

Reaktionswirme % 13 5,75 18,9 10,2

Restgas-Ver-

brennungsviirme % 7.5 12,5 7.5 . 11,0

Bumme

Nutzwirme 1 93,7 8615 9617 91,5
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4,4 Jerstellkosten von FT-Produktion

L,4,1 Kalkulationsbasis

Fir die Efmittlung der voraussichtlichen Herstellkosten von nach
Fraktionen getrennten verkaufsfihigen FT~Primirprodukten C1+

wurden Hltere und neuere Kostenermittlungen herangezogen:

Heretellkosten in deutschen FT~Anlagen (vor 1945)
Herstellkosten fiir das Festbettverfahren (Tramm 1952)
Herstellkosten fiir das Flugstaub- und das Festbett-
verfahren {Pichler/Kriiger 1970/71)

Herstellkosten fiir das Flugstaubverfahren (Schulze 1974)

Das Festbettverfahren im Stufenreaktor wurde wegen der unzu-

reichenden Kalkulationsgrundlagen nicht beriicksichtigt.

Die unterschiedlich bezogenen Angaben iiber Herstellkoesten
wurden umgerechnet und einheitlich auf Primirprodukte C1+
fiir eine Anlage mit einer Kapazitdt von 1,5 Mio jato 03+
ausgelegt. Unter Beriicksichtigung der bisherigen Preis- und
Kostenentwicklungen erfoléte die Kostenermittlung fir
FT-Primirprodukte auf Preisbasis Ende 1974.

L.4.2 Anlagekosten

Die gewichtete Extrapolation umgerechneter Angaben aus friiheren
Schitzungen fiihrt zu der in Abb. 9 (S.80 ) dargestellten Auf-
teilung des Anlagekapitalbedarfs auf die Hauptanlagegruppen

. eines FT-Werkes zur Produktion von Motorkraftstoffen nach dem
Foptbettverfahren. Die Anlagekosten eines Gesamtwerkes zur
Erzeugung von Motorkyaftstoffen als Summe der Einzelanlagen

sind in Abb. 10 (S. 817 ) wiedergegeben, wobei Festbette, Flugstaub-
und Fliissigphaseverfahren einbezogen wurden. Fiir Synthesewerke

mit einer Kapazitdt von 1,5 Mio jate CB+ 158t sich unter



Abb. 9

Schdtzungsweiser Anlagekapitalbedarf fir die Haupt -
Anlagegruppen eines FT-Treibstoffwerkes bei Anwendung
des FT-Festbettverfahrens
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Beriicksichtigung entaprechend geiinderter Xostenaufteilungen
(keine Herstellung von Motorkraftstoffen) folgender Anlage-
kapitalbedarf ableiten:

Festbettverfahren 1,76 Mrd DM
Fliimsigphaseverfahren 1,94 Mrd DM
Flugstaubverfahren 2,09 Mrd DM

Fiir die Aufteilung der Anlagekosten auf Gaserzeugung und
Synthese ergibt sich dabsi folgende Abstufung:

Verfahren Festbett Flissigphase Flugstaudb

% DM/t 03* % DM/t 93+ % DM/t 03+
Gaserzeugung 66 775 67 865 65 900
Synthese 34 400 33 430 35 495
Sunme 100 1 175 100 1 295 100 1 395

Unterstellt man, dal sich die Synthesebedingungen durch die an~
gestrebte Umstellung auf die bevorzugte Erseugung kurckettiger
Olefine nicht wesentlich #ndern, sc kénnen die Anlagekosten im
wasentlichen durch Erhohung der Kapagzitit der Synthesereaktoren
gesenkt werden. Diesem Gesichtspunkt sollte daher bei den
laufenden ¥Forschungs- und Entwicklungsarbeiten bescndere
Beachtung geschenkt werden.

b,4.3 Kohlebedarf

Enteprechend der erforderlichen Synthesegaszusammensetzung wurde-
fiir des Flugstaub- und das Festbettverfahren die Lurgi-Druckver-
gasung, fir das Fliiseigphaseverfahren die Vergasung nach
Koppers-Totzek angenommen und der spezifische Kohlebedarf
ermittelt. Pro t gebildete Produkte c1+ worden bendtigt:
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Festbettverfahren TFliissigphaseverfahren Flugstaubverfahren
26,6 Geal 27,0 Geal 29,2 Geal

Die hochste kalorische FT-Produktausbeute fiir eine gegebene
Kombination von Vergasung und Synthese wird erzielt, wenn‘fﬁr

die Lurgi-Druckvergasung die organischen Verpasungsprodukte )
separat gewvonnen werden und wenn fiir das Koppers-Totzek-Verfahren
auf eine Spaltung der C1/C2-FT-KohlenWasserstoffe verzichtgt
wird, Die htchste Gesamtausbeute wird bei der Lurgi-Druckver-

gasung mit nachfolgender Festbett-Synthese erhalten.

