


Kapitel IV
Hochdruckverfahren fiir den FlieBbetrieb

Von G. NarTTAa
§ 1. Einleitung

Bei industriellen Verfahren erweist sich hiufig die Anwendung hoher Drucke
als wirtschaftlich und in technischer Hinsicht als notig, insbesondere bei Gas-
reaktionen, welche mit groBer Volumenverminderung vor sich gehen, und fiir
welche die Gleichgewichtsbedingungen bei Normaldruck keine zufriedenstellen-
den Ausbeuten gestatten wiirden. Alle praktisch angewandten Verfahren dieser
Art entsprechen exothermen Reaktionen, bei welchen die Temperatur innerhalb
verhaltnismafBig enger Grenzen gehalten werden muB, da eine Erhohung der
Temperatur eine Verschiebung des Gleichgewichtes im Sinne der Dissoziation statt
der Synthese zur Folge hitte, was sich zuungunsten der Ausbeute des ge-
wiinschten Produktes auswirken wiirde.

Die Reaktionen zwischen Gasen eignen sich zu Verfahren mit geschlossenem
Kreislauf, wobei in jeder der verschiedenen Abteilungen der Anlage die besonderen
Betriebsbedingungen konstant bleiben.

Infolge der hohen Kosten einer Hochdruckanlage und der Tatsache, dafl meist
brennbare oder giftige Gase zur Reaktion gelangen, ist es ratsam, moglichst kleine
Mengen komprimierter Gase aufzuspeichern. Mehr noch als bei anderen Ver-
fahren ist es somit bei der Hochdrucksynthese dulBerst wichtig, die Abmessungen
der Apparaturen so klein wie moglich zu gestalten. Dies bezieht sich insbesondere
auf die Reaktionskammern, welche auller den mechanischen Beanspruchungen
infolge des Innendruckes zuweilen auch recht hohen Temperaturen ausgesetzt
sind. Man verfiigt jetzt iiber Spezialstihle, deren mechanische Eigenschaften
weitaus jene der bisher benutzten Normalstihle iibertreffen!), und welche die
Anwendung viel gewagterer Betriebsbedingungen gestatten; der sehr bedeutende
Anschaffungspreis dieser Spezialstdhle kann sich jedoch recht wesentlich auf die
Gesamtkosten der Anlage auswirken. Es kommt daher dem Problem, die all-
gemeinen Abmessungen moglichst klein zu halten, auch vom wirtschaftlichen
Standpunkte eine ganz besondere Bedeutung zu.

Um hohe Reaktionsgeschwindigkeiten zu erreichen, welche es gestatten, den
Fassungsraum der Reaktionskammern auf ein Mindestmaf herabzusetzen, ist
die Anwesenheit geeigneter, hochaktiver Katalysatoren erforderlich, deren
Zusammensetzung je nach der zu beeinflussenden Reaktion verschieden ist.

1) Néaheres im Kap. I dieses Teilbandes.
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Bei Reaktionen zwischen Gasen kommen fest angeordnete Kontaktmassen
zur Anwendung. Wie in der Folge noch ausgefithrt werden wird, bedeutet dies
eine Vereinfachung des Betriebes gegeniiber anderen Verfahren, z. B. bei fliissiger
Phase, in welcher der Kontakt mit den unter sich reagierenden Stoffen gemein-
sam in die Kammern eingetragen wird. Die Anwendung eines fest angeordneten
Kontaktes setzt jedoch eine geniigend lange Wirksamkeit des Katalysators
voraus, da ein Austausch der Kontaktmasse, abgesehen von der Stillegung der
Reaktionsapparatur, auch eine sehr erhebliche Arbeit und einen Ausbeute- und
Energieverlust bei der Wiederinbetriebsetzung zur Folge hatte. Bei den meisten
Reaktionen zwischen Gasen miissen daher die Gase einen hohen Reinheitsgrad
besitzen, insbesondere in bezug auf solche Fremdstoffe, welche die Lebensdauer
der Katalysatoren beeintréchtigen kénnten.

Da fast alle hier in Frage kommenden Reaktionen zu Gleichgewichten fithren,
bei welchen die Umsetzung bei einem bestimmten Prozentsatz des Reaktions-
produktes stehenbleibt, der jeweils durch die Konzentrationsverhaltnisse der
verschiedenen Bestandteile und ihren Gesamtdruck bedingt ist, ergibt sich als
besonderes Kennzeichen aller dieser Prozesse, daf man die reagierenden Gase,
nach Abscheidung der anfallenden Reaktionsprodukte, in den Kreislauf zuriick-
kehren 1a8t. Die Abscheidung erfolgt in der Regel duBerst einfach durch Ab-
kithlung und darautfolgende Kondensation der Reaktionsprodukte; zuweilen
bedient man sich der Absorption mittels eines Losungsmittels.

1. Allgemeine Gesichtspunkte fiir die Durchfiihrung von
Hochdrucksynthesen in der Gasphase

§ 2. EinfluB der Temperatur auf die Ausbeute

Der Einflu der Temperatur auf das Fortschreiten der katalytischen Reak-
tionen und auf die Apparatur selbst ist von derart groBer Wichtigkeit, daB einige
Betrachtungen dariiber, noch vor der eigentlichen Beschreibung der katalytischen
Vorginge selbst, nicht zu umgehen sind.

Wenn einerseits die hohen Temperaturen sich giinstig auf die Reaktions-
geschwindigkeit auswirken, so verschieben sie andererseits, wie dies bereits an-
gedeutet wurde, das Gleichgewicht in ungiinstiger Richtung. ,

Dabei ist nach der vax T"HorFschen Reaktionsisochore?) die Gleichgewichts-
dnderung um so groBer, je hohere Werte die Reaktionswirme annimmt; infolge-
dessen ist der Temperaturbereich, innerhalb dessen die Reaktion praktisch
begrenzt bleiben soll, bei Reaktionen mit starker Warmetdnung ziemlich klein,
wobei noch zu beachten ist, daB eine Temperatur, welche bestimmte, von dér
Natur des Kontaktes abhingige Grenzen iibersteigt, die Wirksamkeit des letz-
teren u. U. schadigt.

1) Vgl. Chemie-Ingenieur Bd. ITI/1 S.67, Gl. Tla bzw. 72a.

Chemie-Ingenieur III/4. 8
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Fine noch groBere Temperaturabhangigkeit als die Gleichgewichtskonstante
pflegt die Reaktionsgeschwindigkeit zu zeigen. Ein Beispiel fiir eine bei
hohem Druck ausgefiihrte Reaktion bietet Fig. 1, welche sich auf die Synthese

und die ‘Spaltung des Methylalkohols, mit reinem

ol ] #07  Zinkoxyd als Katalysator, bezieht.

28 \/ |55 Sowoh! die Gleichgewichtskonstante K, als auch
26 / 52 die Konstanten K’ und K’ der Reaktionsgeschwin-
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20 | /1.,  Gleichung

18 . / 36 K’

15 /4 22 Ky, = K"
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wahrend K’ und K'' in gleicher Weise temperatur-

—>Temperatur (° C) abhingig cind:

Fig. 1. Temperaturabhén- B
gigkeit der Konstanten der InK' =— E‘“lq—v +C,
Bildungsgeschwindigkeit ' B
(K’) des Methanols aus In K" = _ﬁ + Cs,
CO + H, und der Zerset- oo B und E, die Aktivierungswirmen der Reak-
zungsgeschwindigkeit 1 2

(K”)1). (Naheres im § 8a.) tion, und zwar die der Synthese bzw. der Spaltung

darstellen. Die Differenz (E,— E,) ist daher der Re-
aktionswirme U gleichzusetzen. Je nach dem angewendeten Katalysator konnen
die Aktivierungswirmen bei einer bestimmten Temperatur trotz des Konstant-
bleibens ihrer Differenz verschiedene Werte annehmen. Daraus geht hervor,
daB ein und derselbe Katalysator gleichzeitig Synthese- und Spaltungsbeschleu-
niger zu sein pflegt.

Die hier wiedergegebenen Gleichungen gestatten nun die Berechnung der
Anderung der Geschwindigkeitskonstanten und der. Gleichgewichtskonstanten
in Abhingigkeit von der Temperatur.

Wihrend die Gleichgewichtskonstante auf Grund thermodynamischer Voraus-
setzungen theoretisch errechnet werden kann 3), ist die Geschwindigkeitskonstante
nur empirisch zu ermitteln. Eine Kenntnis der Anderung der Geschwindigkeits-
konstanten als Funktion der Temperatur ermoglicht aber die Berechnung der
Zusammensetzung eines Reaktionsgemisches nach einer bestimmten Reaktions-
dauer bei einer bestimmten Temperatur, indem man die fiir den isothermen Um-

1) ¢. Narta und G. PasToNESI, La Chimica e I'Tndustria 19, 313. 1937; 20, 587. 1938.
2) Vgl. Chemie-Ingenieur Bd. IIT/1 S. 203.
3) Chemie-Ingenieur Bd. IIT/1 Kap. I Abschn. 3—~6.
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satz giiltige Differentialgleichung der Reaktionsgeschwindigkeit!) integriert;
beispielsweise erhalt man fiir die Reaktion

mAd+nB=pC
die Gleichung:

z K (a——;m)m (b—g—n)n—K” & (1),
worin a, b die Anfangskonzentrationen der Stoffe 4 und B und ¢ die Konzentra-
tion des Endproduktes C' im Augenblicke ¢ bezeichnen.

Manchmal bietet das Integrieren der Differentialgleichung ganz erhebliche
Schwierigkeiten, doch vereinfacht sie sich, wenn die Anfangskonzentrationen
dem von der Reaktion geforderten stochiometrischen Verhaltnis entsprechen.

Wir werden spéter, gelegentlich der Beschreibung der besonderen Verhiltnisse
bei der Ammoniak- und Methanolsynthese, auf den Verlauf der Konzentrations-
inderungen in Abhingigkeit von der Kontaktdauer zuriickkommen.

§ 3. MaBnahmen zur Erzielung eines isothermen Reaktionsablaufs

Da die Geschwindigkeitskonstante temperaturabhéngig ist, ist die Gleichung 1
nur dann anwendbar, wenn die Reaktion ganz genau bei der angegebenen Tem-
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Fig. 2. Partialdruck x des Methylalkohols, ausgedriickt in at, in Abhéngigkeit von der

konventionellen Kontaktdauer ¢ fur isothermen Reaktionsverlauf bei einem Gesamt-

druck von 240 at (anfangs 80 at CO und 160 at H,), bei Verwendung eines Katalysators
mit einer Aktivierungswirme von 20000 cal.

peratur geleitet wird. Die Anderung der Zusammensetzung des Reaktions-
produktes in Abhéngigkeit von der Kontaktdauer ist je nach der Temperatur,
bei welcher die Reaktion vor sich geht, verschieden. Fiir niedrige Temperaturen

1) Chemie-Ingenieur Bd. IIT/1 8. 200 Gl. 12.
g
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hat man einen beinahe geradlinigen Verlauf innerhalb eines ziemlich groen Tem-
peraturbereiches; fiir hohe Temperaturen hat man anfinglich ein erhebliches An-
steigen, wihrend im weiteren Verlauf die Zunahme sehr langsam vor sich geht,
da hier nach kurzer Zeit die Gleichgewichtskonzentration schon nahezu erreicht ist.

In Fig. 2 sind als Beispiel die Isothermen fiir die Methanolsynthese wieder-
gegeben. Auf Grund dieser Kurven ist es moglich, fiir jede Kontaktdauer die ent-
sprechende Temperatur festzustellen, bei welcher der grofite Umsatz bei einem
bestimmten katalytischen Volumen erfolgt, falls eine isotherme Reaktion durch-
fithrbar ist. Im Falle einer exothermen Reaktion ist die freiwerdende Warme-
‘menge dem gebildeten Endprodukt proportional; falls diese Wérme nicht aus
dem System abgeleitet wird, erfahren die Reaktionsgase wihrend der Umsetzung
eine merkliche Temperatursteigerung, so daf dann die Bedingungen fiir eine
isotherme Reaktion nicht mehr erfiillt sind.

Die im Augenblicke ¢ pro Volumeneinheit abzufithrende Wirmemenge wird

il proportlonal sein, und zwar Q worin @ die molekulare Reaktiqns—

zdt’
warme und 7 die Kontaktzeit bezeichnet.

Da die Reaktionsgeschwindigkeit mit dem Fortschreiten der Reaktion, falls
diese isotherm geleitet wird, sinkt, wird auch die Wirmemenge, welche aus
dem System in der Zeiteinheit abgefithrt werden muf, mit der Kontaktdauer
abnehmen.

Ganz allgemein werden diese Reaktionen technisch in der Weise zum Ablauf
gebracht, da man iiber einen fest angeordneten Katalysator ein Gasgemisch mit
konstanter Geschwindigkeit leitet. Auf diese Weise werden gleichbleibende Reak-
tionsbedingungen hergestellt, in dem Sinne, daB in jedem normal zur Austritts-
richtung der Gase liegenden Querschnitt des Katalysators die Zusammensetzung
bestimmte und konstante Werte annimmt. HEbenso gleichbleibend in der Zeit-
einheit ist auch die aus jedem Element des katalytischen Volumens, fiir jeden
Abschnitt des Katalysators abzufithrende Warmemenge. Diese Warmemenge
erreicht ihren Hochstwert bei Reaktionsbeginn, d. h. beim Eintritt der Gase
in die Kontaktmasse, und umgekehrt den tiefsten Punkt, wenn die Gase die Re- -
aktionskammer verlassen.

In der Praxis greift man nun zu zwei MaBnahmen, um die giinstigsten Re-
aktionsbedingungen herzustellen: entweder wird die Warme durch die Wan-
dungen eines Regenerators abgefithrt, z. B. durch ein Rohrbiindel, oder aber
die Warme wird durch Einspritzen kalter Reaktionsgase, welche sich dadurch
vorwirmen, absorbiert. Die erste Arbeitsweise ist die weitaus haufigste, ob-
wohl hier die Regelung der gewiinschten Temperatur mit groBeren Schwierig-
keiten verbunden ist als durch Einspritzen kalter Gase.

Zu Beginn der technischen Praxis wurde die Abfuhr des groBten Te11es der
Reaktionswirme durch Einsetzen von Rohrbiindeln in die Reaktionskammer be-
‘werkstelligt, in welchen die Frischgase, welche vorgewérmt werden sollen, nach
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dem Gegenstromprinzip auf Kosten der heilen Reaktionsgase erwdrmt werden,
um dann vorgewdrmt in die Reaktionskammer zu gelangen (Fig. 3).

Die hier dargestellte Vorkehrung in ihrer einfachen Ausfithrung fithrt zwar
nicht vollstindig zu dem angestrebten Ziel, das in einer méglichst weitgehenden
Temperaturkonstanz besteht, da bei dieser Anordnung die maximale Tem-
peraturdlﬁerenz dort liegt, wo die Frischgase eintreten und die Reaktionsgase
austreten, an einer Stelle also, wo die Reaktionswirmeentwicklung verhaltnis-
maBig klein ist, withrend umgekehrt die Tempe-
raturdifferenz eben dort ihren Mindestwert erreicht,
wo die Warmeentwicklung bei Reaktionsbeginn am
groften ist. Diese Sachlage fithrt praktisch zu einer
recht hohen Temperatur bald nach Reaktionsbeginn,
welche dann in Richtung des Austritts der Reak-
tionsgase aus der Kammer abfillt. Diesem Ubel-
stand ist teilweise dadurch Abhilfe geschaffen wor-
den, daB an den verschiedenen Querschnitten des
Regenerators die wirmeiibertragende Oberfliche ent-
sprechend vergrofert bzw. vermindert wurde, oder
* durch Regelung der Stromungsgeschwindigkeit der
(Gase an den wirmeiibertragenden Beriihrungs-
fischen, wodurch auch der Wirmeiibergangskoeffi-
_ zient, welcher der Quadratwurzel der Geschwindig-
keit annghernd proportional ist, eine Anderung er-
fahrt. Letztere Vorkehrung ist in der Weise in die
Pra,xis umgesetzt worden, daB im Inneren eines Fig. 3. Altes Kontaktrohr
jeden Rohres des Regenerators, welches von den fi;r Ammoniaksynthese nach
kalten Gasen durchstromt wird, Rundkérper ver-  dem Fauser-Verfahren.
schiedenen Durchmessers eingesetzt wurden, um
eine Drosselung des Durchgangsquerschnittes des Gases zu bewirken, wodurch
der Warmeiibergangskoeffizient an den Stellen, wo eine besonders hohe Wirme-
abfuhr erwiinscht ist, eine Erhohung erfahrt. Bei schwach exothermen Reak-
tionen hingegen, oder bei sehr kleinen Reaktionsgeschwindigkeiten, bei welchen
die freiwerdenden Wirmemengen nur klein sind und die verschiedenen Warme-
verluste nicht decken (durch Konvektion, Strahlung und von den austretenden
Gasen abgefithrte Wirme usw.), ist man gezwungen, um die Temperatur mog-
lichst konstant zu halten, der Kontaktmasse Warme von auBen zuzufiihren.
Dies ist z. B. bei der Ammoniak- und Methanolsynthese der Fall, wenn man bei
sehr niedrigen Drucken arbeitet. Praktisch sind die isothermen Arbeitsbedin-
gungen sehr schwer zu erreichen; die thermischen Austauschflichen, welche be-
stimmten Arbeitsbedingungen theoretisch entsprechen wiirden (wenn einmal die
~ Eintrittstemperatur der kalten Gase, die Durchflulmenge und der Druck fest-
gelegt sind), indern sich, wenn an diesen Bedingungen irgend etwas gedndert wird.

IO
s——— \\\\\\\‘]"
’/// //// /////._
////////////
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Eine Zunahme der DurchfluBmenge bewirkt die Herabsetzung der in den
Regenerator iibertragenen Warmemenge, bezogen auf die Volumeneinheit des
durchstromenden Gases, obwohl der Warmeiibergangskoeffizient des Regene-
rators ganz wesentlich mit der Steigerung der DurchfluBgeschwindigkeit des
Gases zunimmt.

Hierzu kommt noch der folgende Umstand. Da der Anfall des Reaktions-
produktes in den aus der Reaktionskammer austretenden Gasen mit zunehmender
Geschwindigkeit abnimmt, nimmt auch die frei werdende Reaktionswirme, be-
zogen auf die Volumeneinheit der durchstromenden Gase, ab, obwohl sich die
auf einem bestimmten Volumen des Katalysators entwickelte Gesamtwérme-
menge erhoht. Als Folge davon bewirkt eine Steigerung der Geschwindigkeit
itber eine Mindestgeschwindigkeit hinaus die Abkiihlung der Reaktionskammer.
Diese Erscheinungen haben eine sehr wesentliche praktische Bedeutung, indem
man durch Erhéhung der Gasmenge die Leistung einer Kontaktapparatur steigern
maochte, dies aber meist nur in der Weise erfolgreich erreichen kann, dafl man den
Wirmeverlust durch Zufubr duBerer Warme ausgleicht.

Im Falle von Reaktionen, welche mit einer Volumenverminderung verkniipft
sind, steigert sich die Menge des gebildeten Reaktionsproduktes, und dadurch
auch die frei werdende Wirme, ganz wesentlich mit einer Erhohung des Druckes. -
Daraus ergeben sich bel ein und derselben Synthese ganz verschiedene Gesichts-
punkte fiir die Konstruktion der Reaktionsapparatur, und zwar sucht man
bei niederen Drucken alle zur Verfiigung stehenden MaBnahmen’ anzuwenden,
um die Warmeverluste tunlichst auszuschalten, was durch thermische Isolation
des katalytischen Raumes nach auBlen, groBe Wirmeaustauschoberflichen und
geeigneten Umlauf der Gase bewerkstelligt wird, um auf diese Weise auch die
nach auBen iibertragene oder ausgestrahlte Warme zuriickzugewinnen.

In den Anlagen, die mit sehr hohen Drucken arbeiten, ist aber die Warme-
entwicklung bezogen auf Volumeneinheit derart erheblich, dafll die Riick-
gewinnung entweder ganz wegfallt oder auf einen kleinen Teil der entwickelten
Wirme beschrinkt werden mufl. Dieser Umstand ermdglicht es, den Fassungs-
raum der katalytischen Kammer duBerst klein zu gestalten und den Hauptteil
des Innenraumes fiir die Fiillung mit dem Katalysator zu benutzen (z. B. bei der
Ammoniaksynthese nach CLAUDE). Dies hat ein kleineres Gewicht der Hoch-
druckapparaturen zur Folge, obwohl bei solchen Reaktionsdfen, die bei sehr
hohem Druck betrieben werden, das Verhiltnis zwischen Wandstérke und Innen-
durchmesser groBer ist; der Grund hierfiir liegt in der Abwesenheit kompli-
zierter innerer Wiarmeriickgewinnungsvorrichtungen und im kleineren kataly-
tischen Raum, der durch die hohen Betriebsdrucke und die hohere Betriebs-
temperatur ermdglicht wird. :

Eine ausfiihrliche Schilderung der sich hieraus ergebenden Hoch- und Nieder-
druckverfahren wird spiter, bei der Beschreibung der Ammoniaksynthese, ge-
bracht werden.
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§ 4. Adiabatischer Reaktionsverlauf

Wird die entwickelte Reaktionswirme nicht vollstindig aus dem System ab-
geleitet, so bewirkt sie eine Erhohung der Temperatur der Reaktionsgase. Beim
Eintritt der Gase in den Reaktionsraum, so lange die Temperatur niedrig ist,
steigert sich die Temperatur nur langsam,
da die Reaktionsgeschwindigkeit ebenfalls
gering ist. Die Temperatur steigert sich
schneller, wenn man sich infolge der ent-
wickelten Wirme jenen Temperaturen
nahert, bei welchen hohe Synthese-
geschwindigkeiten vorliegen, welche aber W
noch nicht von der in umgekehrtem Sinne % 0 - 7
k.inetisoh zu betrachter'lden Zersetzung be- > Kontaktdauer relativ
e1nﬂth Werde?n, upd 18t W.lederum 1aing— Fig. 4. Partialdruck des Methanols in
samer, wenn sich die Reaktion der Gleich- 54 in Abhingigkeit von der konventio-
gewiohtskonzentration nahert, welche nellen Kontaktdauer ¢ firr adiabatische
ihrerseits um so rascher erreicht wird, je Reaktion bei einem Gesamtdruck von
hoher die Temperatur ist. 240 at (Anfangsdruck: 80 at CO und

Die Abhingigkeit der Konzentration 160 at H,) und fir einen .,Katalysator
) mit einer Aktivierungswirme von
des Reaktionsproduktes von der Kontakt- 90000 cal.
dauer ist in Fig. 4 dargestellt. A
Eine Reaktion kann daher in der Praxis nur dann adiabatisch geleitet werden,
wenn das Gleichgewicht besonders vorteilhaft liegt, auch bei erheblich hoheren
Temperaturen als der des Reaktionsbeginns, so z. B. bei der Ammoniaksynthese,

wenn bei Hochstdruck gearbeitet wird.
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§ 5. Reaktionsfiihrung unter Anwendung abnehmender Temperaturen
im Reaktionsraum

. Theoretisch erreicht man fiir ein bestimmtes katalytisches Volumen die groBte
Umsetzung eines exotherm reagierenden Gasgemisches, wenn die Temperatur-
inderung in einer bestimmten abnehmenden Richtung verlduft, mit einem Hochst-
wert beim Eintritt der Gase in die Reaktionskammer, und einem Mindestwert
beim Austritt aus derselben. Auf diese Weise sind anfangs die hochsten Reak-
tionsgeschwindigkeiten zu erreichen, wenn die Konzentration des Reaktions-
“ produktes im Gasgemisch Null oder noch gering ist und die Reaktion daher auch
bei hoheren Temperaturen verlaufen kann. Im weiteren Verlaufe, je mehr man
sich den Gleichgewichtsbedingungen bei dieser Temperatur nihert, macht sich
die Wirkung der hohen Zersetzungsgeschwindigkeit des anfallenden Produktes
bemerkbar; aus diesem Grunde wiirde die Reaktion in der Folge zu langsam
verlaufen. Wenn nun die Temperatur kontinuierlich herabgesetzt wird, verlang-
samt man zwar die Synthesegeschwindigkeit, aber gleichzeitig drosselt man die
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Zersetzung, und man zieht auf diese Weise Nutzen aus der Verschiebung des
Gleichgewichtes, um die hochste Umsetzung bei kiirzester Kontaktdauer zu
erreichen.

Praktisch kann die Festlegung des Diagramms der.optimalen Temperaturen
graphisch leicht dargestellt werden, falls die Gruppe der Kurven der Reaktions-
isothermen bekannt ist, welche die Menge des umgesetzten Produktes in Zeit-
abhéngigkeit fiir die verschiedenen Temperaturen angeben (Fig. 2):

Fir jeden gegebenen

6 , Wert der Gaszusammen-
ol ‘ setzung verfolgt man die-
il . . .

- = jenige Kurve, welche bei
e W/’ dieser Zusammensetzung
10 7 die hochste Neigung auf-

- : // weist, z. B. zu Beginn die
8 , «

i yf’/ Kurve, welche der hoch-
61— / ‘ sten Temperatur ent-
L/ | ‘spricht. Wenn die Kon-

- / zentration erreicht ist,

bei welcher die Tangente
der beobachteten Kurve
05 kleiner ist als die der dar-
auffolgenden, sucht man
diese zweite Kurve durch
75 Herabsetzung der Reak-
2,04;? tlonstemperatur zu ver-
folgen. In der gleichen
2w & a wm 20 7 % B 2w zdsec  Weise verfolgt man fiir
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Fig. 5. Maximaler Partialdruck des Methanols z (oben) ]f,de W'el_ter.e Konzentra-
tion diejenige Tempera-

und Warmeentwicklung i—? (unten) in kecal pro sec und tur, fiir welche die Tan-

m?® des Gemisches fiir einen konstanten Gesamtdruck gente der entsprechen den

von 240 at und wechselnde abfallende Temperaturen von Reaktionsisoth £

450—400° in Abhéngigkeit von der konventionellen Kon- .ea i lonsisotherme  fur
taktdauer . die in Frage kommende

Konzentration die groBte.
Neigung aufweist. Ein derartiger zeitabhingiger Temperatur- und Konzen-
trationsverlauf ist in Fig. 5 dargestellt; er bezieht sich auf die Synthese des
Methylalkohols, wenn die Anfangstemperatur 450° betragt. Diese Kurve ist
auf Grund der Isotherme der Fig. 2 extrapoliert worden.

Obzwar die in diesem Diagramm festgelegten Arbeitsbedingungen der hochsten
Umsetzung entsprechen, sind sie in der Praxis nicht durchfiihrbar, da das Gas
vor Reaktionsbeginn auf eine Temperatur gebracht werden miiite, die wesent-
lich héher liegt als die Austrittstemperatur aus der Reaktionskammer, und auch
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hoher als an irgendeiner zwischenliegenden Stelle der Reaktionskammer selbst.
Es miilte daher zur Vorwérmung des Gases Warme von aullen zugefiithrt werden,
welche nur teilweise zuriickgewonnen werden kann. Dies ist der Grund, weshalb
einem anderen Temperaturverlauf der Vorzug zu geben ist, welcher die Vor-
wirmung des (Gases ausschlieBlich mit der freiwerdenden Reaktionswirme ge-
stattet und trotzdem eine hohe Umsetzung ermoglicht.

Zu diesem Zwecke wird die Reaktion im ersten Teile der Reaktionskammer
tunlichst adiabatisch durchgefithrt, d. h. man benutzt die Reaktionswirme
selbst zur Vorwarmung der Reaktionsgase, bis zur Erreichung von Tempera-
turen, bei welchen die Reaktionsgeschwindigkeit hinreichend hoch ist.

Nach einer darauffol-
* genden Kontaktdauer bei 72
praktisch gleichbleiben- 71 )
der Temperatur, bei der
die Reaktion einem iso-
thermen Verlauf ent-
spricht, fithrt man die
Abkithlung des Gases
durch, und zwar zuerst
rasch, dann immer lang-

samer, um fiir jede be- IS NN NN SRR DOUSNS MU NN N S S
200 40 60 s M0 120 m0 w0 B0 200 2

—> Kontaktdauer (relativ)
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stimmte - Konzentration

des Reaktionsproduktes g, ¢ pyrtialdruck des Methanols in at in Abhangigkeit
diejenige Temperatur zu vop der konventionellen Kontaktdauer ¢ bei einem Partial-
erreichen, bei welcher die  druck von 240 (Anfangsdruck 80 at CO und 160 at H,)
Tangente der entspre- fir einen Katalysator mit einer Aktivierungswirme von
chenden Reaktionsiso- 20000 cal bei einem Katalyseofen mit innerem Wéirme-
austauscher.

therme die grofte Nei- v
gung aufweist. Ein derartiger Temperaturverlauf in der Methylalkoholsynthese
ist in Fig. 6 dargestellt.

Die Festlegung der Eintrittstemperatur des Gases in die Reaktionskammer
ist keine willkiirliche, sondern hingt von der Wirksamkeit des Katalysators
und von der zur Verfiigung stehenden Oberfliche fiir den Warmeaustausch ab.
Fiir jeden Betriebsdruck und jede Betriebskonzentration der Inertgase im Um-
laufgas ist es moglich, die nétige Oberfliche fiir den Warmeaustausch zwischen
ein- und austretenden Gasen zu berechnen, sowie die Menge der Kontaktmasse,
welche fiir ein bestimmtes katalytisches Gesamtvolumen die hdchste Ausbeute
ohne Zufithrung von duBlerer Wirme gestattet.

Mit einem solchen Temperaturdiagramm ist es moglich, die Reaktionswirme
sowohl in der isothermen Phase als auch bei abfallender Temperatur ab-
zufithren, wobei die abgefithrte und zuriickgewonnene Reaktionswirme zur
Vorheizung der Frischgase benutzt wird. Wenn man nicht mit sehr hohen
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Drucken arbeitet, ist die Reaktionswérme im allgemeinen nicht ausreichend,
um die kalten Eintrittsgase bis zu einer solchen Temperatur vorzuheizen, bei
welcher die Reaktionsgeschwindigkeit nennenswerte Werte annimmt, und welche
ein weiteres rasches Aufheizen des Gases auf Kosten der Reaktionswirme ge-
stattet. Aus diesem Grunde fithrt man eine erste Vorwirmung des eintretenden
Gases mittels der Wir-
me der Lkatalysierten:

Gase durch.
— Ein praktisches Bei-
— spiel fiir die Vorteile,
die durch die Anwen-
dung dieser theoreti-
Temp.C 600° . schen Betrachtungen zu
575 e — : erzielen sind, 1st in den
550 // Fig. 7 und 8 dargestellt.
A4 Diese Angaben beziehen
Z[;g / sich auf die Ammoniak-
450 © synthese und wurden
Temperatur der Gase : von -G. FAUSER!) be-

in den verschiedenen Querschnitten des Reaktionsraums rechnet. ,
Fig. 7 zeigt die Tem-

NH3 0% T peraturdnderung  und
25 N den Gehalt an Ammo-
20 \6%,0 niak in einer Reaktions-
%0, ). kammer ohne Wirme-

15 SZersprozent (200 atm) .
10 austauscher. Dadie Tem-
5 ~Treichier, N3 (Gehalt ' peratur sich infolge der
ks ‘ , entstehendenReaktions-
4500 , 580°C wirme erhoht, nimmt

Fig. 7. Zunahme des NH;-Gehaltes in einem nicht mit dem ‘Fortsch_relten
gekiihlten Reaktionsraum. der Reaktion der theo-

retisch bel Gleichge-
wichtsbedingungen erzielbare Ammoniakgehalt ab, wodurch die Ausbeute inner-
halb gewisser Grenzen beschrinkt bleibt. Fig. 8 hingegen gibt den Verlauf bei
Verwendung eines Warmeaustauschersim Inneren der Reaktionsapparatur wieder,
welcher das eintretende Gas auf Kosten der Reaktionswirme vorheizt. ‘
Das Gas tritt mit einer Temperatur von etwa 325° in den Regenerator ein
und wird darin auf die 550° betragende Reaktionstemperatur gebracht. Infolge
der anfangs sehr hohen Reaktionsgeschwindigkeit steigert sich die Temperatur
weiter auf 590°, bei welcher eine 7%ige Ammoniakumsetzung erfolgt. Nach
dieser anfinglichen Temperaturerh6hung beginnt sich die Wirkung des Regene-

1) G. FAUSER, Giorn. di Chim. Ind. e Appl. 13, 361. 1931.
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rators fithlbar zu machen, wodurch die Ausgangstemperatur der Gase auf nur
450° sinkt. Auf diese Weise erzielt man dank des giinstigeren Gleichgewichtes
bei 450° 189, NH,, gegeniiber dem Anfall von 10%,, wie in Fig. 7 wiedergegeben.
Die hauptsichlich von den Amerikanern angewendete Methode, die Reak-
tionswarme in der Weise zu beseitigen, dafl kaltes Gas in bestimmten Zonen
desKatalysators eingeleitet
wird, stellt zwar eineleicht
durchfithrbare Tempera-
turregelung dar, kann je-
doch nicht als ein voll-
kommen rationell arbei-
tendes Verfahren ange-
sprochen werden. Tatséch-
lich wiirde die kleine Par-
tialdruckerniedrigung des
Reaktionsproduktes unab- /emp.l 600°
héingig von der Tempera- 550

turinderung infolge der 500 \‘\\\

Verdiinnung mit Frischgas

4oy ; 450 = \
lediglich eine duBlerst kleine \\
Steigerung der Affinitét 400 \
der Synthese bewirken, 350 AN
wahrend die sehr erheb- 300
liche Affinitdt unausge- 250
nutzt bliebe, welche in Hin- Temperatur der Gase
sicht auf die Reaktion im Wirmeaustauscher und im Reaktionsraum
jener Teil des Gases, der
als Abkiithlungsmittel be- pp; 250 ; —
nutzt wird, aufgewiesen 20 en{gmqa\“‘
I%atte, falls. er mitdem re.st- s :‘ghtsﬁ% T
lichen ].Trlschga.s gemein- \ lew/m[;{halt
sam bei Reaktionsbeginn A M s T
eingefithrt worden wire. 5 Tgore!

Die maximale Arbeit (Af-
finitdt) der Reaktion, die 50° 450°(
anf%inglich folgendermaﬁen Fig. 8. Zunahme des NH,-Gehaltes in einem Reak-
zum Ausdruck zu brin- tionsraum mit abnehmender Temperatur.
gen 1st:

A:RT(lnﬁ_"’i_m K)

D, a1
s C

4
worin. ¢;, ¢y, ¢; und ¢, die Anfangskonzentrationen und K, die Gleichgewichts-

konstante bedeuten, nimmt in dem MalBle ab, wie sich die Konzentrationen dem



124 Narra. Hochdruckverfahren fiir den FlieBbetrieb.  Kap.IV, §6.

Gleichgewichte ndhern. Die maximale Arbeit, welche eine chemische Reaktion
zu leisten vermag, erleidet eine Einbulle, wenn man einen Teil des bereits re--
aglerten Gases mit einem Teil von noch unreagiertem Gase zusammenbringt,
da es sich hierbei um einen irreversiblen ProzeB handelt. Uberdies nimmt die
Greschwindigkeit des Gases infolge der Verdiinnung des Gasgemisches in eben
diesem Teil des Kontaktes zu, in welchem die Reaktionsgeschwindigkeit sich
verlangsamt, und dies ist ein weiterer Nachteil dieser Anordnung.

§ 6. Anordnungen mit Gaskreislauf; MaBnahmen zur Beseitigung des
Einflusses indifferenter Gase

Im Falle, daB nur ein Teil des Gases sich umsetzt, weil die relativen Kon-
zentrationen der Molekiile der Reaktionsgase und der Reaktionsprodukte, selbst
unter Gleichgewichtsbedingungen, nur eine teilweise Umsetzung gestatten, er-
scheint es notig, die Restgase nach vorhergehender méglichst vollkommener
Abscheidung der sich bereits gebildeten Reaktionsprodukte nochmals mit der
Kontaktmasse in Berithrung zu bringen. Zu diesem Zweck sind mehrere Riick-
laufverfahren anwendbar. ,

Das verbreitetste Verfahren besteht darin, das Gas in geschlossenem Kreislauf
zirkulieren zu lassen, wobei in kontinuierlicher Weise die gebildeten Reaktions-
produkte dem System entzogen und ebenso kontinuierlich eine dem Volumen
des von der Reaktion verbrauchten Gases entsprechende Menge Frischgas dem
System zugefithrt wird. Selbstverstdndlich kann das Volumen des stiindlich
im Kreislauf zirkulierenden Gases sehr betrichtlich werden und betrégt manchmal
sogar 10—20mal mehr als die Menge des in derselben Zeit zugefithrten Frisch-
gases. Wenn z. B. bel jedem Durchgang iiber den Kontakt sich 109, des um-
laufenden Gases umsetzen, sollte sein Volumen 10mal so groB sein wie dasjenige
des eingefiihrten Frischgases, wenn man wiinscht, da die Menge des sich bilden-
den Reaktionsproduktes der vollstindigen Umsetzung des hinzugefiigten Gases
entspricht. : |

Dieses Arbeitsschema ist zwar dulerst einfach, gestattet jedoch nur dann die
Erzielung gleichbleibender Arbeitsbedingungen der verschiedenen Teile einer
Apparatur, wenn die reagierenden (Gase einen hohen Reinheitsgrad besitzen,
und somit keine indifferenten Gase enthalten, welche an der Reaktion nicht be-
teiligt sind, und wenn keine sekundéren Reaktionen stattfinden, welche die Bildung
von nicht kondensierbaren Gasen bewirken, die sich im weiteren Verlauf der
Reaktion wie indifferente Gase verhalten (z. B. die Bildung von Methan in der
Methylalkoholsynthese). In letzterem Falle reichern sich die nicht an der Reak-
tion beteiligten Gase im Kreislaufgas an und setzen den Partialdruck der anderen
Verbindungen herab, was eine Anderung der Gleichgewichtskonzentration in-
folge des verminderten Partialdruckes der reagierenden Gase und demzufolge
eine Verminderung des Umsatzes bei der Reaktion verursacht. AuBlerdem wiirde
diese Anreicherung an indifferenten Gasen eine fortlaufende Anderung der Be-
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triebsbedingungen zur Folge haben. Falls die Menge der mit den Frischgasen
eingefithrten indifferenten Gase sehr klein und gleichbleibend ist, gelangt man
nach einer bestimmten Zeit zu einem physikalischen Gleichgewicht. Die Menge
der indifferenten Gase, welche sich auf physikalischem Wege, z. B. infolge ihrer
Léslichkeit in den Reaktionsprodukten, entfernen lassen, entspricht der mit den
Frischgasen neu eingefiihrten Menge. Da die auf physikalischem Wege ausge-
schiedenen Mengen dem Partialdruck der betreffenden Gase proportional sind,
ist z. B. die Menge Argon in den Umlaufgasen der Ammoniaksynthese konstant
und entspricht einem bestimmten Wert, welcher sich mit einer Anderung des
Betriebsdruckes und der Art der Entfernung des NH; aus dem System &ndert
(z. B. ist die Argon-Menge verschieden, je nachdem ob das NH, durch Ab-
kithlung verfliissigt oder unter Uberdruck in Wasser geldst wird).

Wenn hingegen die Menge der indifferenten Gase sehr grof ist und ihre An-
reicherung im Umlaufgas den Partialdruck des Umlaufgases selbst wesentlich
herabsetzt, ist es notig, nach Abscheidung des Reaktionsproduktes eine konti-
nuierliche Entfernung dieser Gase aus dem System vorzunehmen, um den
Prozentsatz der indifferenten (ase innerhalb gewisser Grenzen zu halten.

Wenn z. B. die Konzentration der indifferenten Gase, welche durch das Frisch-
gas V in den Kreislauf der Reaktionsgase eingefithrt werden, o ist, und die Kon-
zentration der indifferenten Gase in letzterem o’ entspricht, wird es notig sein,

kontinuierlich ein Volumen Umlaufgas V' = %' V aus dem System zu ent-
fernen.

Wenn man der Loslichkeit der indifferenten Gase im fliissigen Reaktions-
produkt Rechnung trigt, welche proportional ihrem Partialdruck ist (o -a'- v,
worin v das Volumen des flisssigen Reaktionsproduktes bezeichnet), ergibt sich

’ aV—a ov

VI:_-',—

a

Dies ist das Volumen Umlaufgas, das als Restgas entfernt werden mub.

Selbstverstindlich bringt diese kontinuierliche Entfernung des Restgases
einen wesentlichen Verlust an Nutzgasen mit sich, wodurch auch die Gesamt-
ausbeute des Verfahrens herabgesetzt wird, es sei denn, da$ man tiber ein phy-
sikalisches Verfahren zur Entfernung der indifferenten Gase aus dem System
verfiigt (z. B. durch Auflésen in einem geeigneten Lésungsmittel, in welchem
die reagierenden Nutzgase wenig loslich sind). Aus diesem Grunde ist in der
Praxis der Druckreaktionen der Reinheitsgrad der zur Verwendung gelangenden
Gasgemische sehr wichtig. Diese Gemische sollen méglichst keine indifferenten
Gase, welche nicht an der Reaktion teilnehmen, enthalten. Bei der Methanol-
‘synthese und bei der Synthese organischer Stoffe handelt es sich hierbei haupt-
sichlich um Stickstoff; bei diesen Synthesen sowie bei der Ammoniaksynthese
auch um Methan.

Die Gegenwart von indifferenten Gasen iibt immer einen verlangsamenden
Einflul auf die Reaktion aus; welcher groBer ist, als er sich auf Grund des Massen-
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wirkungsgesetzes fiir die Erniedrigung des Partialdruckes der an der Reaktion
teilnehmenden Bestandteile errechnet?). Dieser Erscheinung liegen kinetische Ut-
sachen zugrunde, da die Wahrscheinlichkeit von Sté8en zwischen den reagierenden
Molekiilen durch die Wahrscheinlichkeit von unwirksamen Sté8en mit den an-
wesenden Molekiilen der indifferenten Gase herabgesetzt wird.

In der Praxis ergibt sich auf Grund rein empirischer Feststellungen, daB die
Reaktionsgeschwindigkeit eines Gasgemisches, dessen Gesamtdruck P ist, in
Gegenwart indifferenten Gases vom Partialdruck », derjenigen eines Giemisches
reiner (ase gleichwertig ist, dessen Gesamtdruck

P—z\2

P |
entspricht. Beispielsweise ist die in einer isothermen Reaktion bei 300 at mit
einem stochiometrischen Gemisch von Wasserstoff und Stickstoff in Gegenwart
von 10% indifferenten Gases erzeugte Menge Ammoniak die gleiche wie die
mittels einem keine indifferenten Gase enthaltenden Gemisch bei 243 at erzeugte
Menge. Dies gilt fiir solche indifferenten Gase, welche nicht vergiftend auf den
Katalysator wirken, da in diesem Fall bereits Spuren geniigen wiirden, um die
. katalytische Wirksamkeit herabzusetzen, wenn nicht gar vollkommen hintan-
zuhalten. Ein Beispiel fiir eine solche Wirksamkeitsverminderung bietet die
Wirkung des Kohlenoxyds bei der Ammoniaksynthese.

Falls die Zusammensetzung des Gases nicht dem stéchiometrischen Verhiltnis
entspricht, 1aBt sich die Wirkung des Uberschusses des einen oder des anderen
an der Reaktion teilnehmenden Gases auf das Gleichgewicht auf Grund des
Massenwirkungsgesetzes ermitteln.

Fiir den besonderen Fall der Ammoniaksynthese ist der Einflul des Massen-
wirkungsgesetzes und der Verdiinnung durch indifferente Gase von C. ToNIOLO
und G. Grammarco?) auf Grund folgender Gleichung untersucht worden:

aQ . rl,s
T—ap Fa=m
in welcher K, die Konstante des Gleichgewichtes der Reaktion
NH, =05 N, + 1,5 H,,

a den Prozentsatz Ammoniak, » das Verhiltnis 3H,: N,, p den Gesamtdruck
und ¢ den Prozentsatz der indifferenten Gase bedeuten.

Die Kurven der Fig. 9 geben den EinfluB des Prozentsatzes Stickstoff: in-
differentes Gas in einem Gemisch an. Die Ordinate des Diagrammes ergibt den .
Korrektionsfaktor «, welcher es gestattet, den Druck «P zu bestimmen, bei
welchem ein reines, aus drei Teilen H, und einem Teil N, bestehendes, von
indifferenten Gasen freies Gemisch sich in gleicher Weise wie ein verunreinigtes
Gemisch bei einem Drucke P verhalten wiirde.

=Kp (1—

1) Vgl. hierzu Chemie-Ingenieur Bd. III/1 8. 9.
#) C. TontoLo und G. Grammarco, Giorn. di Chim. Ind. e Appl. 15, 219. 1933,
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Aus dieser Kurve kann man den einschneidenden EinfluB der indifferenten
(Gase und den geringfiigigen Einflul des Mengenverhiltnisses zwischen den an
der Reaktion beteiligten Gase ersehen. —

Der Umlauf der Gase wird gewhnlich durch Pumpen bewerkstelligt, welche
den Gasdruck bei der Ammoniaksynthese auf 10—30 Atm. zu erhéhen und da-
durch die Druckverluste im Hochdrucksystem, einschlielich Warmeaustauscher,
katalytische Kammern, Rohrleitungen und Abscheideapparaturen der Reaktions-
produkte, zu iiberwinden vermégen. Diese Pumpen miissen sich den Anforde-
rungen bzw. der Leistung des Systems anpassen und die Umlaufgeschwindigkeit
erhohen, um die anfallende Menge des Reaktionsproduktes konstant zu erhalten,
wenn infolge Alterung die Wirk-

samkeit des Kontaktes abnehmen . 0 % Ny im Gasgemisch
sollte. Die Gesamtausbeute, wel- 5/20/25 L O L
che infolge des kleineren Anfalls g9 ] \\\
pro Volumeneinheit des Umlauf- \ ,g?/i‘{ N
. . 't Y

gases durch den niedrigeren Pro- A \\

. . a7 “fﬁ N
duktgehalt im katalysierten Gas g j’/ \\“ﬂ
vermindert werden wiirde, wird ¥ o5 _§ \%
durch ein groBeres Volumen Um- 5% “§/ =
laufgas ausgeglichen. Anstatt der E 04 7 %'%
Umlaufpumpen, welche frither, = p; N&!
insbesondere bei Hoéchstdrucken, / \@.

. ] .. . az AN
manchmal Betriebsschwierigkeiten N
verursacht haben, wurde die An- o
; 0

wendung von Injektoren vorge- 00 20 30 40 5 a0 70 80 %0 10
schlagen, um den Umlauf der % Gehalt der indifferenten Gase
ganzen z1rk}.111erenden Gasm.enge Fig. 9. EinfluB indifferenter Gase und des
durch den Uberdruck des einge- Verhaltnisses H,/N, auf die NH;-Synthese.

fithrten Frischgases zu bewerk-

stelligen. Diese Férdervorrichtung, welche bei der Ammoniaksynthese nach
CasALE Anwendung findet, eignet sich nur fiir Hochdrucksynthesen, welche
nicht iibermaBig groBe Umlaufgasvolumina gegeniiber der Frischgasmenge ver-
wenden. Bei Anwendung von Injektoren sind Dichtungsverluste ausgeschlossen
(iibrigens sind sie auch bei den neuen Pumpensystemen praktisch kaum mehr
zu befiirchten), ebenso der Ubelstand, daB irgendwie Ol mit dem Umlaufgas
mitgerissen wird und an den Kontakt gelangt.

Ein Verfahren ohne Gaszirkulation und demzufolge ohne Umlaufpumpen und
ohne Injektoren ist die Ammoniaksynthese nach CLaupE. Dieses Verfahren
beruht auf dem Durchdriicken des Gases durch eine grofe Anzahl von in Serie
geschalteten Reaktionsdfen mit je einem Kiihler und einem Abscheider des
Reaktionsproduktes und bietet Vorteile, wenn bel jedem Durchgang durch den
Reaktionsofen eine erhebliche Umsetzung stattfindet. Wenn z. B. ein von in-
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differenten Bestandteilen freies Gasgemisch durch # in Serie geschaltete Kon-
taktofen geleitet wird, wobei die Umsetzung des Gases bei jedem Durchgang
« % betrigt, so ist nach » Durchgingen die umgewandelte Gasmenge

(_1_%66__“)” V, und der Anteil des nicht umgesetzten Gases (1——‘ (}950—0_ 0‘)”) v

Wenn beispielsweise bei jedem Durchgang durch den Kontakt die Umsetzung
109, betragt, sind 22 Reaktionsofen notig, um 909, des Gases umzusetzen. In
diesem Falle wire das Verfahren praktisch nicht anwendbar, wihrend bei einer
30%,igen Umsetzung pro Kontaktdurchgang insgesamt sechs in Serie geschaltete
Kontaktéfen geniigen, um zusammen eine 929 ige Umsetzung des Gases zu er-
zielen.

Die in jedem Reaktionsapparat in der Praxis umzusetzende Menge kann nur
dann im voraus berechnet werden, wenn man den Prozentsatz der anwesenden
indifferenten Gase beriicksichtigt, welcher in dem Mafe, in dem die Umsetzung
erfolgt, zunimmt. In der Praxis jedoch beginnt der Einfluf der indifferenten
Gase auf das Gleichgewicht sich erst in den letzten Reaktionsapparaten wesent-
lich bemerkbar zu machen, wenn schon der gréBte Teil des Gases umgesetzt
ist. Aus diesem Grunde erweist sich das Verfahren mittels mehrerer in Serie
geschalteter Kontaktéfen besonders bei Verarbeitung von Gasen vorteilhaft,
welche sehr reich an indifferenten Gasen sind, und welche sich daher schlecht
fiir eine Kreislaufanlage eignen wiirden, und zwar bei gleichzeitiger Anwendung
sehr hoher Drucke, welche hohe Ausbeuten bei jedem Durchgang durch den
Kontakt bewirken.

Dieses Verfahren erfordert verhiltnism#Big kleine katalytische Gesamtvolu-
mina, da angesichts des niedrigen Gehaltes an indifferenten Gasen in den ersten
Reaktionséfen mit hohen Reaktionsgeschwindigkeiten zu rechnen ist. Das kata-
lytische Volumen ist fiir jeden einzelnen Kontaktofen, im Vergleich zu den
Umlaufverfahren, auffallend klein. Die thermischen Verluste hingegen sind
entsprechend héher, wodurch dieses Verfahren nur fiir stark exotherme Reak-
tionen und fiir hohe Ausbeuten, oder bei sehr erheblicher Reaktionswirme-
entwicklung mit Vorteil anwendbar ist. Dies ist eine der Ursachen, welche die
Anordnung nur fiir Reaktionen bei Hochstdrucken (Ammoniaksynthese nach
CLAUDE) geeignet machen.

2. Besprechung einzelner Hochdruckverfahren
- § 7. Die Ammoniaksynthese

«) Historisches
Unter den industriellen Verfahren, welche auf der Anwendung sehr hoher
Drucke beruhen, um die Umsetzung von Gasen bei hoher Temperatur durchzu-

fiihren, ist sowohl geschichtlich als auch wirtschaftlich die Ammoniaksynthese
zweifellos die wichtigste. Diese Industrie hat sich in zahlreichen Lindern aus-
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gebreitet, und hat sich mit weitaus groflerem Erfolg durchgesetzt als die anderen
Verfahren zur Bindung des atmosphérischen Stickstoffs.

Die Vielfaltigkeit und Anpassungsfahigkeit der Verfahren der Wasser-
stoffgewinnung aus den verschiedenen Rohstoffen (Elektrolyse des Wassers,
Konvertierung des Wassergases, Verfliissigung der Kokereigase usw.) haben es
ermoglicht, die Ammoniaksynthese in Léndern mit ganz verschiedenen wirt-
schaftlichen Grundlagen erfolgreich einzufithren. Der Weltverbrauch an Stick-
stoff, der 1913 nur 700000 t betragen hat, wovon 709, aus Chilesalpeter gedeckt
wurden, ist jetzt auf 2000000 t, hiervon 659, aus synthetischem Ammoniak,
angestiegen.

Die vorbereitenden Studien von HABER und vaN OorDT!) reichen bis ins
Jahr 1905 zuriick; erst nahezu ein Jahrzehnt spiter folgte die erste Ammoniak-
syntheseanlage auf industrieller Grundlage. Diesen Arbeiten folgten andere von
NerwsT2), JUsT, und spiter auch von HABER und L& RossieNoOL, und weiteren
Mitarbeitern3), welche in der Hauptsache den Zweck hatten, die z. T. fehler-
‘haften Ergebnisse der ersten Versuche richtigzustellen und die Gleichgewichts-
konstanten so genau wie moglich festzulegen.

Die Badische Anilin- u. Sodafabrik, welche die Wichtigkeit dieses Problems
in ihrer ganzen Tragweite erkannt hatte, finanzierte im Jahre 1908 die Versuche
Hasers und lieB bald darauf seinen Gaskreislauf und die ersten Katalysatoren
patentrechtlich schiitzen.

Der praktischen Anwendung dieses Verfahrens aut groBmdustneller Grundlage
widmeten sich C. Bosce und A. MrrrascH, und im Jahre 1911 wurde der Bau
der ersten groBen Fabrik zur Erzeugung von synthetischem Ammoniak in Oppau
begonnen, welche im September 1913 schon dem Betrieb iibergeben werden
konnte, zu Beginn mit einer Jahresleistung von 7000 t N, welche wéhrend
des Krieges auf 60000 t gesteigert wurde. Im Jahre 1916 wurde der Bau des
Werkes Merseburg in Angriff genommen, welches 1917 in Betrieb gesetzt wurde.
Die Anfangsproduktion von 30000 t pro Jahr wurde spater auf 130000 t erhéht.

Nach dem Weltkrieg entwickelten sich verschiedene andere Verfahren, be-
sonders in Frankreich und Italien, welche sich, wie spéter eingehender beschrieben
werden wird, durch Betriebsdruck, Gasumlaufsystem oder Gewinnungsverfahren
der reagierenden Gase voneinander unterscheiden.

Die sechs Verfahren, welchen in der Weltstickstoffgewinnung dle groBte Be-
deutung zukommt, sind chronologisch, entsprechend ihrer Einfithrung in die
technische Praxis angefithrt, die Verfahren HaBER-BoscH, CLAUDE, CASALE,
Favuser, Nitrogen Engineering Corporation und Mont-Cenis. Gewdhnlich teilt
man sie ein in Hochdruckverfahren (500—1000 Atm.), wie das 2. und 3., in

1) F. voxn HaBEr und G. vAN OoORDT, Z. anorg. allg. Chem. 44, 341. 1905.

2) W. NernsT, Z. Elektrochem. 16, 244. 1910.

38) G. Just, F. voN HABER und R. LE Rossioenorn, Zusammenfassende Darstellung:
7. Elektrochem. 21, 89. 1915; daselbst weitere Literaturangaben.
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Mitteldruckverfahren (200—300 Atm.) wie das 1., 4. und 5., und in Nieder-
druckverfahren (100—200 Atm.), wie das letzte. Neuerdings wird ein bei noch
hoherem Druck arbeitendes Verfahren (bis 2000 Atm.) in Betracht gezogen, um
unreine Gase ohne besondere Vorreinigung anzuwenden, doch liegen hieriiber
noch keine Angaben vor.

Da bei all diesen Verfahren nur sehr reine Gase zur Reaktion gelangen, und
die Stromung der Gase in der Weise geregelt wird, dal die kalten Gase lings
der AuBenwand der Kontakttiirme streichen, wihrend die heiflen Gase im
Inneren der Apparatur verbleiben, ist es nicht notig, fiir den Bau der druckfesten
Apparatur besonders hochlegierte Stahle heranzuziehen, was z. B. der Fall sein
miite, wenn diese Apparaturen fiir die Hydrierung von Brennstoffen dienen
sollten. Nur fiir die Kontaktréhren fiir das CLAUDE-Verfahren werden be-
sondere hochlegierte Stéhle angewandt. Fiir die Innenapparatur hingegen, ins-
besondere fiir die Kontakteinsitze und die Wirmeaustauscher, welche hohen
Temperaturen ausgesetzt sind. werden Chrom- und Molybdénstéhle vorgezogen.

B) Unterlagen fiir technische Berechnungen aus dem Gebiete der
Ammoniaksynthesel)

Die Gleichgewichtskonstante der Synthesereaktion

Py, . P32

Ky — — @)
Pxw,
kann in Abhéngigkeit von der absoluten Temperatur I' durch die Formel von
NERNST:
logye Kp = — o~ -+ 2,508 log T -+ 1,006+ 10~* T — 1,86 - 10-¢ T2 —2.1

oder durch die Formel von Larsox?), welch letztere Drucke bis 1000 Atm.
beriicksichtigt, berechnet werden:

logyy Kp = — 220® 42,4043 log T+ T - 1,8564 - 10-" T2 — 5,

~ worin fiir die Gréfen y und ¢ die nachstehenden Werte zu verwenden sind.

F )
Atm. 14
300 1,2660 - 10—¢ 2. 206
600 1,0856 - 104 3. 069
1000 2,6833 . 10-¢ 4. 473

Aus dem Ausdruck (2) kann man unter Berticksichtigung des volumetrischen
Verhaltnisses 1:3 zwischen Stickstoff und Wasserstoff, wenn man den Ge-

1) Vgl. hierzu auch Chemie-Ingenieur Bd. ITT/1 8. 198 und 19.
2) A. T. Larsow, Journ. Americ. chem. Soc. 46, 367. 1924,
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samtdruck mit P bezeichnet, folgenden Ausdruck iiber die gegenseitigen Be-
ziehungen zwischen Gleichgewichtskonstante, Gesamtdruck und den im Gleich- .
gewicht erreichbaren Ammoniakdruck z P ableiten:

Py =2 (1—5P; Py=70—0) P; Py =aP;

38 (1— a)
#q oz

K,= p?

Somit folgt:

7 - 8K,
=1 — Va4 2 t a=—Tt=.

x +a—Y)a?+2a mit a PYeT

Die nach dieser Formel fiir eine Reihe von Temperaturen und Drucken zu be-

rechnenden NH,-Gehalte sind in Fig. 10 graphisch dargestellt.

NH3 60% -
) ] // P
B &g// T
30 // }}thg//’// =
20 // ? jﬁ// |
10 1+ é T _LtW
o T

0 100 200 300 406 500 600 700 600 900 1000 Atm.

Fig. 10. NH;-Gehalt einer Reaktionsmischung von N, + 3H, im Gleichgewicht
bei verschiedenen Drucken und Temperaturen.

Die Reaktion der Ammoniakbildung ist exotherm. Die Warmetdnung betrigt
91900 cal bei 0°C, 26400 cal bei 640° pro 2 Mole NH; entsprechend 770 kcal
pro 1 kg NH,.

Die Verdampfungswirme von 1 kg Ammoniak entspricht 320 kcal bei
—30°, und 296 kcal bei -+ 17°.

Theoretisch bendtigt man fiir 1 kg Ammoniak 0,658 m? N, und 1,98 m?® H,,
bezogen auf 0° und 760 mm Hg; in der Praxis mull man jedoch, angesichts
einer gewissen Loslichkeit der Gase im fliissigen Ammoniak und andere Ver-
luste, mit 0,73 m3 N, und 2,2 m® H, rechnen.

Die spezifische Warme der Mischung bei konstantem Druck kann in Ab-
hingigkeit vom Druck (bezogen auf 1 kg N, + 3 H,) durch folgenden Ausdruck
mit guter Annéherung dargestellt werden:

¢, = 0,80 4 0,002 (P —1) kcal.