L4, 4 Herstellkosten der Primirprodukte

Fiir die llerstellkosten der Primiirprodukte in einem FT-
Synthesewerk mit einer Kapazitit von 4,5 Mio jato C3+ wurden

. unter Annahme der jeweils giinstigsten Voraussetzungen
ermittelt (5. Tab. 16, S.84 )

Verfahren Herstellkosten Kohlekostenanteil DH/t C

3+
Festbett 510 145
Fliissigphase 595 155
Flugstaub 570 170

Die Angaben sind auf den Preisstand Ende 1974 und auf Kohle-
kosten von DM 5,--/Gcal bezogen. Wegen des hohen Anteils der
Synthesegaserzeugung an den Herstellkosten fiir FT-Produkte
wurden die Vergasung unter Einkopplung nuklearer Prozelwirme
und die Abhiingigkeit von den Kohlekosten niher untersucht
(Abb.11 ,S. 85) und Miglichkeiten zur Kostensenkung durch
Verringerung des Kohleverbrauchs und des Anlagekapitalbedarfs

als Folgen verfahrenstechnischer Anderungen diskutiert.

c?
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Tabelle 16: Schiitzung der Herstellkosten fiir C, -Primirprodukte

in einer 1,5 Mio-jato-Anlage 3+
Synthegeverfahren i Flugstaub Festbett Fliigsigphase
Vergasungsverfahren . Lurgi-D.V. Lurgi-D.V, Koppers-Totzek
1. Kohlebedarf Geal/t C, 32,5 27,7 29,4
2. Anlagekapital DM/t C3+ 1395 . 1195 1295
A Stoffkosten o. Kohle
Prozelwasser 18 : 17 20
Chemikalien + Hilfsstoffe 27 15 35
Summe 45 32 . 55
Gutachriften 1) 2)
Vergasungsnebenprodukte 36 3) 30 ) = 3)
Sy-Nebenprod. + Restggs 33 10 3 15 5
Summe A ‘ ofo 2h /s 8 4o
B Fertigungskosten o
Personal einschl. Zuschl. 38 28 30
Instandhaltung b % 56 47 52
Abschreibung u. Zinsen 18 % 251 212 - 234
Steuern + Versicherg. 2 % 28 24 26
Jjeweils v. Anlagekapital
Zinsen auf Umlaufkapital 20 20 : 20
Summe B ‘ 393 341 362
Summe A + B 269 333 Lo2
Zuschlag f. Unvorherges.
und Abrundung 10 % 31 32 38
Summe Verarbeitungskosten 400 265 440
Kohlekosten (5 DM/Gecal) 163 139 147
Zuschlag . f. hdhere
Verluste und Abrundung ? 6 8
170 _ﬂs ‘155
Herstellkosten . ' 570 510 595

1) Die v. Pichler auf Preisbasis v. 1970 angesetzte Gutschrift fiir
Schwelprodukte und Ammonsulfat ohne Uarechnung auf 1974 beibehalten,
erginzt durch Qutschrift fiir Schwelbenzin mit 4,3 % a 235,-/t = 10 DM/t C3

2) Vegen kleinerer Kohlevergasung 85 % v. Flugstaub

2) Gutschriften v. Pichler unter Beriicksichtigung von O-haltigem P.P. und
Restgasmenge schitzungsweise angesetzt zu: Sy-Nebenprodukt + Restgas =

(28+5), (6+4), (6+9)
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Abb. 11 ; Herstellkosten der FT-C 1+ Primérprodukte
abhangig v. Gaserzeugung u. Kohlekosten
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4,5 Wirtschaftlichkeit einer modifizierten FT-Synthese

Die giinstigste Situation, nﬁmiich die Bereitstellung
aliphatischer Grundsteffe auf Xohlebaeis in dem vom Markt
gewvilnechten Mengenverhiiltnis, kann bisher mit keinem der
konventionellen Synthegeverfahren erreicht werden. Um zumindest
die Grdlenordnung der fiir eine wirtschaftliche Durchfilhrung
einer modifizierten Synthese erforderlichen Selektivitit
abschitzen gu kinnen, wurdes fiir verschiedene Selektivitidts-
grade wahrscheinliche Prim&;produktzusannenaetzungen.unter-
stellt und die Auswirkungen auf die Wirtschaftlichkeit eines
Synthesewﬁrkee nit einer Kapazitit von 1,5 Mio Jato Primir-
produkten untersucht. In Abhingigkeit von den entstehenden
Anteilen an Xthylen und Propylen wurden folgende Primiérprodukt-
zusanmensetzungen angenommen:

Tabelle 173 Angenommene Produktverteilung
fir unterschiedliche 8elektivitiiten der Synthese

Produktverteilung Gew.-%

Selekfivitﬁs

% 3,2, <|.c3 c, ié cj cu c:5 c:6 °6
30 10 18,5 14,8 11,8 9,5 7,6 27,8 100
55 : 10 39 22 12 7 3,8 6,2 100
70 10 57 20,8 7,6 2,6 0,9 1,1 100