Fiir den Energiebedarf zur Kompression des Gasgemisches bei der Her-
stellung von 1 t synthetischem Ammoniak, bei 80%iger Leistung des Kom-
pressors' und 92%iger Leistung des Motors gilt:
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Energiebedarf fir
Enddruck die Kompression
Atm. (Pferdekraftstunden)
100 845
200 965
1000 1340

In bezug auf die Wahl des geeignetsten Druckverhéltnisses ist zu sagen,
daB der hier angegebene Kraftbedarf auf Grund der Verdichtungsfaktoren von
BARTLETT berechnet wurdel). Zur Berechnung des Gesamtkraftbedarfes muBl
aufler den angegebenen Werten noch der Energiebedarf fiir den Umlauf der
Gase beriicksichtigt werden, welcher vom zirkulierenden Gasvolumen abhiingig
1st. :
Nach der erwihnten Mitteilung FAUSERS erreicht man nach Durchgang durch
den Kontakt eine Ammoniakbildung, welche 809, des Gleichgewichtes bei 550°
entspricht, folgende Werte fiir den Umsatz:

Theoretischer | Effektiver
Druck Umsatz Umsatz
Atm. % %
100 : 7 5,6
200 : 12 9,6
1000 41 32,8

Bei Beriicksichtigung der Dampfspannungen des Ammoniaks bei den ver-
schiedenen Temperaturen in bezug auf die Partialdrucke des Gemisches kann
der Prozentsatz des bei 4 20° und — 20° kondensierten Ammoniaks berechnet
werden.

Druck Anteile NH; kondensiert durch Abkihlung auf
Atm. + 20° | — 20°

100 0 0,73

200 0,62 0,904
1000 0,974 0,995

Bei Hochstdrucken spielt die Abkiithlung keine groe Rolle; bei Mitteldrucken
geniigt es, emen Teil des hergestellten Ammoniaks zu verdampfen, um 909,
zu verfliissigen, wihrend bei niedrigem Drucke eine zusétzliche Kiihlanlage ge-
schaffen werden muB.

In dem gewohnlichen Fall der Abkiihlung auf — 20° wird die NH,-Konzen-

tration im austretenden Gase infolge des unvermeidlichen MitreiBens von fliis-

1) Siehe G. Fauser, G. Chim. ind. appl. 13, 361. 1931.
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sigem NH; und der Dampfdruckerhéhung?) nicht genau der Dampfspannung
des Ammoniaks bei — 20°, dividiert durch den absoluten Druck, entsprechen;

in der Praxis kann man mit folgenden Werten rechen:
Konzentration Konzentration Volumen des

Druck bei Verlassen des | nach der Konden- Differenz Gemisches fiir

_ Kontaktofens sation des NH, 1t NH,-Anfall
Atm. % % % m3 A
100 5,6 2,83 2,77 48.700
200 9,6 1,95 7,68 18,260
1000 32,8 1,18 31,6 5,460

Wenn man bedenkt, daf der Druckverlust im Synthesekreislauf 10 Atm. nicht
iibersteigt, und wenn man fiir die Pumpe und den Motor eine 70%ige bzw.
929 ige Leistung annimmt, erhiélt man folgende Werte:

|

Druck Volumen des zirkulierenden | Energiebedarf der Gesamtenergie-
Gases bei Betriebsdruck Umlaufpumpe bedarf pro t NH,
Atm. m? | (Pferdekraftstunden) | (Pferdekraftstunden)
100 4817 113 958
200 110 26 991
1000 12,3 3 1343

Wenn man mit dem Druck von 200 auf 100 Atm. heruntergeht, hat man einen
Minderverbrauch an Energie von nur 3,39, wihrend der Unterschied bei der
Druckdifierenz von 1000 auf 200 Atm. 389, betrigt. Nach FAUSER stellt die
Herabsetzung des Druckes von 200 auf 100 Atm. praktisch keinen Vorteil dar,
da der Minderbedarf an Energie unbedeutend wire, und da andererseits infolge
der groBeren Abmessungen und kleineren Wérmeiibertragung die Regeneratoren
zu kostspielig und umfangreich wiirden. Dem gréBeren Energiebedarf bei den
Hochdruckverfahren, welcher die hoheren Betriebskosten bedingt, stehen die
kleineren Gestehungskosten der Anlage gegeniiber. Die Instandhaltungskosten
sind hingegen sehr hoch.

y) Gewinnung der Ausgangsgase

Bevor wir zur Beschreibung der verschiedenen Verfahren iibergehen, diirfte
es angezeigt sein, die iiblichen Verfahren der Wasserstoff- und Stickstoffgewinnung

1) Bs ist auch zu beriicksichtigen, daf infolge des von den indifferenten Gasen ausge-
iibten Druckes eine Dampfdruckerhéhung stattfindet. (Vgl. hierzu etwa MtLLER-POU-
1wrETs Lehrb. d. Phys., 11. Aufl. Braunschweig 1926, Bd. 1II S. 773; ferner A. EUCKEN
und F. BRESLER, Z. physik. Chem. 134, 230. 1928.) Dieser Effekt ist in technischer
Hinsicht bereits bei der Trennung des Kohlenoxyds vom Wasserstoff durch Konden-
sation des ersteren genau untersucht worden und er ist hier sehr betrachtlich. (R. LINDE,
Z. Ver. dtsch. Ing. 76, 571. 1932.)
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einer raschen Priifung zu unterziehen. Diese Gase miissen ndmlich in héchst
reinem Zustande in die Synthesekammer eintreten, da die in den verschiedenen
Verfahren beniitzten Katalysatoren besonders empfindlich gegeniiber Verun-
reinigungen sind, welche in den (Gasen enthalten sein konnen, so z. B. H,S,
CO und Wasserdampf. ,

Die Stickstoffgewinnung erfolgt im allgemeinen durch Verfliissigung und
anschlieBende fraktionierte Destillation der atmosphéarischen Luft nach dem
LixvpE-Verfahren, welches auf dem Tuaomson-Joure-Effekt beruht, oder auch
nach dem CLAUDE-Verfahren, welches die durch die Entspannung der Luft von
20—40 Atm. auf atmosphérischen Druck geleistete Arbeit zur Abkiihlung be-
nutzt. Diese Prozesse gestatten die Gewinnung von Gasen mit einem Reinheits-
grad von 99,99%,, wobei als Nebenprodukt reiner Sauerstoff anfillt, welcher in
chemischen Betrieben sehr niitzliche Anwendung finden kann. Der Energie-
verbrauch in diesen Werken betrigt beildufig 0,20 kWh fiir 1 m?® Stickstof,
in neuzeitlichen Anlagen auch wesentlich weniger?).

Ein sehr einfaches Verfahren zur Stickstoffgewinnung, welches aber nur in
Werken Anwendung finden kann, welche iiber Wasserstoff zu auBerordentlich
‘billigen Preisen verfiigen, besteht in der Verbrennung des Luftsauerstoffs mit
Wasserstoff in einer besonderen Verbrennungskammer. Infolge der Verbrennungs-
-wirme steigt die Temperatur des Gemisches auf 850° und die entwickelte Warme
kann in geeigneter Weise zur Dampferzeugung oder zur Destillation von Wasser
herangezogen werden.

Unter besonders giinstigen Bedingungen arbeitet ein Verfahren, das in
Ammoniakfabriken, die gleichzeitig auch Salpetersidure erzeugen, zur Anwendung
kommt. Bekanntlich wird letztere durch Verbrennung des Ammoniaks mit dem
Luftsauerstoff, entsprechend der Gleichung:

2NH; + 2,6 0, + 10 N, = 2 NO 4 3 H,0 + 10 N,

hergestellt. Wenn diese Reaktion durchgefithrt ist, tritt aus den Absorptions-
tiirmen - der Stickoxyde elementarer Stickstoff aus, welcher noch Spuren von
Stickoxyden und einige Prozente Sauerstoff enthilt. Dieses Gas wird in Gegen-
wart von Wasserstoff iiber einen Kontakt geleitet, wodurch sowohl der Sauer-
stoff als auch die vorhandenen Spuren der Stickoxyde vollkommen entfernt
werden.

Die beiden letztgenannten Verfahren haben jedoch den Nachteil, das ganze,
in der verbrauchten Luft enthaltene Argon in das Reaktionsgemisch zu ver-
schleppen, wodurch sich dieses Gas im Drucksystem derart anreichert daf
die Leistung der Kontakte herabgesetzt wird. Wenn hingegen die Stickstoff-
gewinnung durch Verfliissigung der Luft erfolgt, entweicht das Argon, dessen
Siedepunkt sehr nahe demjenigen des Sauerstofis liegt, groBtenteils mit diesem
gemeinsam.

1) Vgl. hierzu auch Chemie-Ingenieur Bd. ITI/1 S. 528{f.
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Von den Verfahren zur Gewinnung des Wasserstoffs erwidhnen wir, um
uns nur auf die verbreitesten zu beschrinken, die Elektrolyse von Alkalihydroxyd-
16sungen (gewdhnlich Atznatron) und die Konversion des durch Einwirkung von
Wasserdampf auf glithende Kohle erzeugten Wassergases, sowie die Verfliissigung
von Koksofengasen (s. Chemie-Ingenieur Bd. III/1 8. 520, 528).

Es gibt verschiedene Blektrolyseverfahren, nach PECHRANZ,  KNOWELES,
FaUSER, Bamag u. a.; ganz allgemein kann man von ihnen sagen, dafl alle
annihernd den gleichen Energieverbrauch aufweisen, in' der Grébenordnung

von 4,8—5,6 kWh Gleichstrom fiir 1 m® H, und 0,5 m? O,.

Aus Kohle kann man Wasserstoff auf dem Wege des Wassergases mit an-
schlieBender Umsetzung des in letzterem enthaltenen CO mittels Wasserdampf
in Gegenwart eines Katalysators gewinnen. Das konvertierte Wassergas besteht
aus einem Gemisch, das annihernd die folgende Zusammensetzung besitzt:
65%, H,, 30% CO,, 2% CO, 3% N,. Die Kohlenssure wird mittels Wasser
bei 10—20 Atm. ausgewaschen, das Kohlenoxyd hingegen, das die Wirksamkeit
des Kontaktes beeintrichtigt, durch Kupferoxydammoniaklosung bei 200 Atm.*)
oder mittels fliissigen Stickstoff.

Wasserstoff kann auch aus Kokereigasen mit der annihernden Zusammen-
setzung H0% H,, 24% CHy, 159, N,, 5%, CO, sowie andere Gase, durch Ab-
kiihlung und anschlieSende Verfliissigung der den Wasserstoff begleitenden Gase
gewonnen werden. Die Reinigungsverfahren des Wasserstoffs sind im wesent-
lichen die gleichen wie die bei der Stickstofigewinnung aus der atmosphérischen
Luft angedeuteten. Es erfolgt zuerst ein unvollsténdiges Auswaschen der Kohlen-
siure mittels Soda, worauf nach Entfernung durch Abkiihlung und Verfliis-
sigung der nicht an der Ammoniaksynthese beteiligten Gase eine Feinreinigung
mittels fliissigen Stickstoff folgt. Die Temperatur wird derart geregelt, daf} eine
teilweise Verdampfung des Stickstofls erfolgt, um in den Endgasen das Ver-
haltnis 3 H, + N, zu erreichen.

Die Wasserstoffgewinnung fiir die Ammoniaksynthese nach den drei hier an-
gegebenen Verfahren, Elektrolyse des Wassers, Wassergas und Kokereigase, ver-
teilt sich annahernd im Verhiltnis wie 15%,: 61%,:23%; der Rest stammt aus
anderen, weniger wichtigen Verfahren.

0) Das HaBER-Boscm-Verfahren
Das Haper-Bosca-Verfahren arbeitet bei 200 Atm., und die Temperatur des
Kontaktes, welche in allen Verfahren annihernd gleich ist, betrigt ungefahr
450—500°. .
Der Arbeitszyklus der ersten HapEr-BoscH-Anlagen ist schematisch in Fig. 11
dargestellt. Im Generator 1 erfolgt die Vergasung des Brennstoffes durch ‘Wasser-
dampf und Luft, deren Mengen derart geregelt sind, daf nach der Konver-

1) Vgl. hierzu Kap. IIT 8. 102.
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tierung des CO und Abscheidung des CO,
das Verhiltnis Wasserstoff : Stickstoff =
3:1 ist.

Nach dem Austritt aus dem Generator
wird dem heiBen Mischgas die Wérme ent-
zogen, welche dann gewdhnlich zur Dampf-
erzeugung ausgeniitzt wird. Diese Wirme-
é‘ ) o ‘ ~ riickgewinnung ist in der Figur nicht an-
1 gegeben, und in Position 2 ist ein Wasch-
turm eingezeichnet, dessen hauptsichlicher
Zweck darin besteht, die festen Teile ab-
zusondern, welche gegebenenfalls durch
das Gas mitgerissen worden waren.

Vom Gasometer 3 gelangt das Gas in die
Konvertierungsgruppe 4, welche aus einem
Wéarmeaustauscher und einem mit dem
Kontakt beschickten Reaktionsturm be-
steht; das Gas tritt von oben in den Re-
{Ir's , aktionsturm, und wird bei seinem Eintritt
~ | mit der fiir die Konvertierung zu CO, no-

tigen Dampfmenge vermischt.

Vom Gasometer des konvertierten Gases b
wird das Gas durch den Kompressor 6
angesogen und bei 15—30 Atm. in den
Wasserwidscher 7 gepreBt; die Wasser-
pumpe 8 ist meist eine Zentrifugalpumpe,
und steht auBler mit dem Motor auch mit
einer Entspannungsturbine in Verbindung,
um die Energie des Wassers zuriickzuge-
winnen; das Wasser selbst wird aus dem
Turm 7 abgelassen.

Das CO,-freie Gas wird vom Kompres-
sor 9 (im Schema sind 6 und 9 separat
gezeichnet, obwohl sie in einer einzigen
Apparatur vereinigt sind) ergriffen, auf
200 Atm. verdichtet und in den Wasch-
turm 10 geprelt, wo es durch eine Kupfer-
oxydammoniaklésung, deren Umlauf durch
die Pumpe 11 bewirkt ist, von den wenigen
darin enthaltenen Prozenten CO ausge-
waschen wird. Nach dieser Reinigung
wird dieses Gas mit dem aus dem Wasch-

IT '8ig
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turm 13 austretenden Umlaufgas vereinigt und durch die Umlaufpumpe 15 in
den mit dem Kontakt beschickten Reaktionsturm 16 geleitet; die Reaktions-
temperatur betrigt 450—500°, und ein bestimmter Prozentsatz der Mischung
setzt sich zu Ammoniak um. Das aus dem Turm austretende Gas wird im
Wasserkiihler 17 abgekiihlt, in den Absorptionsturm 13 geleitet, wo das Ammo-
niak durch Wasser gelost wird. Die ammoniakalische Losung wird nach Ab-
kiihlung im Kiihler 14 von unten aus dem Turm abgelassen und ist gebrauchs-
fertig. :
Dieses Schema, wenigstens fiir den letzten Teil, stellt die erste Anordnung einer
Haser-BoscH-Anlage dar. (Gegenwirtig wird das Ammoniak in wasserfreiem
Zustand abgeschieden, teils als Gas, teils als Fliissigkeit, was durch Erhéhung der
Wirksamkeit der Kontakte, welche hohe Umsetzungsausbeuten gestatten, er-
moglicht wurde. Die Erhohung des Partialdruckes des Ammoniaks gestattet
die Abscheidung ohne Absorption durch Wasser, was einen groBen Vorteil dar-
stellt, da, abgesehen von der Vereinfachung der Anlage, die Kosten fiir die
Destillation der Losung eingespart werden.

AuBerdem sind noch andere Verfahren fiir die Gewinnung von Gasen aus
Braunkohlenkoks als Rohstoff eingefithrt worden, welcher in besonderen Gene-
ratoren mit Sauerstoff vergast wird. '

'¢) Das CrLaupe-Verfahren?)

In diesem Verfahren betrigt der Betriebsdruck 900—1000 Atm. bei einer gleich-
zeitigen Reaktionstemperatur von 500—650° C. Kennzeichnend fiir dieses Ver-
fahren ist, wie bereits erwihnt, das Fehlen eines Kreislaufes der Gase, d. h.
das Gas durchstreicht nur ein einziges Mal eine Reihe von Tiirmen, wo es durch
den auBerordentlich hohen Druck beinahe vollstindig zu NH; umgesetzt wird.
Weiterhin gestattet der sehr erhebliche Druck die Anwendung von weniger reinen
_Gasen als bei den anderen Verfahren. Im CLAUDE-Verfahren sind ein gewisser
Prozentsatz indifferenter Gase, wie Argon und besonders Methan, ohne nach-
teilige Folgen zulissig, welche bei den Kreislaufprozessen eine erhebliche Herab-
setzung der Ausbeute bewirken konnten. Natiirlich besteht auch hier die Not-
wendigkeit, die Kontaktgifte aus dem Reaktionsgase zu entfernen. Wenn man
aus Kokereigasen gewonnenen Wasserstoff beniitzt, beseitigt man die letzten An-
teile CO nicht wie beiden anderen Verfahren mittels Kupferoxydammoniaklésung,
sondern 1aBt das bereits auf 900—1000 atii. komprimierte Gemisch in einer Vor-
katalysekammer durch einen Kontakt streichen, welcher die folgende Reaktion

bewirkt: CO + 3 H, = CH, + H,0 + 48000 kcal.
In Fig. 12 ist das CLAUDE-Verfahren schematisch dargestellt. Beim Austritt
aus dem Vorkatalyseofen sammelt sich das gebildete Reaktionswasser im darunter

1) G. CLAUDE, Eng. Chem. 14, 1118. 1922; Chim. et Ind. 3, 5. 1921; 11,. 1055, 1924;
Atti Congresso Naz. Chimica. Milano. 58, 1924; D. R. P. 341230, 358 021, 359 907.
362 253, 365011, 373 913, 404687,
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angeordneten Abscheider an. Das Gas gelangt in die beiden parallel geschalteten
Reaktions6fen und wird nach erfolgter Reaktion wassergekiihlt, wodurch das
NH, verfliissigt wird, wihrend die gasférmigen Produkte einem Abscheider zu-
gefithrt werden. HEs folgen andere in Serie geschaltete Ofen, jeder mit einem
Kiihler und einem Abscheider ausgeriistet, welche den Zweck haben, die Um-
setzung zu vervollstandigen. Das aus dem letzten Reaktionsofen austretende Gas
besteht aus anndhernd 109, des eingefiithrten Reaktionsgemisches, aus Methan
und aus gasférmigem Ammoniak. Letzteres kann durch Auswaschen mit Wasser
abgeschieden werden. Die Restgase werden entspannt und entweder als Krattstoff
verbrannt oder in den Gasometer der Rohgase zuriickgeleitet, aus welchem dann
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Fig. 12. CraupE-Verfabren.

durch Verfliissigung das Reaktionsgemisch hergestellt wird. In Anlagen, welche
aus mehreren Serien von Kontakt6fen bestehen, werden die Restgase der ver-
schiedenen Serien vereinigt und in eine weitere Serie, welche aus einer kleineren
Anzahl Ofen besteht, eingeleitet. Auf diese Weise wird der Prozentsatz Restgas,
bezogen auf das Ausgangsgas, herabgesetzt, ohne daf jede einzelne Serie aus
einer iiberm#aBig groBen Anzahl Ofen bestehen miiBte. ’

Dieses Verfahren besitzt auBer dem bereits angedeuteten Vorteil, daB auch
weniger reine (tase zur Anwendung kommen kénnen, weiterhin. auch den Vor-
zug, daB das ganze NH; in wasserfreier und vollkommen fliissiger Form anfallt.
Ubrigens kann man nach Entspannung und Verdampfung bei normalem Druck
eine groBe Menge Kilteeinheiten (ca. 325 kecal/kg) gewinnen, fiir welche in jeder
chemischen Fabrik Verwendungsméglichkeiten bestehen.
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Bei jedem Durchgang durch den Kontakt kann mit einer 30—40%igen Um-
setzung des vorhandenen Gemisches gerechnet werden, falls die Reaktions-
temperatur in der Gegend von 550° C liegt (vgl. Fig. 10). Wenn die Umsetzung
409, betriigt, ergibt sich nach dem Durchgang durch vier Kontaktofen fiir die
Gesamtumsetzung eine Ausbeute von 879%,.

Erster Kontaktofen 04
Zwelter ) 0,4 (1—0,4) 0,24
Dritter . 0,4 (1—0,64) 0,144
Vierter s 0,4 (1—0,784) 0,086

Insgesamt 0,87

Selbstverstindlich ist angesichts der starken Umsetzung die Warmeentwick-
lung derart bedeutend, da man beim CLAUDE-Verfahren ohne Wirmeregene-
ratoren auskommen kann. Die starke Wirmekonzentration am Kontakt bringt
jedoch wesentliche Ubelstinde mit sich. Es besteht die Gefahr einer Uberhitzung
des Kontaktes, und die dadurch bewirkte EinbuBle der katalytischen Wirksam-
keit hat eine hiufige Erneuerung der Kontaktmasse zur Folge. Beziiglich der
Wirksamkeitsdauer des Kontaktes, welche in den Verfahren Haser-Boscr und
Fauser und im allgemeinen in allen Mittel- und Niederdruckverfahren mehr
als ein Jahr betriigt, kann beim CLAUDE-Verfahren mit kaum mehr als einigen
Wochen gerechnet werden. Obzwar jeder CLauDE-Ofen leicht ausgeschaltet,
auseinandergenommen und frisch zusammengebaut werden kann, ohne die An-
lage stillzulegen, bedeutet die kurze Wirksamkeitsdauer des Kontaktes doch
einen nicht zu unterschitzenden Nachteil.

Der CraupE-Ofen hat verhiltnismaBig bescheidene Abmessungen, und ganz
im allgemeinen kann gesagt werden, dafl wihrend ein Syntheseofen fiir einen
Betriebsdruck von 200 Atm. und 1 t NH, Leistung/Stunde einen Aufwand von
50 t Stahl, einschlieBlich Wirmeregeneratoren, erfordert, benotigt die ent-
sprechende Apparatur fiir einen Betriebsdruck von 1000 Atm. nur 10 t Stahl.
Wihrend aber die Ofen fiir die bei niedrigerem Druck betriebenen Verfahren
aus gewohnlichen oder wenig legierten Stahlsorten hergestellt werden konnen, -
bendtigt man aber beim CLAUDE-Ofen in Anbetracht der besonderen Betriebs-
bedingungen — hoher Druck und hohe Temperatur, die mit einer Warmeabfuhr
durch die Ofenwinde verkniipft sind, — eine besondere Legierung, welche frither
nach P. Pascar?) folgende Zusammensetzung hatte: Ni 60%, Cr 34%, W 6%,
C 0,4%,, die aber neuerdings durch andere hochlegierte Stiahle ersetzt wird.

Im Innenraum der Apparatur ist-ein mit dem Kontakt beschicktes Rohr ein-
gesetzt, welches von der Kammerwand mittels einer Isolationsschicht aus feuer-
festem Material mit gleichm#Big abnehmendem Querschnitt getrennt ist. Das
kalte Gas streicht durch den ringférmigen Raum, erwirmt sich dort auf Kosten
der Reaktionswirme und tritt von oben in das Kontaktrohr ein. In den neuen

1) P, Pascar, Synthése et Catalyses Industrielles. J. Hermann, Paris.
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Kontaktofen wird manchmal ein sehr kleiner Warmeaustauscher, bestehend aus
einer kleinen Stahlschlange, eingesetzt. Wie bei allen Reaktionen, welche auf
der Einstellung eines Gleichgewichtes beruhen, hat die Geschwindigkeit der
Ammoniakbildung einen exponentiellen Verlauf. Sie ist anfangs sehr hoch und
demzufolge ist auch die Warmeentwicklung sehr bedeutend. An dieser Stelle
hat die Isolationsschicht den kleinsten Querschnitt, um eine moglichst rasche
Wirmeabgabe zu bewirken. In dem MaBe wie das Gas weiter den Kontakt
durchdringt, nimmt sowohl die Reaktionsgeschwindigkeit als auch die Wirme-
entwicklung ab, und um unter diesen Bedingungen die Temperatur innerhalb
der nétigen Grenzen halten zu kénnen, vermindert man die Warmeverluste
durch eine entsprechende QuerschnittsvergréBerung der Isolationsschicht. Die
Abmessungen einiger CLAUDE-Ofen betragen: 2200 mm Héhe, 100 mm Innen-
durchmesser und 225 mm AuBendurchmesser. Die Stundenleistung wird mit
6 kg NH,/kg Kontakt angegeben. Bei 500° und 200 Atm. stellt sich das
Gleichgewicht mit einem ca. 209,igen NH,-Anfall ein; bei 1000 Atm. ent-
spricht dem Gleichgewicht eine NH,-Bildung von 589,.

Selbstverstandlich mufl aufler den Vor- und Nachteilen, welche wir hier kurz
gepriift haben, auch der erhebliche Kraftbedarf beriicksichtigt werden, der nétig
1st, um das Gemisch auf 1000 Atm. zu komprimieren, wobei auch der Teil des
Gemisches N, + 3H, berticksichtigt werden mu8, der nicht reagiert und als Rest-
gas entspannt und wieder in den Gasometer der Rohgase zuriickgeleitet wird.

Durch den logarithmischen Verlauf des Kraftverbrauches fiir die Kompression,
in Abhéngigkeit vom zu erreichenden Enddruck, steht der Kraftbedarf, welcher
notig ist, um das gleiche Gasvolumen von Normaldruck auf 200 Atm. bzw. auf
1000 Atm. zu verdichten, ungefahr im Verhaltnis wie 1:1,3. (Niheres S. 132.)

{) Das CasarLe-Verfahren

‘Dieses Verfahren arbeitet bei Drucken zwischen 600 und 900 Atm. und einer
Temperatur von etwa 500°, mit Gaskreislauf, jedoch ohne Umlaufpumpe, da
die Zirkulation der Gase durch einen Injektor beim Eintritt des Frischgases
bewirkt wird. Der Druckabfall des Frischgases im Injektor betrigt ungefihr
50 Atm., daher muB das Frischgas bis zu einem Druck komprimiert werden,
der 50 Atm groler ist als der Betriebsdruck. Die Innenapparatur ist derart
eingerichtet, daB an den AuBenwinden eine méoglichst niedrige Temperatur
gewdhrleistet wird, wodurch von der Anwendung besonderer Stahlsorten Ab;
stand genommen werden kann.

Nach Angaben, welche vor einigen Jahren veréffentlicht wurden, bilden sich
bei emner stiindlichen Umlaufmenge der Gase von 12000 bezogen auf Volumens-
einheit des Kontaktes (die Umlaufmenge ist auf atmospharischen Druck bezogen)
bei einem Druck von 600 Atm., 209, NH,.

In der Fig. 13 ist ein CASALE- Ofen dargestellt. Der Kontakt ist im mittleren
Teil angeordnet, wihrend der aus gewelltem Blech bestehende Regenerator
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koaxial zum Ofen angebracht ist. Das Frischgas tritt in den ringférmigen Raum
zwischen Turm und Isolationszylinder, steigt dann zwischen letzterem und dem
Wellblech 2 von unten nach oben, wobei es sich auf ’
die Reaktionstemperatur erwirmt, und tritt von oben
in den zentralen Raum ein. Die heillen Gase, welche
bereits reagiert haben, treten dann von unten zwischen
das Konvertierungsrohr 3 und die Scheidewand 4,
streichen von hier lings der Wand des Wellblech-
rohres und verlassen das System unten in abgekiihl-
tem Zustande.

Der gesamte Energieverbrauch fiir Kompression
und Zirkulation ist bei dem CasaLE-Verfahren etwas
groBer (5—109,) als bei den bei niedrigem Druck be-
triebenen Verfahren, aber die Gestehungskosten der
Anlage sind wegen des kleineren Gewichts der Syn-
these-Ofen (ungefahr 15 t fiir eine Leistung von
1 t/Stunde) und wegen des Fortfalls der Umlauf-
pumpe betrichtlich kleiner. Demzufolge ist das
CasALE-Verfahren eines der verbreitetsten Verfahren.

n) Das Fauser-Verfahren

Dieses Verfahren arbeitet bei Betriebsdrucken von
900—300 Atm. und bei Temperaturen, welche gleich  Fig. 13. CasaLe-Ofen.
nach Rintritt der Gase in die Kontaktmasse 600° |
und beim Austritt aus derselben 450° betragen. Trotz des verhéltnismiBig
niedrigen Druckes, den dieses Verfahren erfordert, ist es moglich, den ganzen
NH,-Anfall in wasserfreiem Zustande zu gewinnen, teils als Gas, teils in fliissiger
Form. Dies ist dank der sehr rationellen Anordnung der Innenapparatur mog-
lich, welche die Erreichung sehr hoher NH,-Konzentrationen gestattet, in der
GroBenordnung von 13—18%. Das Verfahren fullt auf folgender Arbeitsweise:
Hohe Temperatur, etwa-600°% beim HEintritt des N, 3 H,-Gemisches zur
Kontaktmasse, und dementsprechende hohe Reaktionsgeschwindigkeit. Bald
vor Erreichung des Gleichgewichtes bei dieser Temperatur wird die Tempe-
ratur auf z. B. HH0° herabgesetzt, wodurch eine kleinere Reaktionsgeschwindig-
keit, aber viel giinstigere Gleichgewichtsbedingungen erreicht werden, und so
weiter bis 450°, bei welcher Temperatur die Geschwindigkeit der Ammoniak-
bildung noch technisch brauchbare Werte aufweist.

Zusammenfassend hat FAUSER den isothermen Ofen durch einen Ofen mit verin-
derlicher Temperatur ersetzt; diese Temperaturabstufung erfolgt ununterbrochen
durch einen Warmeaustauscher, der im Innern der Kontaktmasse angeordnet ist.

Auf Fig. 3 (8. 117) wurde bereits die Anordnung einer Kontaktkammer nach
FausEr wiedergegeben. Das verdichtete Gemisch tritt mit einer Temperatur



142 Natra. Hochdruckverfahren fiir den FlieBbetrieb. Kap.IV, § 7.

von 20—30° bei 4 ein, gelangt in den aus einem unteren und einem oberen Teil
bestehenden Regenerator, welcher die Kontaktmasse durchquert und tritt bei
B aus. Im unteren Teil der Austauschrohren sind Eisenspiralen angebracht,
welche im Gase eine turbulente Bewegung und dadurch eine Zunahme der aus-
getauschten Warmemenge herbeifithren. Nach FAUSER besitzen die Gase beim
Austritt aus dem Regenerator eine Temperatur von 550° und treten so von
oben in die Reaktionskammer; durch die Reaktionswirme steigert sich die
Temperatur auf 600°, um dann beim weiteren Durchdringen durch die Kontakt-
masse stufenweise durch die vom Regenerator bewirkte Abkiihlung abzufallen,
welcher nicht nur die sich
entwickelnde Reaktions-
wérme entzieht, sondern teil-
weise die Wirme der Gase
selbst. SchlieBlich gelangen
die Gase durch den Rohr-
boden in den unteren Teil
des Warmeaustauschers, der
nicht mehr von der Kontakt-
masse umgeben ist, und ver-
lassen den Turm mit einer
Temperatur von beildufig
100° C.

In Fig. 14 ist die voll-
standige Anordnung einer

E-; Fauser-Anlage dargestellt.
—— ﬁ.:I——= Beim Austritt aus dem Re-
‘ aktionsturm werden die Gase

o 7 mittels kaltem Wasser im
Fig. 14. Zyklus der Gase in der NH,-Verfliissigung Wérmeaus_tauscher E auf
bei dem Verfahren nach FAUSER. 20° und noch weiter ge-

kithlt und zwar auf Kosten

der sich vom Ammoniak abscheidenden Umlaufgase, deren Temperatur niedriger
als 0° ist. SchlieBlich erreicht man eine weitere Abkiihlung auf — 30° in
einer Kiihlschlange g, welche in wasserfreiem Ammoniak eingebettet ist, das
bei gewdhnlichem Druck siedet. Von hier kehren die Gase in den Regenerator,
E zuariick, geben das NH; im unteren Teile H des Regenerators ab, und steigen
mit einer tiefer als 0° liegenden Temperatur den Regenerator F entlang, um
dann wieder von den Umlaufpumpen erfaBt zu werden, und mit dem aus den
Kompressoren kommenden Frischgas zusammen in den Kontaktofen geleitet
zu werden. Das fliissige NH; wird durch das Sammelgefd I in den Behilter L
abgelassen; ein Teil wird in den Verdampfer G geleitet, der andere wird in fliissigem
Zustande gespeichert. Das verdampfte NH; gelangt direkt zur Anwendung.

M
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Eine Kontakteinheit nach dem FaUsER-Verfahren kann eine Tagesleistung
bis 40 t wasserfreies NH, erreichen, hiervon 409, in fliissigem Zustand. Wenn
die Leistung derselben Einheit auf 25 t/Tag herabgesetzt wird, kann der ganze
Anfall in fliissiger Form erhalten werden.

?) Sonstige Verfahren

Das Schema des amerikanischen Verfahrens der Nitrogen Engineering
Corporation und der Mont-Cenis?) lehnt sich an das HaBER-BoscH-Ver-
fahren an, und unterscheidet sich im wesentlichen von letzterem nur durch
die Anordnung der Innenapparatur. In den Anlagen der Nitrogen Eng. Co.
werden die Gase bei Inbetriebsetzung mittels einer selbsténdigen Batterie von
Réhren mit heiBen Rauchgasen vorgewarmt. Wenn die Reaktion eingeleitet ist,
“werden diese Rohrbatterien ausgeschaltet. Bei den anderen Verfahren ver-
wendet man zur Inbetriebsetzung elektrische Vorheizer, welche in den Reak-
tionskammern selbst angeordnet sind, beim CLAUDE-Verfahren aber erhitzt man
die Reaktionsrohre elektrisch von auBen. '

In der Peoria-Anlage (U. S. A.) hat die Nitrogen Eng. Co. den Wasserstoff
benutzt, der als Nebenprodukt der Herstellung von Buthylalkohol aus Mais
erhalten wird.

Das Mont-Cenis-Verfahren gehort zu den Niederdruckverfahren, da sein Be-
triebsdruck bei einer Temperatur von 400—425° nur 100 Atm. betrigt. Der
Kontakt besteht aus komplexen Eisencyansalzen, welche sich jedoch, nach Re-
duktion bei hohem Druck und hoher Temperatur, réntgenoskopisch als nichts
anderes als metallisches Eisen erweisen.

Die Weltproduktion der verschiedenen Ammoniakverfahren verteilt sich un-
gefahr folgendermalen:

.HaBer-BoscH-Verfahren 48%,
CASALE- s 199%,
FAUSER- ), 119,
CLAUDE- ’s 9,5%
Nitrogen Engineering Corporation 6,39,
Mont-Cenis- Verfahren 6,2%

1) Thermische Bilanz einer NH;-Syntheseanlage

Die nachstehend angefithrten Werte sind einer FAusERr-Anlage entnommen
(s. Fig. 14), fiir eine Tagesproduktion von 34,8 t, Ammoniakkonzentration
12,2%, Druck 220 Atm., Umlaufgasmenge 20,600 m3/h bezogen auf 0° und
760 mm Hg?).

Zusammensetzung und Menge des Gemisches nach Abscheidung des NHj:

1) W. F. SceoLviEN, Chem. metallurg. Engng. 38, 82. 1331.
2) (3. Pastonesi, G. Chim. ind. appl. 14, 444. 1932.
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Gas Vol.-% m? kg
H, 72 14,832 1,340
N, 24 4,944 6,160
NH, 1,8 371 289
Ar 2,2 453 806
' 100 | 20,600 | 8,695

Zusammensetzung des aus dem Reaktionsturm austretenden Gases (stiindliche
Produktion: 1450 kg NH;):

Gas Vol.-%, m3 kg
H, 64,0 © | 11,979 1,065
N, 21,4 3,993 4,985
NH, 12,2 2,273 1,739
Ar 2,4 453 806

100 | 18,698 | 8,69

* Vor dem Fintritt in den Wasserkithler wird im Gemisch das in Ammoniak
umgewandelte Gas durch Frischgas ersetzt; an dieser Stelle ergibt sich die Zu-
sammensetzung des Gases folgendermaBen:

Gas Vol.-9% m? kg
H, 65,95 14,832 1,340
N, 21,95 4,944 6,160
NH, 10,10 2,273 1,739
Ar | 3,00 453 806

100 | 22,602 | 10,045

Das aus dem Reaktionsturm austretende Gas besitzt eine Temperatur von
135°%; beim Vermischen mit dem 50°igen aus dem Kompressor kommenden Gas
sinkt die Temperatur des Gemisches auf 123°.

Da der Partialdruck des Ammoniaks 22,2 Atm. betragt, wird seine Konden-
sation bei 52° einsetzen. Auf Grund dieser Angaben lassen sich die im Wasser-
kithler bei der Senkung der Temperatur von 123 auf 18° aufgenommenen Ka-
lorien (Zahlenwerte nach LaNDOLT-BORNSTEIN) berechnen.

N,+ 3 H, 7500 - 1,25 - (123° — 18°) = 982000 kcal/h ¥
NH, gasférmig ~ 1739-0,778 - (123° —52°) = 96000 ,,
NH, dampfférmig 1739 - 0,821 - ( 52° —18°) = 48500 ,,
Ar 806 - 0,126 - (123° — 18°) = 10690 ,,
. 1137190 keal/h

Kondensation des Ammoniaks: Die Dampfspannung bei 18° betriigt
8 Atm., wodurch sich eine Kondensation von 649, d. h. eine Verfliissigung von
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1100 kg ergibt; da die latente Kondensationswirme zwischen 18 und 52° 270 kcal
betragt, werden dem Kiihler weitere 300000 kcal entzogen, wodurch die Gesamt-
kalorien auf 1437190 kcal/h ansteigen.

Im Kondensator erfolgt ein Temperatursprung von 18 auf 3°; fiir die Energie-
aufnahme bei dieser Operation ergeben sich folgende Werte:

N, + 3 H, 7500 - 1,25 - (18° — 3°) — 141500 keal/h
NH, dampfformig 629 - 0,697 - (18° —3°) = 6570
NH, fliissig 1110 - 1,152 - (18°—8°) = 19200 ,,
Ar 806-0,126 - (18°—3°) = 1530 ,,

168300 kcal/h

Die Dampfspannung des NH; bei 3° betrigt 4,8 Atm., demzufolge ist der
Anteil des kondensierenden Ammoniaks bei dieser Temperatur 14,429, oder
951 kg. Die entsprechende Kondensationswirme (296 keal/kg bei 3°) betrigt
74000 kcal.

Insgesamt nimmt der Kondensator 242700 kecal/h auf, im Verdampfer fallt

* die Temperatur der Mischung auf —14°, und die entzogenen Kalorien be-
rechnen sich wie folgt:
N, + 3 H, 7500 - 1,25 - (3° — 14°) = 159000 kcal/h
NH, dampfformig 333-0,631-(3°—14°) = 3580 ,,
NH, fliissig 1406 - 1,07 -(3°—14°) = 25500 ,,
Ar 806-0,126-(3°—14°) = 1750 ,,

189830 kcal/h

Wenn man von 3° auf — 14° (Dampfspannung 2,5 Atm.) heruntergeht, konden-
sieren weitere 178 kg NH;, wodurch 55200 kcal (310 kcal/kg bei — 14°)
aufgenommen werden.

Im Verdampfer werden insgesamt 245430 kcal ausgetauscht. Das Gemisch
wird vom Verdampfer zum Kondensator zuriickgeleitet, wo es vom mitge-
rissenen Ammoniak befreit wird. Der Berechnung zufolge sollte die Menge des
kondensierten Ammoniaks 1586 kg/h betragen; in der Praxis kondensieren jedoch
nur 1450 kg, was auf das MitreiBen eines Teiles des fliissigen Ammoniaks durch
die Umlaufgase und auf die Dampfdruckerhthung zuriickzufithren ist'). Vor dem
Austritt aus dem Kondensator wirmen diese Gase das aus dem Wasserkiihler
kommende Gemisch vor, mit einem thermischen Sprung von —14° auf -+ 14°,

Wenn man die stiindliche Ammoniakproduktion in kg/h mit P, die stiindlich
zirkulierende Gasmenge, vor der Reaktion bei atmosphérischem Druck in m?
gemessen mit V, die Prozentsitze Ammoniak vor und nach der Reaktion mit
a;, bzw. mit o, bezeichnet, kommt man zum folgenden Ausdruck:

P . P : _ Viay— a,) -
= t( 0’765)-—%17, oder P_—l——— 0,765

T O

1) Vgl. auch FuBnote 1 8. 133.
Chemie-Ingenieur II1/4. 10
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welcher die Beziehungen zwischen Ammoniakgehalt, Leistung und niedrigster
Temperatur des Zyklus angibt. In dieser Formel sind die mechanisch in den
'Abscheider mitgerissenen Ammoniakmengen und die Dampfdruckerhdhung nicht
mitberiicksichtigt, die infolge des von den indifferenten Gasen ausgeiibten Druck
entsteht.

Auf diese Weise 148t sich fiir die niedrigste Temperatur des Zyklus (bei einem
gegebenen Ammoniakgehalt des Gases vor dem Durchgang durch den Kontakt)
die erreichbare Ammoniakproduktion berechnen. Wenn z. B. die niedrigste
Temperatur des Zyklus — 10° wire, hatte man eine Dampfspannung des Ammo-
niaks von 3 Atm., einen Ammoniakgehalt von 1,89, und eine Produktion welche

879, von derjenigen betragen wiirde, wenn die ganze Ammoniakmenge konden-
siert worden wire.

Die innere thermische Bilanz des Synthese Ofens 148t sich leicht ableiten:
die Wiarmemenge, welche vom inneren Regenerator iibertragen wird, ent-
spricht der gesamten bei der Reaktion entwickelten Wirme, abziiglich der
Wirmeverluste durch Leitung und Strahlung durch die Wéande des Reaktions-
turmes, sowie der Warme, die zur Temperatursteigerung des austretenden Gases
gegeniiber dem eintretenden erforderlich ist.

%) Katalysatoren fiir die Ammoniaksynthese

Die wirksamsten Katalysatoren fiir die Ammoniaksynthese, wie iibrigens fiir
die meisten Hydrierreaktionen, sind die Metalle der achten und sechsten Gruppe
des periodischen Systems?). HABER und LE RossieNOL haben in ihren ersten
einschligigen Arbeiten zu diesem Zwecke Osmium, Eisen usw. angegeben.

Hand in Hand mit der industriellen Entwicklung dieser Synthese ist auch das
Studium der Katalysatoren von zahlreichen Technikern, insbesondere von der
Badischen Anilin- und Sodafabrik?), systematisch fortgesetzt worden, um Kon-
takte aufzufinden, welche eine hervorragende Wirksamkeit und gute Alters-
bestandigkeit besitzen, und dabei billig herzustellen sind. Es ist hauptséchlich
-auf die Wirksamkeit der jetzt angewandten Katalysatoren zuriickzufithren, da
die Leistungsfihigkeit der ersten Einheiten neuerdings mehr als verdoppelt
werden konnte.

Da die auBerordentlich aktiven Katalysatoren wie Platin, Wolfram und Mo-
lybdén angesichts ihres hohen Preises auBer Betracht gelassen werden muliten,
hat sich die Kontaktmassenherstellung fast ausschlieflich dem mittels geeigneter
,,Promotoren‘‘ verschiedenartig aktivierten Eisen zugewendet. Eine ganz be-
sondere Aktivitit weist ein mittels Reduktion von kompaktem KEisenoxyd,
dessen Zusammensetzung der Formel des Magnetit Fe;O, entspricht, hergestellter
Eisenkontakt auf, bei dem das Verhiltnis zwischen zwei- und dreiwertigem Eisen
im Eisenoxyd der Zahl 0,5 entspricht.

1) A. T. Lagson und A. P. Brooks, Ind Engng. Chem. 18, 1305. 1936.
2) A, MirrascH und E. Kuss, Z. Elektrochem. 34, 159. 1928.
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Die besondere Wirksamkeit der Kontakte, welche aus Eisenoxyd mit dieser Zu-
sammensetzung hergestellt werden, 188t sich dadurch erkléren, daB der Magnetit
wahrend der Reduktion sein scheinbares Volumen nicht verindert, wodurch
ein reduziertes Eisen mit auBerordentlich hoher Porositit entsteht. Da aber ein
solches Eisen mit der Zeit und bei hoher Temperatur zur Kristallisation neigt,
und dieser Umstand eine Abnahme der aktiven Oberfliche zur Folge hat, bt
der Katalysator mit der Zeit von seiner Wirksamlkeit ein. Zwecks Hintanhaltung
dieses Kristallisationsvorganges erscheinen bestimmte Promotoren sehr wirksam,
insbesondere solche aus nicht reduzierbaren Metalloxyden, welche mit dem Ma-
gnetit feste Losungen bilden kdnnen. In diesem Sinne wirken beinahe alle Spinelle,
wie die Aluminate, die Chromite des Magnesiums und des zweiwertigen Eisens,
sowie anderel).

Diese Spinelle, falls sie mit dem Magnetit verschmolzen werden, konnen mit
diesem feste Losungen bilden. Der stattgefundenen Reduktion zufolge befindet
sich das unreduziert gebliebene Oxyd in &dulerst feiner, beinahe molekularer Ver-
teilung im Katalysator dispergiert, und verhindert mechanisch den thermischen
Krystallisationsprozef3.

Die katalytische Wirksamkeit des Elsens wird aufler a.uf die Fahigkeit, Wasser-
stoff zu absorbieren, welche allen Metallen der achten Gruppe eigen ist, auch
darauf zuriickgefiihrt, daB Eisen unbestdndige Nitride bildet, welche wahr-
scheinlich nur als Oberflichenverbindnngen bestehen kénnen?). Einige Forscher
haben die katalytische Wirkung des Eisens gepriift, und es wurde auch die An-
wendung -eines Hisens vorgeschlagen, welches noch gebundenen Stickstoff ent-
halt3), der aus der Zersetzung von Ferrocyaniden stammt. Als Promotor
wird auch Kaliumoxyd verwendet, welches nur in Gegenwart unreduzierbarer
Oxyde, wie z. B. Aluminiumoxyd, wirksam ist4).

Als Katalysatorgifte auf Eisenkontakte wirken sauerstoﬂhaltlge Verbindungen
und auch Wasserdampf, allerdings nicht mit anhaltender Herabsetzung der
Aktivitit, da die herabsetzende Wirkung reversibel sein kann, wihrend andere
Gifte, wie Schwefelwasserstoff oder Phosphorwasserstoff, eine irreversible Ver-
giftung hervorrufen konnen?).

1) R. W. G. Wyckorr und E. D. CRITTENDEN, J. Amer. chem. Soc. 45, 2866.

1925.

2) A. A. Noves und L. B. SmrrH, J. Amer chem. Soc. 43, 475. 1921; P. H. EMMETT,
S. BRUNAUER und S. B. HENDRICKS, J. Amer chem. Soc. 52, 1456. 1930; insbesondere auch
die das Gesamtgebiet der Ammoniakkatalyse behandelnden Arbeiten W. FRANKEN-
BURGERS, Z. Elektrochem. 39, 45, 97, 269, 818. 1933.

3) A. Mrrrascy, P. H. Emmerr und P. Fuss, Z. Elektrochem. 84, 829. 1928; Cunris,
Fixed Nitrogen, The Chemical Catalog Co., New York, 166. 1932.

4y A. T. Larson, Ind. Engng. Chem. 16, 1002. 1924.

5) R. NTrzscEMANN, Metallboers 91, 2525; 101, 2864. 1928; G. PASTONESI, La Chimica
e I’Industria 19, 123. 1937. ‘ ‘
10*
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§ 8. Die Methanolsynthese

«) Physikalisch-chemische Grundlagen
(Kinetik der Methanolbildung)

Zu den wichtigsten organischen Synthesen, welche in den letzten Jahrzehnten
in groBtechnischem Mafstabe mit anorganischen Ausgangsprodukten ausgefithrt
werden, gehort die Methanolsynthese aus CO und H, unter hohem Druck:

CO+ 2 H, = CH,;0H.

Diese Synthese hat ihren Ausgang von den von der Badischen Anil.- u. Soda-Fabr.
in 1913 angemeldeten Patenten genommen, nachdem beobachtet war, daB Ge-
mische von Wasserstoff und Kohlenoxyd bei hohen Temperaturen und Drucken
in Gegenwart von Katalysatoren nicht nur Methan, sondern auch ein Gemisch
von Akloholen, Aldehyden, Sauren usw. liefernl).

Im GroBbetriebe ist es aber der Badischen Anil.- u. Soda-Fabr. in Leuna erst
1923 gelungen, das Methanol als Hauptprodukt der Katalyse mit einem Ver-
fahren2?) zu gewinnen, welches die bei. der Ammoniaksynthese gewonnene
Erfahrung auf dem Gebiete der Gasreaktionen unter hohem Druck benutzen
konnte. Aufler bei den I. G.-Fabriken ist heute eine Reihe Methanolanlagen in
verschiedenen Léndern (USA., Frankreich, Italien3), England) im Betrieb.

Dieses Verfahren gestattet die Erzeugung von groflen Mengen Methanol in

verhiltnismifig kleinen Anlagen und zu sehr niedrigen Herstellungskosten,
wodurch sich die Anwendungsgebiete des synthetischen Methanols ganz wesentlich
erweitert haben.
- Die rasche Entwicklung der Methanolsynthese ist der theoretischen Einfach-
heit der Synthesereaktion zu verdanken. Dessenungeachtet waren grofie
technische Schwierigkeiten zu iiberwinden. Haufig, aber nicht ganz zutrefiend,
ist von der groBen Ahnlichkeit der Methanol- und Ammoniaksynthese gesprochen
worden; wihrend aber Stickstoff und Wasserstoff nur im Sinne der Ammoniak-
bildung miteinander reagieren konnen, liegen die Verhaltnisse bei Kohlenoxyd
und Wasserstoff insofern anders, als diese Ausgangsstofie, je nach der Art des
angewendeten Kontaktes, verschiedene Produkte bilden konnen, wie Methan
und andere Kohlenwasserstoffe, Aldehyde, Ketone, Séuren usw.

Geht man von CO und H, aus, so ist unter den verschiedenen Reaktionen,
die unter den gleichen Temperatur- und Druckbedingungen ablaufen konnen,
die Methanolsynthese nicht die einfachste. Die thermodynamische Affinitit

k4

1y Badische Anil.- u. Soda-Fabr. (A. MrrrascH und CuR. ScENEIDER), D. R.P. 293787
(1913); Zus.-P. D. P. R. 295202, 295203 (1913); A.P. 1201850.

2) Badische Anil.- u. Soda-Fabr. (MirTascH, Prer und Winkrer), D. R. P. 415686
(24. 7. 1923), PaTarT, Franz. P. 571365; 575913, 585169 (1923). Uber Prioritatsfragen
s. Chemische Ind. 1925, 359; Chem.-Ztg. 49, 463. 564. 1925; Z. angew. Chem. 38, 546. 1925;
40, 164 und 166. 1927; Brennstoff-Chem. 4, 276. 1923; Ind. Engng. Chem. 17, 430. 772.
1925.

8) G. NaTTa, Ost. Chem.-Ztg. 40, 162. 1937.
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der Reaktion der Methanolsynthese ist bei 400° und 100—400 at kleiner als
die Affinitit der Methansynthese und die der Zersetzungsreaktion des Kohlen-

oxyds zu Kohlenstoff und
Kohlendioxyd. In der Me-
thanolsynthese spielen daher
die kinetischen Bedingungen
eine ebenso groBe Rolle wie
die thermodynamischen.

Die Unreinheit des Kon-
taktes, der Einflu der Appa-
raturwinde, eine ungeeignete
Reaktionstemperatur und die
Anwesenheit von Reaktions-
giften in den Ausgangsgasen
kénnen begiinstigend auf die
Bildung von Methan, Alde-
hyden, Séuren oder anderer
hochmolekulérer Verbindun-
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Fig. 15. Temperaturabhingigkeit des Methanol-

gleichgewichts.

gen, sowie auf eine Abscheidung von elementarem Kohlenstoff einwirken. An-
gesichts des exothermeren Charakters der Methanolsynthese im Vergleich zur
Ammoniaksynthese hat die Gleichgewichtskonstante fiir erstere einen groBeren
Temperaturkoeffizienten als fiir letztere. Dies erklirt die groBe Empfindlichkeit
der Methanolsynthese gegen Temperaturschwan-
In Fig. 15 ist die Kurve gegeben,
welche den Logarithmus der Gleichgewichts-
konstanten in Abhingigkeit von der Tempe-
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Fig. 16. Theoretischer Bildungsgrad (in Prozenten) des Methanols, bezogen auf das Ge-

misch (CO -+ 2 H,) als Funktion von Druck und Temperatur.

]

1) R. Newron und B. F. DoDGE, J. Amer. chem. Soc. 56, 1287. 1934. Betr. der thermo-
dynamischen Berechnung des Methanolbildungsgleichgewichtes siehe auch Bd. I1I/1 8. 163f.
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sich die theoretische aus der Gleichgewichtskonstanten berechen-
bare (Fig. 16) Methanolkonzentration in den katalysierten Gasen
nicht erreichen, da zur Vermeidung unerwiinschter Reaktionen
die Stréomungsgeschwindigkeit der Gase so groB sein muBl, dal
keine Gleichgewichtseinstellung stattfinden kann.

Schon hieraus ergibt sich, daB eine genaue reaktionskinetische Untersuchung
der Methanolbildung keineswegs allein von theoretischem Interesse ist, sondern
daB ihr auch eine groBe praktische Bedeutung zukommt, da nur auf diese Weise
eine rationelle Berechnung der groBtechnischen Apparatur, d. h. die Berech-
nung der in den verschiedenen Teilen derselben, beim Fortschreiten der Re-
aktion zuzufithrenden oder abzuleitenden Warmemengen mdoglich ist.

Das erste wesentliche Ergebnis derartiger Untersuchungen?),
das sich fibrigens bereits aus einer oberflichlichen Priifung des ‘Methanolgehaltes
der Reaktionsgase bei wechselndem Drucke ableiten 1a3t, besteht darin, daB
der Reaktionsablauf nicht, wie man es auf Grund der Bruttoreaktion

CO + 2 H, = CH,0H

erwarten sollte, nach der dritten, sondern nach einer niedrigeren
Ordnung erfolgt?). Der Partialdruck des Methylalkohols nimmt mit zuneh-
mendem Gesamtdruck und fiir kurze Kontaktzeiten viel weniger zu, als dies
fiir eine Reaktion dritter Ordnung zu erwarten ware.

Fiir die. Praxis 1iBt sich daraus folgern, daB die durch sehr hohe Drucke her-
vorgerufene Wirkung kleiner ist als dies auf Grund des einfachen Massenwirkungs-
gesetzes zu erwarten ware. »

Im Falle einer Reaktion dritter Ordnung fiir die Methanolbildung und einer
Reaktion erster Ordnung fiir den Methanolzerfall mufite die Anderung der Metha-
nolkonzentration in den isotherm reagierenden Giasen von der Differenz zwischen
Bildungs- und Zersetzungsgeschwindigkeit abhiéingen und miilite gelten:

LK Qa—22f (6—2)—K'0=4 K (a—of — K2,

worin

K’ die Geschwindigkeitskonstante der Reaktion bel konstantem Druck fiir
die Bildung des CH;OH,

K" die Geschwindigkeitskonstante der Zersetzungsreaktion des CH,0H und
a4 den anfinglichen Partialdruck des CO in Atm.?) v

1) G. Narra und G. Pastonesi, La Chimica e 'Industria 19, 313. 1937; 20, 587.
1938.

2) Wegen der Bedeutung dieser Bezeichnung (im Gegensatz zu dem Ausdruck ;,trimole-
kulare Reaktion) vgl. etwa F. TaBAT, Z. Elektrochem. 42, 85. 1936.

3) Es wird hier und im folgenden stets der rechnerisch einfachere Fall eines stochio-
metrischen Verhaltnisses der Ausgangsmischung behandelt, also Py, = 2Pcoy = 20
gesetzt.
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bedeuten. Durch Integration dieser Gleichung sowie unter Vernachlissigung

der Glieder mit 2® erhilt man ,
K’=——1—_—_—m[ln20x+B_V:_q——ln§—:—V;__—q] (1),
4t)—q 2Cz+ B—)—¢q B+V—q
worin '

= (o )=+ %)
und K, die Gleichgewichtskonstante
0=2, Ad=a g=4A0—(a2+§f)2
bedeuten. ,
Bei Kenntnis der Methanolmenge « welche sich nach einer Zeit ¢ gebildet
hat, 148t sich in obiger Gleichung die Konstante K’ berechnen, und umgekehrt,
bei Kenntnis von K’, 1iBt sich die Menge « in Temperaturabhéingigkeit ableiten.

Wenn obige Voraussetzungen dem tatséchlichen Reaktionsverlauf entsprechen
wiirden, miiiten die Geschwindigkeitskonstanten der Reaktion, fiir die ver-
schiedenen Drucke berechnet, gleichgroB sein, weil man theoretisch fiir Gase,
welche mit guter Anniiherung den Gesetzen fiir ideale Gase gehorchen, annehmen
darf, daB die Geschwindigkeitskonstanten der Reaktion unabhéngig vom Drucke
seien?t). _

Die nach diesem Reaktionsverlauf berechneten Werte der Konstante K,
sndern sich im Gegenteil in groBer Weise bei Druckinderung (z. B. nach dem
Verhiltnis 1:3,35 bei Druckinderung von 240—120 Atm.), wodurch die An-
nahme, daB es sich um eine Reaktion dritter Ordnung handelt, unhaltbar wird.
Fine viel bessere Ubereinstimmung ist hingegen bei Annahme einer Reaktion
zweiter Ordnung, d. h. fiir die Hypothese einer in zwei Stufen verlaufenden Reak-
tion zu erzielen. Die mittels der Geschwindigkeitskonstanten der Reaktion er-
rechneten Werte éndernsich dann weniger mit dem Druck; die Anderung bleibt so-
gar innerhalb unwesentlicher Grenzen beschrénkt, wenn man die Fliichtigkeit der
Qase bei hohen Drucken und den Einflu der Diffusions-, der Absorptions- und der
Deabsorptionsgeschwindigkeit der Gase in den Kontakten beriicksichtigt. Man
ist daher zur Annahme iibergegangen, daB die Reaktion in zwel Stufen verlauft:

0O -+ H,=[CH,0] und [CH,0]+ H,= CH,0H.

Ob das Zwischenprodukt [CH,O] wirklich aus Formaldehyd besteht, oder
aus einem Isomeren des Formaldehyds, etwa aus dem hypothetischen Molekel
H-C-OH konnte nicht mit Sicherheit bestimmt werden. Das Vorhandensein
von Formaldehyd in den Reaktionsprodukten wiirde die Wahrscheinlichkeit
der ersten Annahme bestétigen.

Da in Reaktionsprodukten der Synthese nur dullerst geringe Mengen Formal-
dehyd gefunden wurden, die ungefihr den Gleichgewichtskonzentrationen

1) Vgl. hierzu indessen Chemie-Ingenieur Bd. III/1 § 6.
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entsprechen, kann angenommen werden, dafl die zweite Reaktion sich un-
mittelbar an die erste anschlieBt oder wenigstens einen sehr raschen Verlauf
hat, wéhrend die erste, welche fiir den Syntheseprozel die kennzeichnende
wiare, langsam stattfindet. Das Gesamtgleichgewicht wire das gleiche wie es
vorhin betrachtet worden war, nur die Kinetik wire eine verschiedene. Den
beiden Reaktionen entsprechen zwei Gleichgewichtskonstanten, als Beziehungen
der Partialdrucke der Komponenten. '

124 124
g % _PooyPamy o _ K PomoPa,
pL = 7= T p Ui pe = 5= T p

X, (CH,0) K, (CH,0H)
Die Konstanten der hier in Betracht gezogenen zwei Gleichgewichte stehen mit

.. : : Pcoy P{ . :
der definitiven Gleichgewichtskonstante K, = M durch die Beziehung
(CH,OH)
K,=K, - K,, im Zusammenhang.