Die in Abhingigkeit vom Selektivitiitsgrad ermittelten Netto-
erlise fiir direkt verwertbare Chemiegrundstoffe, der Weiter-
verarbeitung (z. B. Pyrolyse) zufiihrbare Chemierochstoffe und

fiir 8NG sind in Tab. 18 zusammengestellt. Nimmt man einen Mittel-
wert von 55 ¥ Selektivitit ala'erroichbnr an, 80 wiirden bel einer
Anlagekapazitit von 1,5 Mio jato etwa 23 ¥ des Bedarfs an

Xthylen und Propylen und etwa 27 ¥ des Bedarfs an Butylenen

und an Cs*-Aliphnten in der Bundesrepublik gedeckt werden kinnen
(Basis: Verbrauchszahlen 1973).
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Produktaufteilung und Bettoerldse
jato«FT-Anlage bei verschisdenen Selektivitidten

Selektivitiit g/ 30| 4o 50 55 60 65 70 8o
C./C 1 1925 1,41 1,6 8] 2,0} 2,25] 2,75 9,0
Athylen %1 16,7 | 22,3| 20,81 35,3 40,0 45,0 51,3 | 72
Propylen %1 13,3 | 16,72 19, 19,7 | 20,0 { 20,0 | 18,7 8
93+-Chemiegrundstoffe %! 13,0 | 14, 11,6 | 10,0 8,4 6,8 5,2 0
Summe Chemiegrundstoffe %| 48,0 | s4,8| 61,6 | 65,0 | 68,4 71,8 | 75,2 | 80
Kthan % Propan | 3,3| 4,4| s.6| 6,9{ 6,72 7,2| 7.8] 8,9
93; %! 38, 30,8 22, 18,9 | 14, 11,0 7y 1,1
Summe Chemierohatoffe %| 42,0 | 35,2| 28,4 25,0 21,6} 48,2 | 14,8 | 10,0
Methan = SNG@ - %| 10,0 { 10,0¢{ 10,0} 10,0 10,0: 10,0} 10,0} 10,0
Summe P.P. C, %1100 100 100 100 100 100 100 100
Minimale ErlSee  |DM/t - DM/t P.P. Co,

Kthylen 800 134 178 246 282 320 360 410 576
Propylen 600 8o 100 115 118 120 120 112 48
CE+Chemiegrundst. 500 90 74 58 50 L2 3 26 -
Kthan + Propan 300 10 13 17 18 20 | 22 | 23 27
C3+-Chemierohst. 250 97 77 57 47 37 27 17 3
Methan als SNG 00 30 30 30 30 0 30 30 30
Summe Bruttoerldse L4 472 523 545 569 | 593 618 634
o/« Lizenzen u. '

Vertrieb 6 % .26 ..} 28 | .31 .33 1.34  1.36 <37 o1 . b1
Summe Nettoerldse a.W. bas 454 kg2 542 535 557 584 643
gg;imala‘ﬁrlﬁae DM/t .

thylen 800 134 178 246 | 282 320 360 k10 576 -

Propylen 600 8o 100 115 118 120 120 112 48
CB*-Chemiegrundst. 600 108 89 70 60 51 b4 31 -
Athan + Propan 350 11 15 20 21 24 26 27 | A
03+-Chemierohst. 300 116 93 68 Y 45 33 21 3
Bethan als SNG 300 30 30 30 30 20 30 20 20
Summe Bruttoerlése ko9 505 549 ‘568 590 610 631 698
o/« Lizenzen u.

Vertrieb 6 % 29 30 33 34 35 37 38 b2
Summc Nettoerlise a.VW. 450 475 546 534 555 573 593 656
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In Abb. 12 (8.89 ) ist dargestellt, bei welcher Selektivitit

der Synthese jeweils die vom Kohlepreis und von den S8ynthese~
gaskosten abhingigen Hersatellkosten der FT-Primirprodukte

nach den drei untersuchten Verfahren gedeckt werden. Bei

Annahme der giinstigsten Voraussetzungen wird mit DM 510,-=/t C1+
Kquivalenz zwiaschen Herstellkosten und Erlisen erzielt, wozu
eine Selektivitit der Synthese von 55 % bei Annahme minimaler
und von 50 ¥ bei Annahme optimaler Erlise fiir die Einzel-
fraktionen gehort.

Wegen des bisher nicht vermeidbaren Methananfalls bei der
FT—Synthéae liegt es nahe zu priifen, ob sich durch Kopplung
von SNG- und Kohlenwasserstoff~Erzeugung wirtschaftliche Vor-
teile erzielen lassen. Fiir eine kombinierte Anlage zur Er-
zeugung fon 1.5 Mio jato FT—?rodukton c1+ und zugleich

2,5 Mrd Nm3 SNG ist eine Kostensenkung der Primidrprodukte

von DM $10,~= auf DM 460,--/t C1+ zu erwarten, In Kombination
mit einen SNG-Werk wiiren danach in einer modifizierten
FT-Synthése nach dem Festbettverfahren schon nach dem derzeitigen
Stand des Apparatebaua die Herstellkosten durch die Erlose
gedeckt, wenn die Synthese 34 bis 43 ¥ Athylen und Propylen
1iefefn wiirde.
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Abb. 13- Zur Deckung der Herstellkosten in einer 15 Mio
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