Fiir die Reaktionsgeschwindigkeit des CO erhélt man dann
1 _Ki(@—2) Qa—z—y)—E (@—7y) (2),
worin
@ den Partialdruck des CO,
z die in der Zeit ¢ umgesetzte CO-Menge, die daher der gebildeten Formal-
dehydmenge gleich ist,

y die in der Zeit ¢ zu Methylalkohol umgesetzte Formaldehydmenge,

x — y die in der Zeit ¢ vorhandene Formaldehydmenge bedeuten.

Fiir die Geschwindigkeit der Bildung des Methylalkohols aus dem Formaldehyd
gilt:
@y
dt
Wenn man diese Reaktion als iiberaus rasch verlaufend annimmt, kann fiir die
Hydrierung des Formaldehyds der Gleichgewichtszustand dauernd als eingestellt
angesehen werden.

Experimentell wurde gefunden, da8 im rohen Reaktionsprodukt der Synthese
bei 400° der Formaldehydgehalt 0,04—0,109, des darin vorhandenen Methanols
betriagt, oder y = 0,9996 bis 0,9990 «.

Ohne wesentlichen Fehler 188t sich daher in beiden der oben angegebenen
Formeln 2 durch y ersetzen, ausgenommen in den Fillen, wo der Ausdruck (z —y)
vorkommt.

Andererseits, im Falle der Annahme, daB} die zweite Reaktion tiberaus rasch
verlaufe und daf zwischen Formaldehyd und Methanol ein Gleichgewicht be-
stiinde, kann die Menge z — y der Gleichung (2) von der Isotherme des Gleich-
gewichtes selbst abgeleitet werden:

=K, (t—y) Qa—az—y)— K y.

Pcn,0m) — K. z '
P(Hz) p= 2(61,'—' .’L')

rT—Y :_P(CHZO):‘K@@
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Die definitive Differentialgleichung, welche die zwe1molekulare Reaktion regelt,
wird daher:

dy dx ’ " '
=% =2K] a—a)— K] szg-(ai_;) (2").
Fiir die Konstante sz wurde die Gleichung von NEwToN und Dopcrl):
lg K,y = — 00 4 6,47

als giiltig angenommen.

Durch einfachen Austausch erhilt die Gleichung (2') dann folgende Form:

d (2{ ; 1] _ 1 . (3).
20— 2P~ K gy

Da die Integration des letzteren Ausdrucks erhebliche Schwierigkeiten bietet,
wurde sie auf graphischemm Wege durchgefiihrt, indem aus den Kurven
K! t = f (x) fiir die verschiedenen Temperaturen und fiir ein als konstant an-
genommenes @, d. h. fiir ein und denselben Druck, die verschiedenen Werte fiir
K, berechnet wurden, wobei man sich der experimentellen Angaben, welche
man mit einem ZnO-Kontakt aus ZnCO, erhalten hatte, bediente. Die Kontakt-
zeit ¢ wurde konventionell als das Verhaltnis zwischen dem Volumen der in
einer Sekunde umlaufenden und bei normaler Temperatur gemessenen Gasmenge
- und dem Kontaktraum eingesetzt.

In der folgenden von NATTA2) herriihrenden Zahlentafel sind die verschiedenen
berechneten Werte fiir = 80 Atm. (p = 240 Atm.) wiedergegeben.

Temp. | X, Ky, | K100 | K100 | K g K, g K7

395° 55,432 0,383 142,0 7,72 1,095 5,1124 0,0374
402° 66,222 0,452 145,8 9,25 1,348 5,0338 0,1303
403° 67,925 0,463 | 146,9 9,35 1,372 5,0292 0,1367

l
|
1
|
406° 73,313 0,494 148,5 ‘1 10,565 1,568 4,9788 0,1959
\
t
\

415° 91,445 0,606 151,0 12,90 1,948 4,8896 0,2900

417° 96,095 0,636 | 151,2 13,30 | 2,012 | 4,8761 0,3032

Die beiden Kurven fiir K] und K; wurden bereits in der Fig. 1 S. 114 dar-
gestellt.
Die Aktivierungswirmen der Bildungs- bzw. Zersetzungsreaktion des CH,0H
betragen, fiir 400°:
E; = 21000 cal E = 23850 cal.

Der Unterschied von 2850 cal ist der Bildungswirme des Formaldhyds aus CO
und H, annihernd gleich, wie dies ganz zwangslaufig aus der frither aufgestellten
Hypothese vorauszusehen war.

1) R. H. NewroN und B. F. DoncE, J. Amer. chem. Soc. 55, 4747. 1933.
2) G. NaTra und G. PastonEsi, La Chimica e I’Industria 19, 313, 1937; 20, 587. 1938.
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Angesichts der annehmbareren Ergebnisse, zu welchen die Hypothese einer
Reaktion in zwei Stufen fithrt, werden wir diese als Grundlage unserer weiteren
Betrachtungen nehmen.

B) Berechnung einer Reaktionsapparatur auf Grund kinetischer
Daten

Von einer industriellen Katalyseapparatur fiir Drucksynthesen wird die Er-
reichung emer Maximalleistung gefordert, d. h., die Apparatur soll unter den
giinstigsten Bedingungen betrieben werden konnen, damit sie eine hohe Um-
setzung ohne die Zuhilfenahme iibermaBig hoher Drucke, welche ihrerseits einen
groBen - Energieautwand und kostspielige Rinrichtungen erfordern wiirden,
liefere. Insbesondere wenn man bei hohen Drucken arbeitet, ist es notig, ein
begrenztes zur Verfiigung stehendes Volumen fiir die Kontaktmassen bestmog-
lichst auszuniitzen. Durch zweckmaBige Abstufung der Temperatur des rea-
gierenden Gasgemisches beim Durchgang durch den katalytischen Raum ist es
mdglich, optimale Betriebsbedingungen zu erreichen, z. B. die héchstmégliche
Ausbeute an Methanol.

Fiir einen bestimmten Kontaktraum und fiir einen bestimmten Druck ist es _

méglich, dieses Optimum durch eine verhiltnismsBig hohe Anfangstemperatur
— welche die Reaktionsgeschwindigkeit begiinstigt, wenn der Methanolgehalt
noch niedrig ist — und spéterhin durch immer mehr abfallende Temperaturen,
- welche zwar fortschreitend langsamere Reaktionsgeschwindigkeiten bewirken,
aber gleichzeitig das Gleichgewicht in Richtung immer groBerer Methanolgehalte
verschieben, zu erreichen. Dies bedeutet eine Maximaltemperatur, soweit dies
der Werkstoff der Apparatur und die Wirksamkeit des Kontaktes gestatten,
im ersten Teile des Reaktionsraumes, und stufenweise abfallende Temperatur
~in der Richtung des Austritts der Reaktionsgase aus dem Reaktionsraum, bis
die Temperatur beim Austritt der Gase ihren Mindestwert erreicht, bei welchem
die Reaktionsgeschwindigkeit jedoch noch immer gewisse, vom Standpunkte
der Methanolbildung brauchbare Werte besitzt.

Um den geeignetsten Verlauf der Kurve des Partialdruckes des Methanols
(in Abhéngigkeit von der Kontaktdauer und bei Anderung der Temperatur) zu
ermitteln, haben wir die Gleichung 3 fiir einen konstanten Druck von 240 Atm.
und Temperaturen zwischen 350 und 500° aufgelost.

Die Werte der Konstanten, welche hier in Betracht kommen, sind:

o K, K, - 108 £ K, I K, - 108
350 11,680 263 425 | 100,000 f 1660
375 34,500 489 450 | 198,500 | 3090
400 58,500 891 475 | 321,000 | 5620
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Die Reaktionsisothermen wurden in Fig. 2 eingetragen; wie ersichtlich,

zeigt die Reaktionsgeschwindigkeit bei hoher Temperatur einen hohen Anfangs-
wert, 1aBt aber bald nach und erreicht nach wenigen Sekunden Werte, welche
sich den Gleichgewichtswerten nihern. Bei niedrigeren Temperaturen schreitet
die Reaktion trotz anfinglicher niedrigerer Reaktionsgeschwindigkeiten auch
fiir hohe Methanolgehalte weiter fort. . »
* Aus diesem Schaubild fiir die in Frage kommenden Kontaktzeiten ist ersicht-
lich, daB es fiir den betrachteten ZnO-Kontakt zwecklos wire, Temperaturen
von 350° zu unterschreiten, da in diesem Falle die Reaktionsgeschwindigkeit
zu gering ist; ebenso geht daraus hervor, daB es zwecklos ist, die Anfangstem-
peratur von 450° zu iiberschreiten, weil der Gleichgewichtsgehalt schon bei dieser
Temperatur sehr rasch erreicht wird, und man dadurch eine Uberhitzung der
Kontaktmasse und die Bildung von sekundiren Reaktionen umgeht. Mit be-
sonderen Cu-Kontakten (AUDIBERT)) ist die Geschwindigkeit der Reaktion schon
bei 300° groB, aber die Lebensdauer dieser Kontakte wird sehr stark durch
schwefelhaltige Verunreinigungen herabgesetzt.

Durch Einfiihrung einer stufenweise abfallenden Temperatur und Be-
nutzung der in der Fig. 2 wiedergegebenen Isothermen fiir Gesamtdrucke von
940 Atm. wurde die in Fig. b wiedergegebene Kurve fiir den maximalen Partial-
druck fiir Methanol, in Abhingigkeit von der Kontaktdauer, fiir Anfangs-
temperaturen von 450° abwérts bis zur Temperatur, welche in einem gegebenen
Augenblicke die grofite Umsetzung gestattet, gewonnen. .

- Ausdem Schaubild geht hervor, daf sich mittels dieses Hilfsmittels viel groBere
Ausbeuten erzielen lassen, als dies mit einer isothermen Reaktion moglich wire.

Die Abkithlung der verschiedenen Zonen des Kontaktes kann durch Wérme-
abfuhr mittels Wirmeaustauscher oder durch Einspritzung von kaltem Gas
erreicht werden.

In der Kurve im unteren Teil der Fig. b sind die Warmemengen angegeben,
welche in einer Zeiteinheit aus einem Kubikmeter Reaktionsgas nach den ver-
schiedenen konventionellen Kontaktzeiten abzufithren sind. Diese Wirmemengen
setzen sich aus denjenigen zusammen, welche infolge der positiven Warmetonung
bei der Reaktion frei werden, einschlieBlich des Warmeinhaltes, welcher durch
die thermische Kapazitit des Gemisches (CO + 2 H,+ CH,0H) bedingt 1st,
und welche entzogen werden miissen, damit die Temperatur den wunschgeméfen
Verlauf nimmst.

Die Kurve %g obiger Figur bezieht sich auf Normalkubikmeter Gas,

unter den Bedingungen, unter welchen sich dieses im gegebenen Augenblicke ¢
befindet, wobei im Hinblick auf die Kleinheit des Methanolgehaltes die Anderung
der spezifischen Wirme des Gases beim Fortschreiten der Reaktion vernach-
lassigt werden kann.

1) E. AupiBerT, Ann. Office Nat. Combustibles liquides 6, 655. 1931.
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Die hier mitgeteilten Ergebnisse zur Erreichung einer Maximalleistung pro
Einheit des katalytischen Volumens konnen nicht ohne weiteres in die Praxis
iibertragen werden, da man zu Beginn bei niedrigerer Temperatur arbeiten muB,
welche mdglichst der Maximaltemperatur entspricht, die durch die Vorwér-
mung der Reaktionsgase erreicht werden kann. Auf Grund der Reaktions-
isothermen, welche in den vorhergehenden Figuren dargestellt sind, ist es jedoch
leicht, fiir jeden gegebenen Fall den giinstigsten Temperaturverlauf zu berechnen,
z. B. kann man einen Zyklus ausrechnen, bei welchem das Gas in einer ersten
Phase eine adiabatische Reaktion durchmacht, welche mittels einer isothermen
Stufe sich an eine andere Reaktionsstufe anschlieBt, in welcher die Gase nach
und nach abgekiihlt werden.

Bei der Methanolsynthese ist es daher nicht moglich, mit einem praktisch
adiabatischen Reaktionsverlauf, wie dies in der Ammoniaksynthese unter hohem
Drucke der Fall ist, zu arbeiten.

In der Methanolsynthese spielt die Werkstofffrage eine groBe Rolle, da man
“angesichts der korrodierenden Wirkung des Kohlenoxyds, welches das gewohn-
liche Hisen in eine gasférmige Verbindung, das Eisenpentakarbonyl, umwandeln
wiirde, zu besonderen Stahlsorten greifen muB.

Uberdies wirken Bisen und auch andere Metalle derselben Gruppe, wie Nickel
und Kobalt, katalytisch unter Bildung von Kohlenstoff und Kohlensiure auf
das Kohlenoxyd und auf das Gemisch CO 4 H, ein (im Sinne einer Umsetzung
zu Methan). Die Badische Anil.- u. Soda-Fabrik?!) hat die Beseitigung des Eisen-
carbonyls aus den Synthesegasen und die Anwendung von Fe-, Ni-, Co-freien
Metallen und von Spezialstihlen mit hohem Chromgehalt, G. Narra?) die-
jenige von Kupfer-Nickellegierungen patentrechtlich schiitzen lassen. Die korro-
dierende Wirkung des Kohlenoxyds auf Eisen unter gleichzeitiger Wegitzung
dieses Metalls ist besonders bei Temperaturen zwischen 100° und 200° sehr stark.
Bei hoheren Temperaturen als 4000 iiberwiegt die katalytische Wirksamkeit des
Eisens in der Reaktion 2 CO = CO, + C unter Abscheidung von Kohlenstoff.
Eisen, entstanden durch thermische Zersetzung aus Eisenkarbonyl, bewirkt
keine eigentliche Vergiftung des Katalysators bei der Methanolsynthese im Sinne
einer Hrniedrigung der Katalysatorwirkung (wie z. B. Schwefel bei der NH,-
Synthese); ein Niederschlag von feinverteiltem metallischen Eisen ist aber sehr
schadlich, weil er die Rolle eines sehr aktiven Katalysators fiir die Methan-
synthese spielt, die kinetisch die Reaktionsgeschwindigkeit der Bildung des
Methanols tibertrifft.

Man hat behauptet, daB keine Spur von Hisencarbonylin den Gasen vorhanden
sein darf; es wurde jedoch spaternachgewiesen, dal geringe Mengen nicht schidlich

1) Engl. Pat. 227147, 28. 8. 1923 (29. 12. 1924); 240955, 29. 7. 1924 (15. 10. 1925);
228955, 23. 8. 1923 (19. 2. 1925).
%) Deutsche Gold- und Silber-Scheideanstalt, D. R. P. 646928, 31. 7. 1934.
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sind, da das Gleichgewicht der Reaktion
5 CO + Fe = Fe (CO),,
wie nachfolgende Tabelle zeigt, das Vorhandensein sehr kleiner Mengen ge-
stattet?!).
Gleichgewicht Fe 4 5CO = Fe (CO);

5
p
g — _Pweo

? Prrecoy]

T Gleichgewichtskonzenﬁration:
empe- g K gr Fe(CO); pro cbm Gas (bei
ratur ?

100 Atm. CO-Druck)

250° 10,67 18,7 g/cbm
300° 12,37 0,37
350° 13,81 0,01 ,,
400° 15,12 0,007 ,,

Wenn man bei der Methanolsynthese bei niedrigen Drucken arbeitet, hat
man erhebliche Schwierigkeiten beziiglich der Erwérmung der Gase, falls die
Riickgewinnung der Reaktionswirme nicht geniigen sollte, um die Gase auf
die Reaktionstemperatur vorzuheizen. In russischen Anlagen wird die Vorwar-
mung der Gase in einer besonderen Apparatur vorgenommen. In Fig. 17 haben

A 11
% = i -
7 S ——— A
11

= =

Fig. 17. Elektro-Heizofen (Hochdruckapparatebau: F. Uhde, Dortmund).

wir die Wiedergabe einer Apparatur, welche aus einem elektrischen Widerstand
mit sehr groBer Oberfliche besteht, in einer Bauart, welche eine gute Aus-
niitzung des zur Verfiigung stehenden Raumes gestattet.

In den italienischen Anlagen sind die Heizkdrper im Inneren von Gas-
vorheizerrohren, welche die katalytische Kammer durchqueren, angeordnet;
sie haben die Aufgabe, die Gase bei Inbetriebsetzung vorzuwérmen und die
gegebenenfalls auftretenden Unzulénglichkeiten der thermischen Bilanz auszu-
gleichen, falls eine groe Menge indifferenter Gase vorhanden ist und falls mit
niedrigem Druck oder sehr groBer Stromungsgeschwindigkeit gearbeitet wird.

Die wirmeiibertragende Oberfliche dieser Heizelemente mufl daher sehr groB
sein, um eine iibermiBige Erwirmung des Metalls und die Bildung schidlicher

1) G. NaTra, Ost. Chem.-Ztg. 40, 162. 1937.
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Nebenreaktionen hintanzuhalten. In Fig. 6
wurde ein Temperaturdiagramm wiederge-
geben, welches eine hohe Gasumsetzung
ohne das Auftreten hoher Temperaturen und
bei Verwendung eines beschrinkten kata-
lytischen Volumens gestattet. Dieses Dia-
gramm ist unter der Voraussetzung einer
Erhitzung des Gases auf 350° berechnet
worden. Die weitere Erhitzung des Gases
erfolgt adiabatisch, worauf dann eine Ab-
kiihlung folgt; die hierbei entzogene Wirme
dient zur Erwirmung des eintretenden
Gases, was angesichts des erheblichen Tem-
peratursprunges moglich ist.

In der Methanolsynthese geschieht die
Abscheidung des Reaktionsproduktes ganz

~einfach durch Abkiihlung des Gases.

Bei 30° betriagt der Partialdruck des Me-
thylalkohols /;, Atm., und falls im Laufe
der Reaktion Partialdrucke von 6—8 Atm.
erreicht werden, so entspricht die Methanol-
menge, welche nach erfolgter Abkiihlung im
Gtase verbleibt, /go—1/,, der gebildeten Ge-
samtmenge. Bei der Berechnung der ent-
wickelten Reaktionswirme und der Anderung
des Methanolgehaltes in Abhéngigkeit von
der Kontaktdauer darf daher der Methanol-
gehalt des Umlaufgases ohne weiteres ver-
nachldssigt werden.

Fig, 18 stellt eine schematische Darstellung
eines Verfahrens (NATTA) zur Methanol-
synthese dar. Ein Gasgemisch, bestehend
aus 2 Teilen H, und 1 Teil CO (sowie 1,2
Teilen CO,), wird durch Vergasung von
Holzkohle oder Koks im Generator 3 er-
zeugt, welcher mittels eines aus dem In-
jektor 2 kommenden H,0—O,-Gemisches
von unten gespeist wird. Das Gas geht durch
einen Aschenabscheider 4, einen Warmereku-
perator und einen Wéascher b in den Gas-
behélter 6. Das Gas wird in der ersten
Stufe eines Kompressors 7 bis 10—20 Atm.
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verdichtet, im Waschturm 8 von der Kohlensdure befreit und im Waschturm 10
von den Schwefelverbindungen gereinigt. Die Energie fiir die Kompression
des Wassers wird von der Pumpe 9 aufgebracht und zum Teil durch die mit
der Pumpe gekuppelte Turbine zuriickgewonnen. Das gereinigte Gas kehrt in
die 3. oder 4. Stufe des Kompressors 7 zurtick, wird auf Betriebsdruck gebracht,
mit dem Umlaufgas vereinigt und durch die Pumpe 14 in den Reaktionsturm 12
gedriickt, in welchem sich ein Warmeaustauscher und die Katalyseapparatur
befindet. Das aus dem Syntheseturm austretende Gas wird gekiihlt und der
kondensierte Alkohol im Abscheider 13 aufgefangen. Der grofite Teil des Gases
wird nochmals von der Pumpe 14 erfaBt, wihrend ein kleiner Teil (beildufig
1).—1/15 des angesaugten Gasvolumens) als Restgas abgelassen wird, um die
Anreicherung von indifferenten Gasen (CH, und N,), die im Frischwassergas
enthalten waren, im Zyklus zu verhindern.

y) Synthese des Methanols aus Kohlensédure und Wasserstoff

Die vom Gasgemisch CO,+ H, ausgehende Synthese des Methanols wurde
erstmalig auf industrieller Grundlage in Peoria, U. 8. A., durch die Solvents Co.
durchgefiihrt, welche das als Nebenprodukt von der Aceton-Butylalkoholgérung
anfallende Gas zur Synthese heranzogen. Diese Synthese hat aber auch Inter-
esse fiir den als Nebenprodukt von anderen Industriezweigen sich ergebenden
C0,-Anfall, so z. B. den bei der Herstellung des Calciumnitrats aus synthetischer
Salpetersiure und Kalkstein, in Verbindung mit elektrolytischem Wasserstoff.
In diesem Falle wird die Methanolsynthese ohne irgendwelchen Aufwand an
Kohle durchgefiihrt.

Die Gase der butyl-alkoholischen Gérung enthalten etwa 60%, CO, und
40%, H,. Die Kohlensiure wird teilweise mit Wasser unter Druck ausgewaschen,
und man erhilt mit Leichtigkeit ein Gasgemisch bestehend aus 25%, CO, und 75%,
H,, aus welchem sich Methanol nach folgender Gleichung herstellen lat:

CO, + 3 Hy = CH,0H + H,0 -+ 14000 cal (1).

Die von CO, und H, ausgehende Synthesereaktion des Methanols ist weniger
exotherm als die Bildung aus CO und H,, bedingt durch den Warmeverbrauch
der Reduktionsreaktion des CQ, zu CO, welche dem bekannten Gleichgewicht
des Wassergases entspricht:

CO, +H2,_CO~I— H,0 — 9750 cal.
- Die Glemhgewwhtskonstante der Reaktion (1)

Peo. * P}
co, " Pm, . _ K,,
Pcg,om * Pr,0
148t sich leicht auf Grund der zwei bekannten Gleichgewichte berechnen
Pco* P
co' Pm, _ K,
Pcron
Pgo, " P,
Pgo* Py,o

=Kpb
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Hieraus folgt dann:
| Kpa = Kp ’ Kpb
oder |
ngp“ = ngp -+ ngp,, ,
wobel zu setzen ist:

gk, =—>7% 4 9,12931¢ T —0,00308 7 — 13,412,
IgK,, =—220° —0,2011g T —0,000893 T + 5,46 10-5- T2 - 2,972,
lgK,,=—22% 1 89981g 7 — 3,47 - 10-3 T + 5,46 - 10-* T° — 10.433.

Wihrend fiir die Synthese von 1 kg Methanol theoretisch nur 2,1 Normal m3
CO + 2 H, benétigt werden, braucht man in der Praxis etwa 2,4 — 3,0 m3
Wassergas. In der Methanolsynthese aus CO, werden theoretisch 2.8, in der
Praxis aber 3,2 —4,0 m® Gemisch verbraucht. Dies ist auf die Tatsache zuriick-
zufiihren, dafl ein Teil des Wasserstoffs sich zu Wasser oxydiert, wobei sich
ein Teil des CO, reduziert, und daB ein weiterer CO,-Anteil sich im wiBrigen
Methylalkohol 15st, der sich im Laufe der Reaktion bildet. Es ist daher
notig, dafl das Frischgasgemisch, welches in den Hochdruckkreislauf eingefiihrt
wird, reicher an CO, ist, als dies den stéchiometrischen Bedingungen entspricht
um dadurch die CO,-Verluste, welche durch die Léslichkeit dieses Gases im
Methanol bedingt sind, auszugleichen. Dieser hohere CO,-Bedarf kann aus
dem CO,-Anfall gedeckt werden, der bei der Entgasung des Methanols selbst
entsteht. In den Kreislaufgasen stabilisiert sich nach einer gewissen Zeit die Gas-
zusammensetzung mit emem CO,-Gehalt von 10—15%,, welcher somit viel kleiner
ist als der CO,-Gehalt des zugefithrten Frischgases, und mit einem CO-Gehalt,
welcher jenem des Gleichgewichtes des Wassergases bei der Reaktionstemperatur
entspricht.

0) Katalysatoren fiir die Methanolsynthese

Die Methanolsynthese erfordert Katalysatoren mit milder hydrierender
Wirkung, da solche mit kriftigerer Wirksamkeit die Bildung von wasserstofi-
reicheren Produkten, als es das Methanol 18t, bewirken, z. B. Methan und andere
Kohlenwasserstoffe. '

Mittels Absorptionsmessungen ist festgestellt worden, daB die fiir die Methanol-
synthese geeigneten Katalysatoren eine ganz bedeutende Absorptionsfahigkeit
fir Kohlenoxyd und Kohlenssure aufweisen, wihrend die Absorptionskraft fiir
Wasserstoff verhaltnismiBig gering istl)

Ein typischer Katalysator fiir die Methanolsynthese ist das Zinkoxyd,
sowohl als solches oder in Verbindung oder Mischung mit geeigneten anderen
Oxyden. Die Badische Anil.- u. Soda-Fabr. bzw. I. G. Farbenindustrie hat sich

') G. NarTA und E. Casazza, G. Chim. ind. appl. 13, 205. 1931.
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zahlreiche Kontakte patentrechtlich schiitzen lassen, welche zwei oder mehr
zu den verschiedenen Gruppen des periodischen Systems gehorende Metalloxyde
enthalten!). Kennzeichnend fiir diese Anwendung sind die Kontakte, welche aus
einem Gemisch von Chrom- und Zinkoxyd bestehen, z. B. durch Reduktion des
basischen Zinkchromates?). |

Die Wirksamkeit der ,, Promotoren® (Chromoxyd, Aluminiumoxyd usw.)
ist anscheinend auch hier ausschlieflich darauf zuriickzufithren, dafl sie die
Rekristallisation des Zinkoxyds hintanhalten, wie dies durch die Rontgenanalyse
nachgewiesen wurde?). Promotorische Wirkung besitzen auch gewisse zwei-
wertige Metalloxyde, z. B. Magnesium- oder Manganoxyd, deren atomischer
Durchmesser jenem des Zinkoxyds sehr nahe kommt und welche fihig sind
feste Losungen zu bilden?). ’

Im Gegensatz zu den Mischkontakten sind Einstoffkontakte vorgeschlagen
worden. AuBerst wirksame Einstoffkontakte sind durch Dissoziation des neutralen
kristallinischen Zinkkarbonats (Smithsonit) hergestellt worden, welches bei
hoher Temperatur das Kohlendioxyd abgibt, ohne sein scheinbares Volumen
zu verindern, und ein mechanisch widerstandsfahiges und #uBerst pordses Zink-
oxyd bildet?). Ein anderer sehr wirksamer Einstoffkontakt entsteht durch pyro-
gene Zersetzung von wasserfrelem geschmolzenem Zinkazetat®).

Es wurden auch andere Kontakte vorgeschlagen, welche aus reduziertem Kup-
for oder Gemischen von diesem mit Zinkoxyd bestehen?). Falls die Reduktion
des Kupfers bei sehr niedriger Temperatur durchgefithrt wird, entstehen sehr
wirksame Katalysatoren, welche aber den Nachteil einer grofen Schwefel-
empfindlichkeit besitzen. Wahrend namlich bei Katalysatoren aus ZnO die
Fixierung des Schwefels (aus Schwefelverbindungen der Ausgangsprodukte)
einer reversiblen Reaktion entspricht, ist die Schwefelabsorption der Kupfer-
katalysatoren praktisch irreversibel, und die Vergiftung eine sofortige.

§ 9. Synthese der hoheren Alkohole

" Bei Anwendung von Kontakten, welche Alkalimetalle als Hydroxyde oder
Karbonate oder andere Salze mit hoher Basizitit enthalten, lassen sich aus
Wassergas unter Druck aufler Methylalkohol auch hohe Prozentsatze hoch-

1y Badische Anil.- und Soda-Fabr. (MiTTascH, CH. SCHNEIDER, PIER, K. WINKLER,
0. ScayipT, UrFER), Engl. P. 313467 (1928); Franz. P. 635950 (1927); Engl. P. 308181
. (1927), 300294 (1927), 317 808 (1928), 280522 (1927).

2) G. Pararrt, Franz. P. 618439 (1926).

3) G. NarTa, G. Chim. ind. appl. 12, 13. 1930.

4) G. NaTTa, It. P. 283343 (23. 10. 1929).

5) G. Natra, D.R. P. 614928 (26. 6. 1935); It. P. 267698 (13. 3. 1928).

8) G. NaTra, It. P. 342930 (18. 6. 1936). »
7) E. AUDIBERT, Soc. Nationale de Recherches sur le traitement des Com-

bustibles, Franz. P. 606596 (1925), 613896 (1925), 610649 (1926), Engl. P. 271538
(1926). |
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molekularer Verbindungen, insbesondere hohere Alkohole, gewinnen. Die Her-
~ stellung des Synthols durch FrscHER!) mittels eines mit Alkali behandelten
Eisenkontaktes hat wegen der zu groBen Verschiedenartigkeit der gebildeten
Produkte und der kurzen Lebensdauer des Kontaktes selbst keine weiteren
Anwendungen gefunden. ' '

Die Synthese von Alkoholgemischen mit hohem Butylalkoholgehalt ist hin-
gegen wirtschaftlich bei Anwendung von Kontakten, die kein Fe, Ni, Co, sondern
nicht reduzierbare Oxyde, dazu Kaliumverbindungen?) enthalten, oder von
guten Methylalkoholkontakten, welche noch mit Alkali behandelt wurden, so
z. B. durch Zusatz von Kalihydroxyd oder Karbonat zu Zn — Cr-Kontakten
(I. G. Farbenindustrie) oder durch Zusatz von Alkaliazetat (NaTTA-Verfahren)
zu ZnO-Kontakt3).

Die unter diesen Bedingungen vor sich gehenden Reaktionen sind aufler-
ordentlich komplexer Natur. AuBler der Methanolsynthese und der Reaktionen,
welche zur Synthese der hoheren Alkohole fiithren, und welche durch die Gleichung:

nCO+4+2nH,=C H OH + (n—1)H,0
zusammengefaft werden konnen, spielen auch andere Reaktionen eine grofle
Rolle, welche zur Bildung von Aldehyden, Ketonen usw. fithren. Wegen der
Bildung von Wasser nach der oberen Gleichung kommt auch die Konvertierung
des CO in Betracht: CO + H,0 = CO, + H,.

Das mit Eisen-Kalium-Kontakten erzeugte Synthol von FISCHER ist ein Bei-
spiel solcher sehr komplizierter synthetischer Produkte, die auller den obenge-
nannten Verbindungen auch Kohlenwasserstoffe enthalten und keine wirtschaft-
liche Trennung der einzelnen Bestandteile gestatten.

Einfachere Mischungen erhilt man, wenn man Kontakte aus aktivem ZnO
(z. B. ZnO aus Smithsonit) anwendet, das man mit Kaliumoxyd oder Karbonat
trankt. Mit einem Uberschull von H, erhilt man aus CO mit solchen Kontakten
unter hohem Druck auBer Methanol auch grofie Mengen von hoheren Alkoholen
und kleine Mengen von Ketonen, Aldehyden, Sduren, usw. Der Prozentgehalt
der letzteren steigt, wenn man mit Gasen arbeitet, die einen Uberschul von CO
enthalten. Man kann die hohe katalytische Wirkung dieser Kontakte erkléiren,
wenn man die theoretische Bildung der héheren Alkohole aus Wassergas be-
trachtet. F. FiscHER hat die folgenden Reaktionen betrachtet4):

2 H, + CO = CH,0H

CH,0H -+ CO = CH,CO0H
CH,COO0H + 2 H, = CH,CH,0H + H,0
CH,CH,0H + €O = CH,CH,COOH usw.

2n+1

1) F. FiscHER, Convertion of Coal into Oils (1925), Benn, London.

2) Badische Anil.- und Soda-Fabr., Engl. P. 238319 (1924), 313467 (1928).

3) G. NarTa, It. P. 273579, 16. 10. 1928 (24. 4. 1930), Engl. P. 340656 (16. 10. 1929).
4) F. Fisceer und H. TrRopscH, Brennst.-Chem. 4, 276. 1923.
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Frorice!) hat auBerdem behauptet, daB auch die folgenden Reaktionen
stattfinden:
2 CH,0H = CH,CH,0H + H,0
CH,0H + CH,CH,0H = CH,CH,CH,0H + H,0 usw.

Qolche Reaktionen erscheinen aber unwahrscheinlich, denn um die Synthese
von héheren Alkoholen zu erreichen, geniigt es nicht, einen gewdhnlichen
Entwisserungskatalysator anzuwenden. Dagegen ist die Anwesenheit basi-
scher Oxyde in den Kontakten unentbehrlich. Aus diesem Grunde ist an-
genommen worden?), dall die basischen Bestandteile des Kontaktes (z. B. das
Kaliumoxyd) in der folgenden Weise direkt oder mittels oberflichlicher Verbin-
dungen an der Reaktion teilnehmen:

(H,0H + KOH = CH,0K + H,0
CH,0K + CO = CH,CO0K
CH,COOK + 2 H, = CH,CH,0H + KOH
CH,CH,0K + CO = CH,CH,COOK
CH,CH,COOK + 2 H, = CH;CH,CH,0H + KOH usw.
2 (H,CO0K (4 Zn0) = CH;COCH; 4 K,CO; (+ ZnO)
(CH,),CO + H, = (CH,), CHOH
(CH,), CHOH + KOH = (CH,),CHOK + H,0
(CH,),CHOK + CO = (CH,),CHCOOK
(CH,),CHCOOK + 2 H, = (CH,),CHCH,0H 4 KOH usw.

Es lieB sich experimentell beweisen, daB jede von diesen einzelnen Reaktionen
tatsichlich vor sich geht. Aus Kaliuméathylat und Kohlenoxyd unter Druck
wird Kaliumpropionat mit groBer Ausbeute erhalten. Nach einer Reduktion
der verschiedenen Kaliumsalze von Fettsduren mit Wasserstoff, besonders bei
Anwesenheit von ZnO, wurden sehr komplizierte Gemische erhalten, die zum
groBen Teil aus dem entsprechenden Alkohol der angewandten Séure bestehen?).
s ist interessant, da man aus Kaliumpropionat ein Gemisch von Iso- und n-
Propylalkohol erhilt. Eine Bestétigung obiger Annahme liefert die Tatsache,
daB das ZnO, welches mit Kaliumacetat getrinkt wurde, die Rolle eines sehr
aktiven Kontaktes fiir die Synthese von hiheren Alkoholen spielt. Auberdem
enthalten die in dieser Synthese angewandten Kontakte (auch wenn sie zu Be-
ginn nur aus ZnO und KOH oder K,CO, bestanden) Salze von Fettsauren.
Die Anwesenheit von Ketonen, Aldehyden und Séuren in dem synthetischen
Rohprodukt steht hiermit nicht im Widerspruch, da man durch eine thermische
Fersetzung von zwei Molekiilen Fettsauren Ketone oder Aldehyde erhalten und
nach Hydrierung der letzteren sekundére oder primare Alkohole gewinnen kann.

1y D. Frouice und D. 8. CRYDER, Ind. Engng. Chem. 22, 1051. 1930.
2) . Narra und M. STRADA, G. Chim. ind. appl. 12, 169. 1930.
3) G. Narta und M. STrRaDA, G. Chim. ind. appl. 18, 317. 1931.
11*



Kap.IV, § 9.

Natta. Hochdruckverfahren fiir den FlieBbetrieb.

164

00108 = 7 f0T1GT = "V fe-0T - TT = "X
0 04222 + O°H + HO*HO*HDO'CHD) = *H g -+ HOOOHN* (*HD)
9 ¢ H ¢ ¢ 71
008€T ="¥ 0039 = "V ¢ ¢ 01 86 ="YX
180 068 €€ + HOODHD*CHD) = 00 + *HOHOHO HD
0
gy — = "¥ ‘gg‘T =y
180 009LT + *HOHOHO'HD = *H + *HO0D*HO
0
060LT = "F ‘0T - 63°0 = "X |
%0 0%6 3T + O*H -+ %00 + *HDOD*HD = HOODHD &
()

080 = °F f0%8g — = "¥ ‘Tge = "N
%0 0068 + O°H + HO*HN*CHD)I'HO = *H g + HOOD*(CHOFHD
0
0788 = °F 0901 = “¥ fgp‘0 = "y
180 00283 -+ HOOD*CHO)*HD = 00 + HO*HO*HOHD
4 _
0917 = ¥ 0808 — = "¥ 9% ="y
%9 066 L6 + O°H + HO*HO*HO'HO = *H g + HOOD*HOHD
0
0990T = °F ‘0Teg = "F ‘610 = ¥
%0 890 2¢ + HOOO*HOHD = 00 -+ HO*HO*HO
0
0088 = °F ‘0698 — = "V ‘8T ="y
120 6809 + O*H + HO*HO®HD = *H g + HOOD'HD

)

0002T = °F f0L8T = "F ‘9¥3°0 = “¥
80 09% 63 + HOOO'HD = 00 -+ HO*HD

d

208%1 — = “F 00099 = “X
1% 06L¥%3 + HO®HD =*H g + 00

*00F 199 98JIUIJJV o[[ejuewiiodXe pun o[eUWIOU -‘9jUBISUOYSIYoIMaBYole]y opuioyguUY

T °feqRl,



- Kap.1V, §9. Synthese der hoheren Alkohole. \ 165

Auf Grund dieser Tatsache hat MoReAN!) angenommen, dafl die Aldehyde
die erste Stufe der Synthese der héheren Alkohole seien, und daB sie bei nach-
folgender Kondensation und Reduktion eine Reihe von hoheren Verbindungen
erzeugen. Um die Wahrscheinlichkeit von einigen oben erwihnten Reaktionen
zu pritfen, hat man die verschiedenen aufeinanderfolgenden Reaktionen thermo -
dynamisch untersucht und theoretisch mit den wenigen fiir die Reaktion be-
kannten oder interpolierten thermischen Konstanten die Gleichgewichts-
konstante und die normale Affinitit berechnet?). Aus den experimentellen
Werten, die analytisch aus einigen industriellen Versuchen zur Synthese von
hheren Alkoholen entnommen worden sind, wurden die experimentellen Werte
der Affinitit der verschiedenen Reaktionen aus der Zusammensetzung der Gas-
mischungen bestimmt, die den Reaktionsraum verlassen. (Siehe Tab. 1.)

Die experimentellen Affinitéten sind immer groBer als die theoretisch be-
rechneten, wodurch wahrscheinlich gemacht wird, daf die Reaktionen in der
betrachteten Richtung erfolgen und die sonderbare Zusammensetzung der Roh-
produkte der Synthese erklart wird.

Experimentell findet man wenige Prozente Athanol, Isopropanol, n-Butanol
und einen hohen Gehalt von Isobutanol und normalem Propanol (vgl. Tab. 2),
ein Ergebnis, das thermodynamisch aus der beobachteten Affinitat erklérlich
wird, wenn man voraussetzt, daf in der betrachteten Reihe von Reaktionen
diejenigen kinetisch rascher verlaufen, die hohere Affinitdt besitzen.

Tabelle 2.

Zusammensetzung der gereinigten Gemische von synthetischen Alkoholen

aus Wassergas. (Die Prozente sind auf die entwisserten und methanolfreien

Mischungen bezogen aus zwei verschiedenen Versuchsreihen I und II.)
(NarTa und RiGAMONTI®). '

I I

Aethylalkohol 4,16 3,33
Propylalkohol 11,59 13,13
Isopropylalkohol 3,69 2,62
Butylalkohol 1,99 1,78
Isobutylalkohol 46,65 | 51,37
b-Methylbutanol 4,79 4,93
Andere Alkohole K, < 180°

Primare Alkohole 10,55 8,b4

Sekundare Alkohole 8,8 7,26
Alkohole von K, > 180° 7,78 1 4,26

1) G. T. Moreay, D. V. N. Haroy und R. A. Proorsw, J. Soc. chem. Ind. 51,
1 T. 1932.
2) (. Narra, Osterr. Chem.-Ztg. 40, 162. 1937; La Chimica e 'Industria 16, 185. 1938.

3)’ G. Narra und R. Ricamonti, G. Chim. ind. appl. 14, 217. 1932.
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Tiir die Synthese der hoheren Alkohole miissen die Reaktionsapparate aus
einem gegen verdiinnte organische Séuren bestandigen Werkstoff hergestellt sein,
welch letztere sich auch infolge des hohen Druckes teilweise in der bei hoher
Temperatur gehaltenen Apparatur kondensieren konnen. Jener Teil der Appara-
tur, der bei hoher Temperatur arbeitet, muB, wie dies auch in der Methanol-
synthese der Fall ist, auch gegen Kohlenoxyd und Wasserstoff bestindig sein.

7um Unterschied der Methanolsynthese muf bei Herstellung der hoheren Al-
kohole die Kontaktdauer eine viel lingere sein, falls eine hohere Ausbeute dieser
Produkte im Vergleich zur Methanolausbeute erwiinscht ist. Statt eines ab-
fallenden Temperaturdiagramms, wie im Falle der Methanolsynthese, ist ein
Temperaturdiagramm mit moglichst konstanter und relativ hoher Temperatur
angezeigt, da die Geschwindigkeit der aufeinanderfolgenden Kondensations-
reaktionen des Methanols nur bei verhiltnismifig hoher Temperatur geniigend
hoch 1st.

Da auBerdem das sich bildende Methanol fortlaufend aus dem System infolge
der weiteren Reaktionen entfernt wird, ist es nicht nétig, die Temperatur mit zu-
nehmender Kontaktdauer herabzusetzen, um die Menge der gebildeten Alkohole
zu erhdhen. :

Die Synthese der hoheren Alkohole gestattet die Anwendung von Gasgemischen,
welche einen hoheren Gehalt an Kohlenoxyd aufweisen als dies bei der Methanol-
synthese zulissig wire. Statt Gasgemischen in welchen CO und H, zueinander
im Verhaltnis wie 1: 2 stehen, konnen auch Gemische im Verhéltnis 1:1,3—1,8,
also ahnlich wie im Wassergas, benutzt werden, da zufolge der Konvertierungs-
reaktion

CO + H,0 = CO, + H,
CO verbraucht wird. ,

Dies ist eines der Gebiete, in welchen, &hnlich wie in der Krackreaktion und
in der Hydrierung der Mineraldle, durch das gleichzeitige Bestehen zahlreicher
Gleichgewichte die kinetischen Faktoren eine groBere Rolle als die thermo-
dynamischen spielen, und es notig ist, die Reaktion bei genau festgesetzter Kon-
taktdauer und Temperatur durchzufiihren, um die Bildung von vorwiegend
schweren oder permanent gasférmigen Produkten zu verhindern, welche thermo-
dynamisch unter den experimentellen Bedingungen besténdiger sind.

Fine industrielle Verwertung der synthetischen Verfahren zur Herstellung
hiherer Alkohole aus Wassergas sollte eigentlich mit der Tatsache im Wider-
spruch stehen, daf} sie nicht die Herstellung eines gewiinschten Alkohols gestatten,
vielmehr sehr komplizierte Mischungen von verschiedenen Alkoholen resultieren,
deren Mischungsverhiltnis sich nicht viel &ndert. Nur Isobutyl- und Propyl-
alkohol sind auf diesem Wege in verhsltnismaBig grofen Mengen gewinnbar.

Die Produktionsausbeute eines Alkohols wird daher meist nicht mit selnem
kommerziellen Bedarf iibereinstimmen. Diese Frage wiirde man nur durch eine
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allgemeine Anwendung der iiberfliissigen Mengen der unverkéuflichen Alkohole
als Brennstoff wirtschaftlich 16sen kénnen.

Die hoheren Alkohole, z. B. der Propyl- und Butylalkohol, sind von diesem
Standpunkt aus als Treibstoffe z. B. dem Methanol vorzuziehen. Thr Gestehungs-
preis ist jedoch hoher, da sie aus dem Methanol nach exothermen Entwésserungs-
reaktionen unter Gewichtsverlust gewonnen werden.

Sie zeigen aber die sehr wichtige Eigenschaft, in Benzin in jedem Verhéltnis
léslich zu sein und auBerdem die geringe Loslichkeit des Methanols im Benzin
stark zu vergrofern. ,

Eine der groBten Schwierigkeiten, die bel der Anwendung des Methanols zur
Herstellung von gemischten Treibstoffen iiberwunden werden muBte, war seine
zu geringe Lioslichkeit in den meisten Benzinen. Um das Methanol mit dem
gewohnlichen Benzin in jedem Verhiltnis homogen zu mischen, muB man eine
dritte Flissigkeit hinzufiigen, die die Rolle eines Bindemittels spielt. Die besten
Bindemnittel sind nun die Butyl-, Amyl- und Hexylalkohole.

Die synthetischen Verfahren aus Wassergas bieten auBerdem die Moglichkeit,
eine Mischung von Methanol und anderen héheren Alkoholen zu erzeugen, die
mit Benzin in jedem Verhiltnis vermengbar ist. Fiir diesen Zweck geniigt es,
Methanol mit einem Drittel seines Gewichtes mit entwésserten synthetischen
héheren Alkoholen zu mischen.

Die Vergleichsversuche mit Motoren, die mit Benzin und’ Treibstoffen aus
Methanol, héheren Alkoholen und Benzin betrieben wurden, lieferten sehr gute
Ergebnisse. Trotz der geringen Verbrennungswarme des Methanols bzw. der
Treibstoffe, die deswegen nicht mehr als 20—309%, Alkohol enthalten sollten,
ist die Wirksamkeit der Motoren sogar eher noch etwas hoher und der Volum-
verbrauch etwas kleiner als bei der Anwendung von reinem Benzinl).

§ 10. Die Rohstofffragen tiir die Synthese von Methanol und héheren
Alkoholen B

Wegen des billigen Preises des Methanols nach der Einfithrung der synthetischen
Verfahren und besonders wegen seiner Anwendung als Treibstoff spielt fiir seine
technische Herstellung die Frage der Rohstofie eine wichtige Rolle. Vom Stand-
punkt seiner Verwendung als teilweiser Ersatz des Benzins fiir Motoren kénnte
das Methanol alle jene Lénder interessieren, die keine heimischen Erdélquellen
besitzen. In Italien, wo eigentlich iiberhaupt keine (gute) Kohle und verhiltnis-
m#Big wenig Braunkohle gefunden wird, hat die Industrie des Methanols sich in
der Richtung entwickelt, daB sie den kleinsten Verbrauch von kohlenstoff-
haltigen Rohstoffen ermdglicht. Daher sind die Methanolanlagen in solchen
Orten errichtet worden, wo man Sauerstoff als unbeniitztes Nebenprodukt

1) G. Narra, La Chimica e 'Industria 20, 185. 1938; Osterr. Chem.-Ztg. 40, 162. 1937.
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anderer Industrien fiir die Erzeugung von Kohlenoxyd und Wasserstoff (nach
Vergasung von Kohle) anwenden konnte.

Die Vergasung mit Sauerstoff und Wasserdampf weist einige wichtige Vor-
teile gegeniiber anderen Methoden auf, besonders fiir die Erzeugung von Gasen
fiir chemische Synthesen. Die grofe Einfachheit des Betriebes, die hohe thermische
Ausbeute des Vergasungsverfahrens, die Gewinnung eines stickstoffarmen Gases
bei ununterbrochen laufendem Betrieb sind die wichtigsten Vorteile des Ver-
fahrens bei Vergasung der festen Brennstoffe mittels Sauerstoft.

Obwohl Stickstoff nicht an de: Reaktion teilnimmt, kein eigentliches Gift
tiir die Kontakte ist und nur als indifferenter Bestandteil wirkt, ist seine An-
wesenheit in den Gasen immer schidlich, weil er den Partialdruck der rea-
gierenden Gase um so mehr herabsetzt, je mehr er sich im Kreislauf nach Ver-
schwinden der reagierenden Gase anreichert. Die Leistung eines bestimmten
Kontaktraumes ist der zweiten Potenz des Partialdruckes von H, und CO
proportional. ‘ '

Je grofer der Anfangsprozentgehalt der indifferenten Gase ist, desto groBer
muB auch der Anteil des Gesamtgases sein, der als Restgas entfernt werden
soll. Auch das Methan ist hier als indifferentes Gas zu betrachten. Bis jetzt
hat man in Italien den Sauerstoff in denjenigen Fillen, wo er ein unbeniitztes
Nebenprodukt anderer Industrien darstellt, fiir die Vergasung des Kokses oder
anderer Kohlensorten, z. B. Holzkohle angewendet.

Die neuen Anlagen zur Gewinnung von O, aus Luft durch Luftfraktionierung,
die je nach der GréBe der Anlage nur 0,4 oder 0,5 kW pro Kubikmeter und keine
vorhergehende chemische Reinigung der Luft verlangen?), ermoglichen einen so
billigen Preis des Sauerstoffs, besonders bei groflen Leistungen, daB die Frage der
Vergasung der Kohle mittels Sauerstoffs interessant sein kann, auch wenn O,
eigens zu diesem Zweck hergestellt wird. Bei der neuen Anlage geniigt eine Kom-
pression (des groBten Teils) der Luft, die man zu zerlegen wiinscht, bis 5 Atm.
Dieser Umstand erklért den geringen Verbrauch an Kraft. Der Preis des Sauer-
stoffes betrigt, wenn man den Kraftverbrauch,, die Betriebskosten und die
Amortisation der Anlage in 10 Jahren mit beriicksichtigt, ungefdhr 2 Pf. pro
Kubikmeter. Zieht man in Betracht, daB die Generatoren nur 0,14—0,18 m?
Sauerstoff pro Kubikmeter erzeugten Gases brauchen, so werden die Kosten
des Sauerstoffes mit etwas weniger als 0,3—0,4 Pf. an den Kosten des Kubik-
meter erzeugten Glases teilnehmen. In der folgenden Tabelle wird der Ver-
brauch von Brennstoff, von Sauerstoff und von Wasserdampf mit der Zusammen--
setzung der mit Sauerstoffgeneratoren erzeugten Gase verglichen.

Die gewiinschte Temperatur wird durch ein bestimmtes Mischungsverhaltnis
zwischen H,0 Dampf und O, erhalten. Bei konstanter Temperatur und Gas-
leistung hat das Verhiltnis H, zu CO wegen des ununterbrochenen Betriebes
der mit Sauerstoff betriebenen Generatoren einen konstanten Wert. -

1) Chemie-Ingenieur Bd. ITI/1 8. 525.
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Tabelle 3.

Vergasung von Brennstoffen bei niedrigen Temperaturen mittels Sauer-
stoffs und H,0-Dampf.

Zusammensetzung des Gases: Holzkohle %, Koks 9% | Anthrazit 9,
COo, + H,S 25—28 29-—30 26
CO ' 23—24 2223 24
H, - 46—47 45—46 47
CH, + N, 3—4 1—2 3—4
Verbrauch von:
Brennstoff kg pro m® Gas 0,4 0,35 - 0,3—0,35
Dampf kg pro m?® Gas 0,8 1,25 1,0
Sauerstoff m® pro m?* Gas 0,15 0,175 0,152
Leistung des Generators: m® Gas pro m?

Querschnitte 700—1000 300—500 —
kg Brennstoffverbrauch pro kg Methanol 1,4—1,5 1,3—1,4 1,2—1.,3

Um fiir das Verhaltnis zwischen H, und CO den Wert 2 zu gewinnen, muf
man bei verhiltnismaBig niedriger Temperatur arbeiten, die sich mit der Re-
aktionsfihigkeit der Kohle #ndert. Auch &ndert sich mit dieser das zu ver-
wendende Verhiltnis H,O zu O,, um die ge-

wiinschte Zusammensetzung des Gases zu ge- ‘f/ao —-—v—..n_qju\ 7
winnen. Man kann aus diesen Angaben leicht 4o = 3
die Uberlegenheit der Methode der Vergasung "@ﬁ)\ /
der Brennstoffe mit Sauerstoff erkennent). 30

Infolge der groBen Entwicklung der Methanol-  2g A&
synthese hat man sich nach billigeren Roh- ))‘(2'0 \
stoffen, als es Koks ist, umgesehen, d. h. man 10 |t
hat versucht, Kokereigas zu verwenden und ¢ L . : .
auch direkt von Braunkohle auszugehen. 08 .mgempem /in 900

Leider konnte aus den Kokereigasen keine
geeignete Gasmischung fiir die Methanolsyn- Wassorgases als Funktion der
these gewonnen werden, da der Gehalt an CO Vergasungstemperatur (nach
im Verhiltnis zu Stickstoff zu klein ist. Die  Entfernung des Wasserdampfes).
direkte Trennung dieser zwei letzten Bestand-
teile ist wegen ihres fast gleichen Siedepunktes sehr schwierig. Zwar ist die
Entfernung von Spuren CO aus H,-N,-Mischungen bei der NH;-Synthese tech-
nisch moglich und wird durch Auswaschen mittels fliissigem N erreicht. Hs
ist aber nicht méglich, den N,-Gehalt durch Auswaschen mittels fliissigem CO
zu beseitigen. Durch Zerlegung einer geeigneten Mischung von Wassergas und
Kokereigas konnte man ein fiir die Methanolsynthese geeignetes Verhdltnis von
0O zu H, gewinnen, aber die so erhaltenen Gase wiirden unvermeidlich einen

Fig. 19. Zusammensetzung des

1) @ Narra und M. STRADA, G. Chim. Ind. appl. 14, 76. 1932.
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gewissen Gehalt an N, haben, der eine wirtschaftliche Anwendung des billigen
Kokereigases fiir die Methanolsynthese in Frage stellt.

OLAUDE hat vorgeschlagen aus Kokereigas Methanol bei sehr hohem Drucke
(1000 Atm.) zu gewinnen, um das Kohlenoxyd zu beseitigen und die Restgase
der Methanolsynthese zur Ammoniaksynthese zu verwenden.

Wichtige CO-Quellen kénnten noch die Gase der elektrothermischen Ver-
fahren zur Herstellung von Eisenlegierungen und von Calciumcarbid sein. Leider-
hat sich bis jetzt keiner der angewandten Carbiddfen. fiir die Gewinnung des als
Nebenprodukt anfallenden CO als gut geeignet erwiesen. AuBlerdem hat die
Calciumcarbidindustrie im allgemeinen keinen das ganze Jahr dauernden Betrieb,
da sie nur sehr billige Wasserkraft anwenden kann, die im allgemeinen nur einen
Teil des Jahres verfiigbar ist. Die Anlagen zur Methanolsynthese, die eine ver-
haltnism#Big groBe Kapitalsanlage erfordern, sollen dagegen in ununterbrochenem
Betrieb arbeiten. )

Aus den elektrothermischen Ofen zur Herstellung von speziellen Eisenlegie-
rungen hat man in Italien und auch in anderen Lindern schon die als Neben-
produkt anfallenden CO-haltigen Gase fiir thermische Zwecke ausgeniitzt. Sie
enthalten bis 80—85%, CO und einige Prozente H,. Thre Anwendung fiir orga-
nische Synthesen nach teilweiser Umsetzung von H,0-Dampf mit CO zu H, ist
prinzipiell mdglich, trotz der Schwierigkeit, ein organisches Fabrikationsverfahren
mit einem Unternehmen der Schwerindustrie unmittelbar zu verbinden.

Aus diesen Angaben ist ersichtlich, da viele Nebenprodukte anderer In-
Justrien und verschiedene Rohstoffe fiir die synthetische Herstellung deg Methanols
anwendbar sind. Besonders fiir eine sehr grofle Leistung der Anlagen, welche
z. B. die Gewinnung von Methanol als Treibstoff verlangen konnte, ist die Ver-
wertung von Braunkohlen mit einem der verschiedenen geeigneten Vergasungs-
verfahren in Betracht zu ziehen. In Lindern, die wegen der Devisenfrage und
anderen wirtschaftspolitischen Griinden nach einer nationalen wirtschaftlichen
Unabhiingigkeit hinstreben, verfolgt man mit besonderem Interesse die Ver-
suche zur Gewinnung von Wassergas oder anderen CO-Hy-enthaltenden Gas-
gemischen aus inlindischen Rohstoffen, um Methanol oder synthetische Kohlen-
wasserstoffe (FISCHER) zur Anwendung als Treibstoff herstellen zu konnen.

§ 11. Konvertierung des Wassergases ;

Eine Reaktion in der Gasphase, welche ohne Volumenidnderung stattfindet,
ist diejenige der Konvertierung des Wassergases:

CO + H,0 = COy + Hy + 9750 cal.

Obwohl der Druck, wenn man die Gase als ideal betrachtet, nicht die
Gleichgewichtsbedingungen beeinflut, sind dessenungeachtet in den letzten
Jahren industrielle Anlagen von erheblicher Leistungsfihigkeit geschatlen
worden, in welchen die Konvertierung unter Druck durchgefiihrt wird. Die ersten
Anlagen wurden unter einem Druck von 4—5 Atm. betrieben, in den neueren
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Anlagen wurde der Druck sogar auf 15—30 Atm. erhoht. Die Griinde, welche fiir
die Errichtung von Konvertierungsanlagen unter Druck mafBgebend waren,
kénnen folgendermalien zusammengefafft werden:

1) Die Tatsache, dafl das in der Konvertierung gebildete CO, unter Druck
entfernt wird. In diesem Fall wird fiir die Kompression des CO, keine
Energie aufgewendet, da vor der Reaktion nur das CO komprimiert wird,
und der Wasserdampf gleich mit dem nétigen Betriebsdruck erzeugt wird.

9) Die Abmessungen der Apparatur, das Gewicht des Kontaktes, sowie die
wirmeiibertragenden Oberflichen konnen kleiner gehalten werden.

3) In der Konvertierung wird weniger Dampf verbraucht, als dies bei gleichem
katalytischen Volumen ohne Druck der Fall wire, wobei man sich auler-
dem infolge der léngeren Kontaktdauer den Gleichgewichtsbedingungen
besser nahert.

Wenn man die Gase als real ansieht, ergibt sich, daB der Druck infolge des

etwas groferen Reaktionsvolumens einen leicht ungiinstigen Einfluf ausiibt
(Fig. 20); in der Praxis jedoch kann dieser Um- "

stand vernachlissigt werden?). 5 4
Die derzeitigen unter Druck betriebenen Kon-
vertierungsanlagen wenden Kontakte mit mittlerer - - 1

Wirksamkeit an, die kein Metall der Eisengruppe
enthalten, wie dies in der Konvertierung bei 51
Niederdruck der Fall ist, um zu verhindern, dafl
auch andere Reaktionen, welche durch hohe Drucke 1
begiinstigt werden, beispielsweise die Synthese des & T w00 Atm. 200
Methans, stattfinden. Die Kontaktmassen, welche Fig. 20. Prozentuale Volum-
trither zur Anwendung kamen, bestanden aus mit  #nderung in der Druck-

Alkali behandeltem MgOZ2). Die Kontakte aus konvertierung: Kurve 1: Ge-
misch aus 1 Teil CO und

1 Teil H,0, Kurve 2: Ge-

. . . . misch aus 1 Teil CO, 1 Teil
Um zu verhindern, daB die Wirmeentwicklung H, und 6 Teilen H,0.

wihrend der Reaktion die Temperatur zu sehr

steigert, wodurch das Gleichgewicht sich in ungiinstiger Weise verschieben

wiirde, wurden die ersten Konvertierungsanlagen wie folgt ausgefithrt:
Zwischen den zwei katalytischen Kammern, von welchen die erstere bei

Zn03) sind zwar wirksamer, aber schwefelempfind-
licher.

héherer Temperatur arbeitet, um hohe Reaktionsgeschwindigkeiten zu erreichen,
wihrend die zweite die bei niedrigerer Temperatur starke Verschiebung des
Gleichgewichtes in giinstiger Richtung ausniitzt, wird ein Warmeaustauscher
eingeschaltet, welcher die Verwendung des groBten Teiles der Reaktionswirme
fiir die Vorheizung des eintretenden Reaktionsgases gestattet. Hin zweiter Warme-

1) . Narra und R. RIGAMONTIL, La Chimica e UIndustria 18, 623. 1936.
2) Ogterreich-Am. Magnesit A. G., Ost. P. 142219 (1933).
3) G. Narra, D. R. P. 630963; Engl. P. 4206562, 5. 6. 1934 (5. 12. 1931).
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austauscher wird von den aus der zweiten katalytischen Kammer austretenden
Gasen durchstrichen. Bei der zweiten katalytischen Kammer ist die Erwérmung
des Gases sehr gering, da dort die Reaktion sebr langsam verlduft, und die ent-
wickelte Warme kaum gentigt, um die Warmeverluste zu decken. Der Zweck
des zweiten Wiarmeaustauschers besteht im wesentlichen darin, die erhebliche
Wirme der austretenden Gase zur Vorwirmung der eintretenden Gase zu
beniitzen.

Die neuesten Konvertierungsanlagen bestehen aus einer einzigen katalytischen
Kammer mit eingebauten Wérmeaustauschern, in welchen die eintretenden Gase
auf Kosten der abgefiihrten Reaktionswidrme vorgeheizt werden. Eine weitere
Regelung der Temperatur kann durch Einspritzen von Dampf in die ver-
schiedenen Zonen des Kontaktes erreicht werden.

3. Die Druckhydrierung organischer Stoffe
§ 12. Uberblick |

~ Unter den kontinuierlich betriebenen Reaktionen, welche beéi hohen Drucken
bei Vorhandensein einer fliissigen Phase ausgefithrt werden konnen, kommt der
Hydrierung organischer Stoffe eine ganz besondere Bedeutung zu. Die ebenfalls
wichtigen Reaktionen, welche auf der Hydrolyse unter Druck beruhen, werden
meist nicht fortlaufend betrieben, und sind bereits im vorangehenden Kapitel
besprochen worden. Ubrigens werden diese Reaktionen unter Anwendung von
mittleren Drucken und ohne feste Kontaktmassen vorgenommen. Demzufolge
werden wir unsere Ausfithrungen nur auf Hydrier- und Reduktionsvorginge
beschrénken.

Es ist nicht moglich, zwischen Hydrierung und Reduktion organischer Ver-
bindungen eine scharfe Grenze zu ziehen, da erstere an und fiir sich einen Reduk-
tionsvorgang darstellt. Technisch jedoch bezeichnet man als Reduktionsprozesse
diejenigen Reaktionen, bei welchen dem Molekiil Sauerstoff unter Bildung von
Wasser entzogen wird, oder z. B. solche, in welchen eine Aldehyd-, Keton- oder
Alkoholgruppe reduziert wird, wihrend man als Hydrierung Reaktionen be-
zeichnet, welche eine Steigerung des Wasserstofigehaltes zur Folge haben, wobei
die Art der Bindung der Kohlenstoffatome im Molekiil eine Verdnderung erfahrt,
z. B. durch Sittigung einer Doppelbindung oder Spaltung einer langen Kette
unter gleichzeitiger Bildung kiirzerer gesittigter Ketten.

Wihrend sich die Sattigung der aliphatischen Doppelbindungen und die Re-
duktion der Aldehydgruppen bei Anwesenheit eines geeigneten Katalysators
und bei kaum erhéhter Temperatur vollzieht, erfordert die Spaltung der Ketten
und die Reduktion der Hydroxylgruppe stark erhohte Temperaturen. Dieser
Umstand gestattet die Durchfithrung von stufenweisen Hydrierungen, wie z. B.
im Falle des Phenols, das zuerst durch Anlagerung von Wasserstoff (ohne Angriff
der Hydroxylgruppe) im Cyclohexanol iibergefiihrt wird, und in einer weiteren
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Stufe durch Wasserabspaltung in Cyclohexan. Es ist auch moglich, die Hy-
drierung selektiv durchzufiihren in der Weise, daB nur die olefinischen Bestand-
teile eines Gemisches gesittigt werden, wahrend die aromatischen unverédndert
bleiben. Wenn man bei sehr hohen Temperaturen arbeitet, werden die Reak-
tionen durch das Auftreten von Dissoziations- und Isomerieerscheinungen ver-
wickelter, welche die Hydrierung selbst in den Hintergrund dringen konnen
(siehe auch das folgende Kapitel: ,,Krackprozef3*).

Die Wichtigkeit der Hydrierung ist besonders offensichtlich, wenn man be-
riicksichtigt, daB einer kiirzlich veroffentlichten Ubersicht der Weltvorkommen?)
zufolge die Moglichkeit der Gewinnung von natiirlichem Erdél auf nur 5000 -10° ¢
angegeben wird, obzwar eine derartige auch nur annihernd richtige Schétzung
kaum méglich ist. Wenn man aber bedenkt, daB in den letzten Jahren durch
den immer steigenden Bedarf an Erdélprodukten die Gewinnung jéhrlich
940-106 t itberschritten hat, so gelangt man zu der besorgniserregenden Fest-
stellung, daBl die bestehenden Erdolreserven aus natiirlichen Quellen innerhalb
von etwa 20 Jahren erschopft sein diirften.

Gegeniiber diesen begrenzten Erdolreserven verfiigt man iiber beinahe un-
begrenzte Vorkommen an festen Brennstoffen, welche auf rund 2800 Milliarden t
Braunkohle und 1800 Milliarden t Steinkohle geschétzt werden, wihrend der
Weltbedarf kaum mehr als 1 Milliarde t Steinkohle und 0,18 Milliarden t Braun-
" kohle betrigt.

Diese Zahlen allein wiirden geniigen, um die Wichtigkeit der Umwandlung
der Kohle zu Benzin ins richtige Licht zu setzen, sowie um jede Art der Veredlung
der Erdolriickstinde vollauf zu rechtfertigen.

Ein Erdsl, das normalerweise durch gewdhnliche Destillation 25%, Benzin
liefert, gibt, durch Krackdestillation, 40—50%, Benzin, freilich unter Bildung
von Nebenprodukten, und zwar Gas, Koks und schweren Riickstinden. Durch
Hydrierung kann die Benzinausbeute auf 80%, erhoht werden, vorausgesetzt,
daB der fiir die verschiedenen Reaktionen des Hydriervorganges ndtige Brenn-
stoff in anderer Weise dem System zugefilhrt wird.

Ein anderer Umstand, welcher die Umwandlung des Erdéls in leichte Brenn-
stoffe rechtfertigt, ist der stetig zunehmende Kraftwagen- und Luftverkehr sowie
der Finbau von Dieselmotoren in 75%, der in den letzten J ahren vom Stapel ge-
laufenen Schiffe.

Der Vorteil, welchen die Hydrierung bietet, liegt insbesondere in der voll--
standigen Umwandlung des verarbeiteten Rohstoffes, ohne Bildung von festen
Nebenprodukten, zum Unterschied von der Krackdestillation, wo die Menge
des herstellbaren Benzins durch die gleichzeitige Bildung von Nebenprodukten
herabgesetzt wird. Abgesehen von diesen eher mengenmiBigen Betrachtungen
kommt den ausgezeichneten Eigenschaften der durch Hydrierung erhéltlichen

'1) L. PoNnDEVEAUX, Ind. chimique. Febr. 1938.
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Produkte. welche im natiirlichen Erdol nur in sehr begrenztem MaBe enthalten
gind, eine grofe Bedeutung zu.

Die Fortschritte auf dem Gebiete der Vergasermotoren, bedingt durch die-
Entwicklung der Luftfahrt und des Kraftwagenverkehrs, haben zu einer er-
heblichen Steigerung der Lei-
stung pro Hubvolumen und dem-
zufolge zu einer groBeren ther-
mischen Ausbeute gefiihrt, wel-
che hauptséchlich durch eine Er-
hohung des Kompressionsver-
haltnisses zu erreichen ist, was

0zNz2 8 100¢ Hz

Keble . .. ... .. ... ...
Hochtemperaturteer.. . ... ...... . ..

Ueteer. .. .. ... ... .. ... .....ill
Brounkohle ... . ... . .. .
Teer aus Braunkohlenvergasung . .. .. ...
Hochlemperaturicer sus Bravnkoble ... ... .
Wasserstoffarmes Erdol ..., . .. ... ..

Wasserstoffrerches Erdél .. ... . .. ..

e m wiederum hochwertige Benzine
Peoh..... | mit hoher Klopffestigkeit, d. h.
e dptalt o & hoher Oktanzahl erfordert. Diese
Benzine miissen, um eine gute
Klopffestigkeit zu besitzen, in
der Hauptsache aus aromatischen
und Naphthen - Kohlenwasser-
stoffen, oder solchen mit sehr
verzweigter Kette zusammenge-

Schmierdle. ... ... .. .. ... ... ..
Gasél..... . . .. ...
lampendl .. . ... ... .. ... ..
Benzin . ... ... ... . ... .. ..
Poraffin ... ... . ...
Methan .. ... ... .. ..

Fig. 21. Wasserstoffgehalt der verschiedenen ; e
Brennstoffe bezogen auf 100 Teile Kohlenstoff. setzt sein; sie sind aus dem na-

tiirlichen Erdél nur in sehr be-
schrinktem MaBe oder nur durch sehr kostspielige Umsetzungen herstellbar.
Auf dem Wege der Hydrierung hingegen sind auf leichte und einfache Weise
groBe Mengen zufriedenstellend klopffesten Benzins in sehr hoher Ausbeute
herstellbar.

Um die Eigenschaften eines Kraftstoffes in Hinblick auf sein Klopfverhalten zum Aus-
druck zu bringen, ist man ibereingekommen, dem Isooktan, einem Kohlenwasserstoff
mit ausgezeichneter Klopffestigkeit, den Wert 100 zuzuschreiben, wéhrend umgekehrt
der Wert 0 dem Heptan, als dem wenigst klopffesten Kohlenwasserstoff zugeschrieben
wird. Mit den zwischen 100 und 0 liegenden Werten bezeichnet man die Kraftstoffe, welche
die gleichen Eigenschaften wie Gemische aus Heptan und Isooktan besitzen, wobei der
darin enthaltene Prozentsatz Isooktan als Oktanzahl zum Ausdruck kommt.

Nachstehend bringen wir einige Angaben uber das Klopfverhalten einiger natiirlicher
und bearbeiteten Benzine:

a) Benzin, priméar destilliert, je nach Herkunft, von Oktanzahl 42 (Midcontinent) bis 61
(West Texas), |

b) Krackbenzin, angesichts des bedeutend hoéheren Gehaltes an Aromaten im Vergleich
zum Primérbenzin: Oktanzahl 65—75,

¢) durch Hydrierung von Kohle oder schweren Riickstianden hergestellte Benzine:
Oktanzahl 65—75,

d) Synthese-Benzin nach dem Fischer-Verfahren (bei gewéhnlichem Druck aus Kohlen-
oxyd und Wasserstoff katalytisch hergestellt): Oktanzahl 47—50,

e) Polymerisationsbenzin aus den Butylenfraktionen der Krackgase hergestellt: Oktan-
zahl 80—100.
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Wir weisen darauf hin, daB insbesondere in den letzten Jahren eine immer
steigende Nachfrage nach Kraftstofien mit hoher Oktanzahl zu verzeichnen ist.
Dieser Umstand bringt klar die groBe Bedeutung zum Ausdruck, welche der
Hydrierung im Vergleich zu den anderen Benzinherstellungsverfahren zukommt,
da durch Polymerisation von Butylenfraktionen der Krackgase nur begrenzte
Benzinmengen erhaltlich sind.

AuBerdem kann man durch Hydrierung auch sehr hochwertige Schmierdle
aus sonst minderwertigem Rohol herstellen. Dieses Verfahren hat bereits viel-
fach Anwendung gefunden.

Mit den iiblichen Extraktions-, Destil_lations— und Raffinationsmethoden ist
es nicht méglich, auf die in einem bestimmten Riickstand enthaltenen Schmierdl-
fraktionen verindernd einzugreifen bzw. sie zu verbessern.

Durch die zunehmende Entwicklung der Motorisierung und durch die Tat-
sache, daB sich die Schmierung heutzutage unter bedeutend schwereren Be-
dingungen als noch vor einigen Jahren vollzieht — hohe Geschwindigkeit, Tempe-
raturen, welche innerhalb weiter Grenzen schwanken —, benétigt man nunmehr
Schmierdle mit ganz genau festgesetzten Eigenschaften, welche insbesondere ihre
Schmierfihigkeit unter verschiedenen Temperaturbedingungen beibehalten
miissen. Sie miissen auBerdem einen erheblichen Oxydationswiderstand, einen
hohen Flammpunkt und einen guten Conradsontest besitzen und diirfen bei
der Erwirmung, welcher sie im Laufe des Betriebes ausgesetzt sind, keinen
Kohlenbelag absetzen.

Die Schmierfahigkeit eines Oles in Abhéngigkeit von der Temperatur wird als
Viskosititsindex bezeichnet. Bei einem hochwertigen Ol soll die durch die
Temperatur hervorgerufene Versinderung duBerst gering sein, um die Schmierung
eines in Bewegung befindlichen Maschinenelementes bei verschiedenen Tempe-
raturen zu gewahrleisten, bei einem Motor z. B. sowohl beim Anlassen, also in
der Kilte, als auch wihrend des Betriebes, also bei erhohter Temperatur.

Bs wurde festgestellt, daB die Schmierdle paraffinischen Charakters elnen aus-
gezeichneten Viskosititsindex besitzen, wihrend der Gehalt an ungesittigten
Fraktionen und an Naphthen-Kohlenwasserstoffen den Viskosititsindex herab-
setzt, und damit den Schmierwert dieser Schmierdle auf bestimmte Temperatur-
bereiche beschrénken.

Die Hydrierung der Schmierdle bietet eine doppelten Vorteil, indem sie den
Bestandteilen die Eigenschaften der geséttigten Kohlenwasserstoffe verleiht (Um-
setzung in Paraffinkohlenwasserstoffe) und die im Schmiersl enthaltenen Ver-
unreinigungen entfernt, welche sonst durch die iiblichen Raffinationsmethoden
beseitigt werden miiliten. '

Die Hydrierung der Schmierdle ist leicht durchzufiihren und vollzieht sich mit
einer Ausbeute von praktisch 1009, bei verhaltnisméBig niedrigen Temperaturen
und ohne Riicklauf der gebildeten Produkte.
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Die einzelnen Reaktionen, welche sich bei der Hydrierung von
Doppelbindungen unter Bildung von gesittigten Kohlenwasserstoffen voll-
ziehen, sind fiir die verschiedenen Kohlenwasserstoffe der verschiedenen Gruppen
thermodynamisch untersucht worden. Die bekannten Gleichgewichtskonstanten
gestatten mit geniigender Annéherung die durch Hydrierung zu erreichenden Aus-
beuten unter den in Frage kommenden Versuchsbedingungen im voraus zu be-
stimmen. In der folgenden Tabelle 4 bringen wir thermodynamische Angaben
fiir einige der wichtigsten Kohlenwasserstoffel):

" Tabelle 4.
Wiarmeténung und Gleichgewichtskonstanten einiger Hydrierungs-
reaktionen.
Wéarme-
Reaktion ténung log K
cal bei 200 bei 300° | bei 400°
CeH,, + H, = C.H,, 32000 — 8,5 —6,1 | — 2,6
CHyy + Hy = C,H,, 36000 — 10,6 — 1,5 — 4,1
Celsy + Hy, = CgH, 37000 — 11,2 — 8,0 — 4.4
CeHg + 3 Hy = C,H,, 54000 — 5,2%) —0,3%) + 4,0
CHy + 5 H, = C,,H,, 74000 — 2,9 + 3,9 + 11,4
CoHs + 2 Hy, = C, H,, 30000 — 1,4 + 1,3 + 4.4
CioHys + 3 Hy = CoHyg 44000 — 1,6 + 2,5 + 7,1
100% 1P 14 Die positiven Werte der Loga-
. PHa= 1AL

rithmen einiger Gleichgewichts-
konstanten, insbesondere bei er-
| o hohter Temperatur, zeigen, dafl
einige Hydriervorginge, vornehm-
lich wenn man mit niedrigen Druk-
ken und ohne erheblichen Wasser-

80%[

60%¢

Pyy = 10AL

0%t P 50 AL _ '

’ stoffitberschull arbeitet, dazu nei-
Y L .

s gen, im Sinne der Dehydrierung vor

ol L Pt _ Al :

20% A e Pre = S04t sich zu gehen. Dies erkldrt die

fre - W04t Anwendung der hohen Wasserstofi-
P 2 04 drucke, um eine Verschiebung der
Affinitat der Reaktionen, welche
unter Volumenkontraktion statt-
finden, in die gewiinschte Richtung

673 873 1023 1273°K

Fig. 22. Abhéngigkeit des Gleichgewichtes:
C,H, + H, = C,H; von Temperatur und Druck.

—————— Dissoziationsgrad des C,H,, .
——— Gleichgewichtskonzentration des C,H, (in°). 2zu lenken. Da mit zunehmender

1) G.S.Parks und H. M. HurFman, The Free Energies of Some Organics Compounds,
New York 1932.

%) Nach den LanpovrT-BORNsTEINschen Tabellen, 5. Aufl., ITI. Eg., S. 2623 ergeben
sich erheblich abweichende Werte: — 3,1 (200°), - 1,05 (300°).
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Temperatur die Werte der Gleichgewichtskon- g,

stanten stets zunehmen, was einer Abnahme der

Ausbeute entspricht, ist es nur durch Anwendung g, 1

hoher Drucke moglich, auch bei hohen Tempera-
turen gute Ausbeuten zu erzielen, die gestatten,
gleichzeitig auch mit sehr hohen Reaktions-
geschwindigkeiten zu arbeiten.

In den Figuren 22, 23, 24 ist die Abhéngig- #%[

keit der Gleichgewichte der Hydrierungsreak-

tionen fiir Athylen, Octylen und Benzol von 20%

Temperatur und Druck wiedergegeben. Fig. 24
liefert ein typisches Beispiel fiir die zyklischen
Kohlenwasserstoffe. Aus diesen Kurven ist er-
sichtlich, daB der Temperaturkoeffizient des
Gleichgewichtes fiir die aliphatische Serie klein,
hingegen fiir die ringférmigen Kohlenwasserstoffe
groB ist!). Man kann sogar, bel einem be-
stimmten Drucke, von einer Umkehrungstempe-
ratur der Reaktion sprechen, so z. B. bei
Drucken zwischen 80 und 100 Atm. bendtigt

573 5;'3 70' 73 1273°K
Fig. 23. Abhéangigkeit des
Gleichgewichtes:

CH, -+ Hy, = CH;; von Tem-
peratur und Druck.

———— Dissoziationsgrad des Paraffins
bei bzw. 1, 10, 50, 100, 200, 500 at.

- Gleichgewichtskonzentration des
Paraffins (in °/,) bei einem H,-
Druck vou bzw. 1, 10, 50, 100,
200, 500 at.

man, um eine gute Ausbeute zu erzielen, einen Katalysator, welcher bei Tem-
peraturen unter 400° eine hohe Reaktionsgeschwindigkeit besitat; bei héheren
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100%

80 %

20%

0%

53 63 T3 813 93 WmK

Fig. 24. Abhingigkeit des Gleichgewichts:
CeH, + 3 Hy = CgH,, von Temperatur und Druck.

Dissoziationsgrad des C,H,, in %/,

Gleichgewichtsprozentgehalt des C,H, in einem CyH,-
und CgH,y,- Gemisch.

Chewmie-Ingenieur III/4.

Temperaturen tritt Dehydrie-
rung ein, und nur durch An-
wendung von Drucken von
200 Atm. gelingt es, auch bei
450° die Hydrierung durch-
zufithren.

Aus diesem kurzen Hinweis
geht hervor, dall man mit
Mitteldrucken auch bei niedri-
ger Temperatur die Hydrie-
rung durchfithren kann, was
freilich die Beniitzung eines
sehr wirksamen Kontaktes
voraussetzt.

1) Ubrigens gelangt man zu
diesem Ergebnis auch unmittel-
bar mittels der vax’t Horr-
scHEN Formel, da dann nach
Tabelle 4 die Hydrierungswirmen

der Aromaten meist erheblich
groBer sind als die der Aliphaten.

12
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Bei zunehmender Temperatur wird das Zustandekommen anderer Reaktionen
ermoglicht, auf welche der Druck entweder uberhaupt keine oder eine un-
giinstige Wirkung hat, so z. B.:

a) CHyy 0 = CpHy + O H L5, worin n =m —l— p ist,
oder

b) CnHZ n+e T H2 = OmH2 m+2 + CpI-I

Auf derartige Reaktionen wird im folgenden Kapitel iiber den KrackprozeB
naher eingegangen werden, doch auch im Zusammenhange mit der Hydrierung
kommt ihnen eine grofle Bedeutung zu.

Wir mochten darauf hinweisen, dal beim Krackprozel die Reaktionen
unter a), bei der Hydrierung die Reaktionen unter b) vorherrschen. Da
auf die Reaktionen unter a) Polymerisations- und Hydrierungsvorginge folgen
konnen, ist es klar, daB man unter den fiir den KrackprozeB giinstigen
Bedingungen, oder mit anderen Worten, in Gegenwart kleiner Mengen
Wasserstoff, zur Bildung zyklischer Kohlenwasserstoffe oder solcher mit ver-
zweigter Kette gelangt, auch wenn das Ausgangsprodukt ein Ol mit alipha-
tischem Charakter war, wihrend die Hydrierung vorwiegend zur Bildung von
gesittigten Kohlenwasserstoffen fiihrt, es sei denn, da8 das Ol schon anfinglich
vorwiegend ringférmige Kohlenwasserstoffe enthielt, in welchem Falle sich die
Bildung groBer Mengen Naphthen-Kohlenwasserstoffe ergeben wiirde.

Die absolute Besténdigkeit eines jeden Kohlenwasserstoffes (gegeniiber dem
Element) wird thermodynamisch durch die Affinitdt der Bildungsgleichung

nC —L—H_—CH

2p+2

graph.
festgelegt. Die Gleichgewichtskonstante dieser Reaktionen wurde von PARKs
und HUuFFMAN berechnet?!).

Die Logarithmen der Konstanten sind in Flg 25 in Abhéngigkeit von der
Temperatur dargestellt. Sie bieten einen Anhaltspunkt fiir die Bestdndigkeit
jeder Verbindung.

Aus dieser Figur geht die groBe Bestindigkeit der Paraffinkohlenwasserstoffe
~ bei niedriger Temperatur hervor; diese Bestdndigkeit ist um so héher, je kleiner
die Zahl der Kohlenstoffatome im Molekiil ist. Demzufolge ist Methan als die be-
standigste Verbindung unter allen Kohlenwasserstoffen anzusprechen; 900° abs.
nicht iibersteigende Temperaturen greifen es nicht merklich an. Hingegen sind
die Kohlenwasserstoffe der Olefin-Reihe und die Aromaten bei gewdhnlicher
Temperatur thermodynamisch nicht bestdndig; ihre Besténdigkeit steigt mit
zunehmender Temperatur, so daf sie im Temperaturbereich zwischen 400 und

1) G. S. Parks und H.M. HurFmaN, The Free Energies of some organics compounds.
New York 1932. Neuere von G. R. ScHULTZE herrithrende Angaben finden sich in
den LaNDoOLT-BoRNsTEINschen Tabellen. 5. Aufl. III. Eg. S. 2626f.; vgl. hierzu auch
Chemie-Ingenieur Bd. IIT/1, Kap. I § 41.
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500° C in dieser Hinsicht praktisch den Paraffinkohlenwasserstoffen gleichwertig
werden.

Vom praktischen Standpunkte aus betrachtet sind diese Angaben iber die
Bestandigkeit insofern von untergeordneter Bedeutung (vor allem bei niedrigen
Temperaturen), da diese Reaktionen in diesem Gebiete nur sehr triige verlaufen.

Gegeniiber dem KrackprozeB bietet die Hydrierung den Vorteil einer beinahe
vollstindigen Umsetzung der vorhandenen Kohlenwasserstoffe in leichte Frak-
tionen, ohne gleichzeitige Bildung fester Nebenprodukte.

It .
!
0 \ 4 673 73 1073 13 1473 1673 1873
, Ternp.
) Azetylen
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M N e e el Benzol
-2 N\, \. N S N T T Tolven
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_____ Hexylen
— = com =~ — Athan
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Zyclohexan
-5+ Hexan
OJktan
-5t
=71 in 99 l(P_
F. . . . . . : p CIIHIII
ig. 25. Abhangigkeit der Gleichgewichtskonstanten Kp =
Py

einiger Kohlenwasserstoffe von der Temperatur.

Unter den normalen Arbeitsbedingungen des Krackprozesses ergibt sich, im
Gegensatz zur Hydrierung, eine Wasserstoffanreicherung eines Teiles des Oles
auf Kosten des anderen Teiles, welchem Wasserstoff entzogen wird: diese Dehy-
drierung kann sich bis zur Kokshildung steigern. Der Anfall an Koks oder an
anderen schweren Produkten wiirde von der Kontaktmasse absorbiert werden
und deren Vergiftung zur Folge haben; dies ist der Grund, weshalb der Krack-
prozeB gewdhnlich ohne Katalysator durchgefithrt wird. Ubrigens selbst bei
der Hydrierung, in der sog. ,,Sumpfphase®, auf welche wir spiter noch zuriick-

12*
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zukommen Gelegenheit haben werden, bei Behandlung von Stoffen mit hohem
Molekulargewicht, wie Kohle, Teer oder sehr asphalthaltige Riickstinde, welche
von der Kontaktmasse aufgenommen werden und sie nach kurzer Zeit unwirksam
machen, wird der Katalysator mit dem Hydriergut vermischt in die Kontakt-
kammer eingefiihrt und mit dem hydrierten Produkt zusammen abgeschieden und
entfernt. Diese Kontaktmasse besitzt somit eine Aktivitidt, welche auf eine ein-
malige Reaktion in der Kontaktkammer begrenzt bleibt. Angesichts der grofien-
Verdiinnung und der kleinen Konzentration der sehr fein verteilten Kontaktmasse
wire die Riickgewinnung fiir einen nochmaligen Gebrauch ohne Wiederbelebung
vom wirtschaftlichen Standpunkte aus nicht einmal lohnend.

Bei der Hydrierung organischer Stoffe, insbesondere dann, wenn die Hydrier-
wirkung sehr wirksam sein soll, ist man gezwungen, das Hydriergut in den Kreis-
lauf zuriickzufiihren. Dies erklirt sich dadurch, da bei einem léngeren gemein-
samen Aufenthalt des schweren und des sich gebildeten leichten Produktes in
der Kontaktkammer die schweren Anteile sich vollkommen zu leichten Kohlen-
wasserstoffen umsetzen wiirden; das bereits gebildete leichte Produkt wiirde
aber infolge der hohen Temperatur einen hohen Prozentsatz gasférmiger, bel
gewGhnlicher Temperatur nicht kondensierbarer Verbindungen ergeben, wodurch
sich die Gesamtausbeute vom technischen Standpunkte unbefnedlgend gestalten
wiirde.

Ebenso wie beim KrackprozeB, hat man es auch bei der Hydrierung mit einem
Kreislauf zu tun; wihrend aber im ersteren Fall der Kreislauf hauptsichlich
eine Herabsetzung oder eine Verhiitung der Koksbildung bezweckt, kommt ihm
bei der Hydrierung die Aufgabe zu, die Bildung gasformiger Produkte zu ver-
hindern. Falls die Hydrierung eine milde sein soll, kann die Umsetzung auch mit
einem einzigen Durchsatz durch die Reaktionskammer praktisch geniigen.
Dies ist der Fall bei der Raffination der durch Schwefel verunreinigten Ben-
zine, bei der Hydrierung der Naphthaline, Herstellung von Schmierélen, Hy-
drierung der Isooktene.

Die Hydrierungsverfahren kénnen, sowohl was Apparatur als auch was Arbeits-
bedingungen anbelangt (Druck, Temperatur, Katalysator), groBe Unterschiede
aufweisen. Diese Unterschiede werden von der Natur des Hydriergutes und
der Art des gewiinschten Anfalles bedingt.

Wir werden in unseren Ausfilhrungen die zur Hydrierung benutzten Appa-
raturen je nach der Art der Anwendung des Katalysators einteilen, und zwar in

a) Reaktionen mit fein verteiltem Katalysator, und

b) in Reaktionen mit fest angeordnetem Katalysator.

Dieser Unterschied besteht in der Hauptsache in der Inneneinrichtung des
Reaktionsofens und in der Tatsache, daB im Falle des fest angeordneten Kataly-

sators dieser in stiickiger Form wie bei den Reaktionen zwischen schwer konden-
sierbaren Gasen zur Anwendung kommt, wihrend er im anderen Falle fein
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verteilt mit dem Hydriergut vermischt beniitzt wird. Dieser Unterschied ist
kein absoluter, da einige Stoffe nach dem einen sowie auch nach dem anderen
Verfahren hydriert werden kénnen. Historisch betrachtet war es die Methode
mit fein verteiltem Katalysator, welche zuerst, wenn auch nur bei periodischer
Arbeitsweise, eine technische Bedeutung erlangte. Auf diese Weise wurden —
und werden es auch vielfach noch heute — Naphthalin, Phenole und rohe Séuren
aufhydriert, obwohl ihre Hydrierung auch mit fest angeordnetem Katalysator
durchfithrbar wére. Letzteres Verfahren eignet sich vornehmlich — in den Fillen
in welchen es anwendbar ist — fiir kontinuierliche Arbeitsweise, welcher immer,
wo es auf hohe Leistungen ankommt, der Vorzug zu geben ist.

Wie M. PiEr in einer vor nicht langer Zeit erschienenen Arbeit darlegtl),
neigt man immer mehr dazu, statisch angeordnete Kontakte zu verwenden,
was durch die Auffindung von Katalysatoren ermoglicht wird, welche gegen den
Angriff seitens bestimmter im Ol befindlicher und withrend der Hydrierung an-
fallender Verbindungen unempfindlich sind.

Bis vor kurzer Zeit war man der Ansicht, daB nur Ole, welche unter 325°
iiberdestillieren, durch den Kontakt geleitet werden kénnen, ohne daB letzterer
von seiner Wirksamkeit einbiiit; neuerdings hat man sich aber davon ﬁberzéugt,
daf nicht alle oberhalb 325° iibergehenden Fraktionen die Wirksamkeit der fest
- angeordneten Katalysatoren beeintrichtigen, derjenigen Katalysatoren also,
welche gewohnlich in der Gasphase angewendet werden.

Heute gelingt es, Ole ganz verschiedenartiger Vorbehandlung, wie Teer- und
Krackole, sowie Vakuumdestillate die bei 400° iibergehen, in Gegenwart fest an-
geordneter Kontaktmassen zu hydrieren, wobei manchmal der eigentlichen Hy-
drierung eine Vorkatalyse vorausgeht.

Der erweiterte Anwendungsbereich der fest angeordneten Kontaktmassen bietet
einen erheblichen Vorteil, weil die Hydrierwirkung dank der groBen Oberflichen-
aktivitdt und Konzentration des Katalysators im Vergleich zu der Menge des
Hydriergutes es gestattet, viel groere Mengen Wasserstoff anzulagern, als dies
in der Sumpfphase der Fall ist, in welcher der Katalysator nur in begrenzter
Menge vorhanden ist.

Aus der folgenden Tabelle 5 geht hervor, daBl beider Hydrierung in Sumpfphase
die Wasserstoffanreicherung fiir viele ganz verschiedene Verbindungen beinahe
die gleiche ist, oder mit anderen Worten, dafl die Hydrierprodukte aus der
Sumpfphase einen Wasserstofigehalt besitzen, welcher um einen bestimmten
Betrag hoher liegt als derjenige des Ausgangsproduktes. Bei der Hydrierung
in der Gasphase hingegen erhidlt man im allgemeinen Produkte, deren Wasser-
stoffgehalt keine sonderlichen Verschiedenheiten aufweist, auch wenn die Aus-
gangsprodukte, und zwar Mittelole, untereinander wesentlich voneinander ver-
schieden sind.

1) M. PIEl;., II. Congrés Mondial du Petrole. Paris (1937); Ind. Engng. Chem. 29, 140.
1937.
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Tabelle 5.
Wasserstoffgehalt in g H,/100 g C:
. | Braunkohlen- | Kokerei-
Rohal schwelteer teer

Ausgangsprodukt 13,5 11,8 7,6
Destillationsmittelsl 15,0 12,1 7,7
Sumpfphase-Mitteldl 14,6 13,0 9,5
Benzin aus Gasphase,

stark hydriert 17,9 17,6 17,0

Ein anderer Beweis der stirkeren Hydrierwirkung bei fest angeordnetem
Kontakt gegeniiber dem fein verteilten in der Sumpiphase findet man durch einen
Vergleich der entsprechenden Fraktionen eines Riicklaufmittel6ls eines Teerriick-
standes. Das Mittelo] aus der Sumpfphase weist einen niedrigeren Anilinpunkt
auf, welcher ein Zeichen fiir eine kleinere Absittigung der Kohlenwasserstoffe,
oder einem kleineren Gehalte an Verbindungen der Paraffinteihe ist, weiterhin
einen groBeren Prozentsatz an Phenolen (in der GroBenordnung von b gegen-
iiber 0,1) und einen gréBeren Schwefelgehalt (0,2 gegeniiber 0,05).

Aus folgenden Angaben, die einem Vortrag von M. PIER?) entnommen sind,
ergibt sich deutlich die Temperaturabhéingigkeit der Hydrierprodukte. Die Ta-
belle bezieht sich auf Benzine, welche aus einem mit verschiedenen Kataly-
satoren hydrierten Mittelsl in Gas- und Sumpfphase hergestellt wurden.

Benzin I 1T 1T

Spezifisches Gewicht | 0,731 | 0,745 | 0,808

Zusammensetzung:

Paraffine 9, 50 31 11
Naphthene 9% 45 52 39
Aromaten 9 » 4 10 48
Olefine 9% 1 1 -2
Oktanzahl 68 6 85

Die bei niedriger Temperatur (etwa 450°) gewonnenen Benzine I und I welsen
eine Ausbeute von 90% vom angewandten Ausgangsprodukt auf. Benzin II,
das dank seines hohen Gehaltes an Naphthenen eine bemerkenswerte Klopf-
festigkeit besitzt, wurde mittels eines schwach wirksamen Katalysators gewonnen,
welcher die Bildung von Isoparaffinen und gesittigten zyklischen Kohlen-
wasserstoffen begiinstigt. Benzin IIT hingegen, das sich durch einen hohen Gehalt
an Aromaten auszeichnet, wurde bei hoherer Temperatur als die vorhergehenden

1) M. Pier, Ind. Engng. Chem. 29, 140. 1937; II. Congres Mondial du Petrole, Paris
19317.



Kap.IV, §12. Uberblick. 183

hergestellt, und demzufolge ist hier die Ausbeute infolge des hoheren Anfalls
an gasférmigen Produkten geringer. ’

Der Einflu der Druckéinderung macht sich besonders bei wasserstoffirmeren
Produkten in Gegenwart eines schwach wirksamen Katalysators bemerkbar.
Dies ist bei der spaltenden Hydrierung der Fall, bei welcher mit Riicksicht auf
die Lebensdauer des Kontaktes ein bestimmter Druck (etwa 200 Atm.) nicht
unterschritten werden kann, wihrend bei der Raffination auch kleinere Drucke
geniigen. Nach neuerdings verdffentlichten Angaben erhilt man bei einem Ge-
samtdruck von 200—300 Atm. einen Partialdruck der Kohlenwasserstoffe von
5—30 Atm.

Aus der nachstehenden Tabelle 6 1aBt sich die Bedeutung, welche dem Druck
bei der Hydrierung in der Sumpfphase eines Steinkohleverfliissigungsmittelols
zukommt, gut erkennen.

Tabelle 6.
Gasphase.
Sumpfphase |Schwach hydr.| Stark hydr. | Stark hydr.
Mittelsl Kontakt Kontakt Kontakt

Betriebsdruck 250 250 250 600
Spezifisches Gewicht (15°) 0,942 0,888 0,856 0,829
Anilinpunkt —10° 23° 47° 65°
Siedebereich 200—325° 190—305° 196—300° 196—295°
Phenole 9, 16 0,2 0,1 - Spuren
Schwefel 9, 0,09 0,03 0,02 0,01

Durch Anwendung geeigneter fest angeordneter Katalsysatoren und einem
Druck von 600 Atm. glaubt man auch asphalthiltige Anteile mit hherem Siede-
punkt als 325° hydrieren zu kdnnen, wobei Benzin anfillt und ein erheblicher
Umsatz zu Mitteldl stattfindet.

In diesem Zusammenhange entlehnen wir abermals die nachstehende Tabelle
einem Vortrag von M. PIiEr. ' '

Ausgangs- Hydrier-
produkt produkt

Spez. Gewicht 0,990 0,893
9, bis 18b° 6 12,0
9, 185—325° 5,3 . 53,0
%, Asphalt 6,2 0,2

Bei der Hydrierung zwecks Herstellung von Schmierélen, bei welcher normaler-
weise bei tieferen Temperaturen als bei Verwendung einer Sumpfphase ge-
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arbeitet wird, hat sich die Anwendung eines fest angeordneten Katalysators
bisher nicht durchgesetzt, auch wenn das zu behandelnde Ol mehr als 509,
bei iiber 350° iibergehende Anteile enthilt.

§ 13. Verfahren mit fein verteiltem Katalysator

Dieses Verfahren findet eine kennzeichnende und wichtige Anwendung bei
der Hydrierung der Rohdle und der Kohlen, welche ihrer Konstitution zufolge
nicht mit fest angeordnetem Katalysator hydriert werden konnen, da letzterer
sehr bald seine katalytische Wirksamkeit einbiilen wiirde. Die kurze Lebensdauer

Kohlen - - Wasserstoff-
zerkleinerung ' erzeugung

__________________________________

~l (1 A

i Brel Hydrierofen Hydrierofen Entbenzinung
- | 1 J J
fole- 01 Brer | A\ i ohte fir Mitteldl des Gases
A -
D/ o W B S
\ Nicht umgewandelte Kohle  Schwerol Leichtile

(]

Behandlung der nicht Fraktionierte Destil: Rektifizierung Chemische affina-
umgeselzten Kohle lation der Schwerdle des Mitteldles tion des Benzins

\/
l t /) Mittelol \ M/'f{e/[i/ B}?z/n %

Asche U Schwerdl \ Benzin /

Fig. 26. Diagramm des I. G.-Verfahrens.

des Katalysators ist in diesem Falle dadurch bedingt, daB diese Rohstoffe Pro-
dukte von sehr hohem spezifischen Gewicht enthalten, welche vom Katalysator
leicht absorbiert werden konnen, und iiberdies, besonders im Falle der Kohle,
die Asche und besonders deren Alkaliengehalt auBerordentlich schédlich wirkt.

Bei der Hydrierung der Kohle bestand eine technologische Schwierigkeit, die
erst iilberwunden werden mulite, in der kontinuierlichen Beschickung der festen
Substanz in die unter dem hohen Druck von 300 Atm. stehende Hydrier-
apparatur. Diese Schwierigkeit wurde in der Weise iiberwunden, dafl die fein-
vermahlene Kohle mit einem schweren Ol, die aus dem eigentlichen ProzeS
stammt, angerieben wurde. Zu dieser Kohle-Ol-Suspension, die leicht aufge-
pumpt werden kann, wird der Katalysator zugesetzt.
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InFig.26 ist das I. G.-Verfahren fiir die Benzingewinnung ausKohle schematisch
dargestellt. Die Kohle wird fein vermahlen, so da 959, durch ein Sieb mit
240 Maschen/cm? gehen; falls der Aschengehalt zu hoch sein sollte, mufl die
Kohle, wie dies in Billingham geschieht, erst teilweise entascht werden, um den
Aschengehalt auf hochstens 2,69, zu bringen.

Die feinvermahlene Kohle wird bei 80—120° innig mit 509, schwerem, hoch-
siedendem Ol (Siedepunkt iiber 325°) und dem Kontakt angerieben; der Kohlen-
brei wird auf 300 Atm. verdichtet, auf die 450—5H00° betragende Reaktions-
temperatur aufgeheizt und mit dem Wasserstoff zusammen in den Hydrierofen
eingefiihrt. Die Umsetzung mit dem Wasserstoff, die ,, Kohleverfiiissigung®, geht
in elnem zélhﬂiissigen Zustand vor sich, den man als ,,Sumpfphase® bezeichnet.

Nach erfolgter Reaktion wird die nicht verwandelte Kohle abgeschieden und
adsgeschleudert, um das Trinkol vom festen Riickstand, der bei bituminésen
Kohlen in der Hauptsache aus Asche besteht, abzusondern. Das Ol, welches
sowohl aus dem schweren Anreibedl als auch aus der verfliissigten Kohle besteht,
wird durch Destillation in Benzin, Mittel- und Schwer6l zerlegt; letzteres kehrt
als Anreibeol in den Kreislauf zuriick. Die beigefiigte Kontaktmasse wird mit
der Asche zusammen abgezogen; angesichts der kleinen Kontaktmenge wird
von der Riickgewinnung abgesehen.

Das zwischen 180 und 325° siedende Mittel6l wird in Gegenwart von Wasser-
stoff bei einer etwa 10° tieferen Temperatur und dem gleichen Druck wie in
der fliissigen Phase weiter hydriert. In diesem Kontaktofen, in dem die Reak-
tion in der Gasphase vor sich geht, kommt ein fest angeordneter Kontakt zur
Anwendung, welcher in gelochte Tragkorbe eingefiillt wird. Sowohl in bezug auf
Apparatur als auch auf Arbeitsbedingungen bestehen bei diesem Hydrierungs-
prozeB keine wesentlichen Unterschiede hinsichtlich der Natur des Hydriergutes;
z. B. ist es gleichgiiltig, ob dieses bei gewohnlicher Temperatur ein fester oder
fliissiger Brennstoff ist.

Die Umsetzung des Mittel6ls zu Benzin betrigt fiir jeden Durchgang durch
den Kontakt 50—60%, ; wird der Riicklauf der schweren Anteile mitheriicksichtigt,
so gelangt man zu einer Bruttogewichtsausbeute von 90 %,

Durch Rektifizierung des Hydrierungsproduktes wird eine Abtrennung des
nicht umgesetzten Mittelols vorgenommen, welches gemeinsam mit dem aus der
fliissigen Phase gewonnenen Mittelol in den Gasphasekreislauf zurtickkehrt. Das
erhaltene Benzin wird den iiblichen chemischen Raffinationsbehandlungen unter-
worfen. Ahnlich wie in der Ammoniaksynthese wird der Wasserstoff durch
Pumpen ununterbrochen in geschlossenem Kreislauf bei hohem Druck durch das
System beférdert.

Nach der Abtrennung des Benzins enthélt das Gas immer noch leichte Kohlen-
wasserstoffanteile, welche, einer neuerlichen Hydrierung bei hoher Temperatur
unterworfen, vollstindig in Gas umgewandelt werden wiirden, insbesondere
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beim Arbeiten in einer Sumpfphase, in welcher eine hohe Reaktionstempe-
ratur herrscht.

Falls man in fliissiger Phase arbeitet, wird das Umlaufgas zur Verhinderung
weiterer Gasbildung nach Abscheidung der schwereren Hydrierprodukte gewa-
schen, um dadurch auch die leichtesten nicht kondensierbaren Produkte, die sonst
in den Kreislauf zuriickkehren wiirden, abzusondern. Diese Trennung wird durch
Olwische im Gegenstrom in einem besonderen Wischer durchgefiihrt. Das
Wasch6l wird nach Absorption der leichten Bestandteile entspannt und erhitzt,
wodurch es diese vollstandig abgibt, und kehrt somit neuerdings in den Wasch-
turm zuriick?).

Der im Zyklus durch die Kohle oder das Mitteldl verbrauchte Wasserstoft
wird mittels Kompressoren kontinuierlich durch Frischwasserstoff ersetzt, wo-
durch der Wasserstoffdruck im System konstant erhalten wird. .

Die wihrend der Hydrierung in fliissiger sowie Gasphase gebildeten gasférmigen
Kohlenwasserstoffe reichern sich im Zyklus bis zur Gleichgewichtseinstellung
zwischen der sich bildenden Menge und der im Hydrierprodukt und im Waschéol
gelosten Menge an. Diese gasférmigen Kohlenwasserstofe, welche bei der Ent-
spannung der fliissigen Anteile gewonnen werden, kdnnen verschiedenen Ver-
wendungen zugefithrt werden. Haufig werden sie unmittelbar als Brennstoff
benutzt. Eine andere Moglichkeit besteht darin, das Athan, Propan und Butan
durch Kondensation abzuscheiden und diese Stoffe einzeln zu verwerten. Das
iibrigbleibende Methan kann mit Wasserdampf behandelt und daraus Wasser-
stoff fiir Hydrierzwecke gewonnen werden:

CH, + 2H,0 = CO, + 4 H,.

In den Hydrieranlagen der I.G. wird jedoch der Wasserstoff durch Umsetzung
des aus Braunkohle hergestellten Wassergases mittels Dampf erzeugt.

Fig. 27 gestattet einen vollstindigen Uberblick des Verfahrens und zeigt die
Anordnung der wichtigsten Apparaturen einer Kohlehydrieranlage. Die gleichen
maschinellen Einrichtungen dienen auch fiir die Hydrierung von Erdolriick-
stinden und Teer, abgesehen von den Apparaturen fiir das Anreiben der Kohle
mit dem schweren Ol, welche fiir die letztgenannten Ausgangsstoffe in Fortfall
kommen.

Die Injektionspumpe ¢ saugt aus dem Speisebehilter b den Kohlebrei an,
dessen Temperatur zwecks geniigender Pumpfahigkeit bei etwa 80° gehalten wird.
Der von den Kompressoren kommende Frischwasserstoff wird in 4 auf Betriebs-
druck gebracht und vereinigt sich mit den aus den Hydrieréfen austretenden
Gasen, welche durch die Pumpe 7 in Umlauf gehalten werden. Diese Gase
werden in den Kohlebrei eingeleitet, nachdem sie auf Reaktionstemperatur vor-
gewirmt sind. Die erste Vorheizung vollzieht sich im Wiarmeaustauscher d,
bestehend aus einem hochdruckfesten Turm, dessen innerer Teil aus einem

1) Vgl. hierzu auch Bd. III/3 Kap. II.
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Rohrenbiindel gebildet wird. Die aufzuheizenden Produkte stromen hier dem
bereits hydrierten Gute entgegen, dessen Temperatur sehr hoch ist (450—480°).
Da beim Austritt aus dem Warmeaustauscher die Temperatur des Hydriergutes
noch nicht hoch genug ist, um die Reaktion einzuleiten, wird das Gasgemisch
in den Vorheizer e geleitet, wo eine weitere Erwdrmung durch Brenngase er-
folgt. Die beiden Tiirme f, in welchen sich die Hydrierung vollzieht, sind durch
eine besondere innere Auskleidung thermisch isoliert, wodurch die Temperatur

Fig. 27. Gesamtschema fir die Hydrierung: a) in der Sumpfphase; b) in der Gasphase.

der Winde verhiltnismiBig niedrig gehalten werden kann. Diese Tiirme ent-
halten keine inneren Apparaturen, und bezwecken lediglich den Aufenthalt der
reagierenden Substanzen bei der optimalen Temperatur wihrend der erforder-
lichen Kontaktdauer. Im Innenteil der Tiirme ist kein Aufheizsystem vorge-
sehen, da die Warmeentwicklung wegen der exothermen Natur der Reaktionen
geniigt, um die Warmeverluste zu decken. Um einer Uberhitzung vorzubeugen,
welche eine iibermiBige Gasbildung zur Folge haben konnte, ist sogar durch
in verschiedenen Hohen des Turmes angeordnete Pyrometer eine sehr strenge
Temperaturkontrolle vorgesehen; nétigenfalls wird die Temperatur durch Ein-
blasen von Frischwasserstoff an den iiberhitzten Stellen geregelt.
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Beim Austritt aus dem letzten Reaktionsturm ist das Hydriergut vollsténdig
verfliissigt, und enthilt auBer der Asche, falls Kohle hydriert wurde, auch die
beigefiigte feinverteilte Kontaktmasse und eine kleine Menge Kohle, welche sich
unvermeidlicherweise einer leichten Krackung zufolge bildet. Um diese festen
Bestandteile, welche im weiteren Arbeitsgange Verstopfungen verursachen
koénnten, auszuschalten, wird das hydrierte Gut dem HeiBabscheider ¢ zu-
gefiihrt.

Von diesem Behélter werden die noch im Dampfzustand verbliebenen konden-
sierbaren Produkte in den Warmeaustauscher d geleitet, wo sie ihre Wirme
abgeben und auf 100° abgekiihlt werden. Kine endgiiltige Abkiihlung erfolgt
weiterhin im wassergekiihlten Rohrenbiindel n, wo sich die leichten wihrend
der Hydrierung gebildeten Produkte fast vollstindig kondensieren, um dann
anschliefend im geneigten Abscheider o abgesondert werden.

Die Neigung des Abscheiders bezweckt die Trennung der Flissigkeit vom Un-
laufgas so vollstandig als moglich zu gestalten. Dessen ungeachtet wird ein ge-
wisser Prozentsatz leichter Produkte im Umlaufgas zuriickgehalten; wihrend
der Reaktion bilden sich auBerdem, besonders wenn das Ausgangsgas stark
schwefelhaltig war, Schwefelwasserstoff, welcher durch seine Anreicherung im
Umlaufgas den Partialdruck des Wasserstoffs - stark herabsetzen und dadurch
die Hydrierungsreaktion abschwichen wiirde.

Aus diesem Grunde ist an dieser Stelle ein Wischer p eingeschaltet, in welchem
die (Gase einer Berieselung mit Schwerdl entgegenstromen, welches sowohl die
leichten Benzinfraktionen als auch einen Teil des Schwefelwasserstoffes auf-
nimmt. Beim Austritt aus dem Waschturm wird das Ol stabilisiert, wodurch
die leichten Fraktionen wiedergewonnen werden, wéhrend der Schwefelwasser-
stoff mittels einfacher Erwirmung abgeschieden wird. Das Ol selbst kann hierauf
wieder in den Kreislauf zuriickgeleitet werden.

Die im Wéscher p gewonnenen Gase werden von der Umlaufpumpe ergriffen
und in den Wirmeaustauscher zuriickgefiihrt. Die festen im schweren Ol suspen-
dierten Bestandteile werden im HeiBabscheider ¢ entfernt, vom Gase befreit
und anschliefend in eine Schleuderanlage gebracht, wo sie vollkommen von der
Fliissigkeit getrennt werden; letztere, welche ein dickfliissiges Ol darstellt, wird
gegebenenfalls in den Kreislauf zuriickgeleitet.

Das hydrierte Produkt, welches im geneigten Abscheider abgesondert wurde,
wird entspannt, um die darin gelésten Kohlenwasserstoffe abzuscheiden. Bevor
das hydrierte Ol destilliert wird, wird es stabilisiert, um es vollkommen von den
noch darin enthaltenen Gasen zu befreien, und sodann in der Kolonne m in drei
Fraktionen zerlegt: Benzin, Mittel- und Schwer6l. Das Benzin bendtigt weiter
die iiblichen Reinigungsbehandlungen um handelsfihig zu werden; das Mittel-
ol wird, falls es nicht direkt als Treibstoff fiir Dieselmotoren verwendet wird,
einer weiteren Hydrierung in Gasphase unterworfen und vollstindig zu Benzin
umgesetzt, wihrend das Schwerdl in den Zyklus der fliissigen Phase zuriickkehrt,
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entweder als solches, falls Riickstdnde hydriert werden, oder als Peptisations-
mittel beim Anteigen des Kohlenbreies.

§ 14. Hydrierung in der Gasphase

Die Hydriérung in ‘der Gasphase unterscheidet sich, wie schon erwihnt, von
der Hydrierung in der fliissigen Phase durch die Anordnung des Kontaktes, der
nicht gemeinsam mit dem Hydriergut in den Reaktionsraum eingetragen wird,
sondern fest angeordnet ist, d. h. sich in verschiedenen Einsatzkorben im Inneren
des Reaktionsraumes befindet. Ein weiterer Unterschied zwischen den beiden
Verfahren ist durch die Tatsache gegeben, dafl die wihrend der Hydrierung in
der Gasphase entwickelte Warme, bezogen auf die Masse der reagierenden Pro-
dukte, grofer ist, so daB eine besondere Vorwidrmung des Reaktionsgutes, ab-
gesehen von der normalen, in den Warmeaustauschern vor sich gehenden, in
Fortfall kommen konnte. Indessen ist in der Praxis doch eine gewisse Warme-
zufuhr nétig, da nach einer gewissen Betriebsdauer die Wirksamkeit des Kata-
lysators nachlaft; aus diesem Grunde wird die Vorwirmung der reagierenden
(Gase mittels elektrischer Widerstdnde durchgefiithrt, welche in den Rohren, in
denen die Reaktionsgase entlangstromen, angeordnet sind.

Ein weiterer Unterschied zwischen den beiden Verfahren besteht in der Ab-
wesenheit des Heillabscheiders in der Gasphase, welcher in der flilssigen Phase
‘nach den Warmeaustauschern angeordnet ist, da bei der Hydrierung des Mittelols
alle jene festen und schweren Bestandteile fehlen, welche eine Verstopfung der
Rohren bewirken konnten.

Das in Gasphase gewonnene Benzin ist geniigend rein und bendtigt auller
einer gewdhnlichen Sodawische keine weitere Reinigung, um handelsfihig
zu sein; es ist somit sowohl was Farbe als auch was Harzbildung anbelangt
vollkommen stabilisiert.

§ 15. Die fiir Hydrierungsapparaturen erforderlichen Werkstofie

Wihrend man es in der Ammoniaksynthese mit reinen Gasen zu tun hat,
ist man in der Hydrierung durch die Gegenwart von Verunreinigungen gezwungen,
besondere Stahlsorten zu verwenden, welche dem Angriff seitens derartiger Stoffe
widerstehen. Weiterhin gibt es in der Ammoniaksynthese, ausgenommen im
CrLAUDE-Verfahren, keine Apparatteile, welche gleichzeitig hohen Drucken und
hoher Temperatur ausgesetzt sind, weil die Erwarmung der Gase mittels innerer
Wirmeaustauscher und mittels im Inneren der thermisch isolierten Reaktionsap-
paratur angeordneten elektrischen Widerstanden bewerkstelligt wird. Wihrend
nun die Hydrierdfen meist innen thermisch isoliert sind, ist dies fiir die Verbin-
dungsstiicke zwischen den verschiedenen Ofen, welche dem Betriebsdruck und
Temperaturen von 460—500° widerstehen miissen, nicht der Fall. AufBlerdem
werden. die Heizrohren, welche die Gase auf die Reaktionstemperatur erwérmen
miissen, von auBen mittels abziehender Rauchgase erwirmt; um eine gute
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Wérmeiibertragung zu erreichen, muB aus diesem Grunde die AuBenwand eine
viel hohere Temperatur besitzen, als Jene, auf welche das Glas vorgeheizt
werden soll.

Unter diesen Betriebsbedingungen erleiden die meisten Stahlsorten durch
den Wasserstoff eine Entkohlung und werden auch durch den Schwefelwasser-
stoff unter Bildung von Eisen- und Nickelsulfiden angegriffen, wodurch eine Ver-
schlechterung ihrer mechanischen Eigenschaften eintrits. So muBte z. B. infolge
des Angriffes seitens des Wasserstoffs ein Autoklav der ,,Fuel Research Board
fir diskontinuierliche Hydrierung nach 700stiindiger Betriebsdauer wegen ein-
getretenen Bruches auBer Betrieb gesetzt werden. Aus der metallographischen
Prifung der Bruchstiicke ging hervor, daB das Metall einem interkristallinen
entkohlenden Angriff bis zu einer Tiefe von 15 mm ausgesetzt war. Dabei hatten
sich zahlreiche duBerst kleine Spriinge gebildet, durch welche der Zusammenhang
zwischen den Perlit- und Ferritkrystallen unterbrochen war. Es wurde festge-
stellt, dal, wegen der entkohlenden Wirkung des Wasserstoffs, welche sich schon
bei 250° bemerkbar macht, der Angriff bei 150—200 Atm. und 450° mit einer Ge-
schwindigkeit von 1 mm fiir je 1000 Betriebsstunden fortschreitet?).

Bei einem nur 24stiindigen Versuch in Wasserstoffatmosphire bei 580° und
150 Atm. mit gewShnlichem Kohlenstoffstahl (0,25%,) wurde gefunden, daBl die
Dehnung von 22 auf 6%, und die Bruchlast (bei gewdhnlicher Temperatur)
von 48 auf 27 kg/mm? gesunken war.

Der Zusatz von besonderen Elementen, wie Chrom, Vanadin, Wolfram oder
Molybdéan zum Stahl bewirkt die Bildung fester Lésungen zwischen Ferrit und
Risencarbid. Die Bildung von Zementit verleiht dem Stahl eine viel gréBere
Bestéindigkeit gegeniiber der reduzierenden Wirkung seitens des Schwefelwasser-
stoffes, wodurch ersterer seine mechanischen Eigenschaften auch nach langerer
Betriebsdauer unverindert beibehilt.

Nach einigen von BERTHELOT?) veréffentlichten Angaben besitzt eine der am
hiufigsten fiir Hydrierapparaturen beniitzten Stahlsorten die folgende Zusammen-
setzung: C = 0,12 bis 0,159, Cr =3,09%, Mo = 0,5%. Es ist beobachtet
worden, dafl dieser Cr-Mo-Stahl eine Dauerstandfestigkeit von 1%, fiir 1000
Stunden Betriebsdauer, bei einer Belastung von 18 kg/mm? und 400° besitzt.

Bei einer Temperatur von 350° und einer Belastung von 2 kg/mm? ist die Ver-
formung auch nach mehreren 1000 Stunden kaum merklich.

Als Material, welches bei 500—600° Anwendung finden soll, kommen die
austenitischen rostfreien Stahlsorten mit 18%, Cr und 89 Ni in Frage, deren
Eigenschaften zu bekannt sind, als daB es nétig wire hier niher darauf einzu-
gehen. Diese Stahle besitzen eine viel gréBere Dauerstandfestigkeit als die

') Sinnat. Jabrliche Berichte fiber die Arbeiten des ,»Fuel Research Board<. Mi-
neral Yearbook. U. S. A. 1935, 1936, 1937. _

%) C. BerrHELOT, Carburants de Synthese et de Remplacement. Dunod, Paris 1936;
E. AupiBerT und A. RaNeAU, Ann. Office nat. Combustibles liquides 9, 203. 1936.
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vorhin erwihnten Stahlsorten; bei einer Temperatur von 650° sind 100000 Be-
triebsstunden erforderlich, um eine 19,ige Dehnung unter einer Belastung von
12 kg/mm? zu bewirken. '

Man beniitzt diese 18%, Cr-8%, Ni enthaltenden Stéhle nur in Féllen, wenn
ihre Anwendung durch hohe Betriebstemperaturen unvermeidlich ist. Unter
weniger strengen Arbeitsbedingungen zieht man weniger kostspielige Stihle mit
4—69, Cr vor, welche gleichfalls noch geniigend Festigkeit besitzen. Wahrend
die Stiahle mit hohem Ni-Gehalt mechanisch hohen Temperaturen gegeniiber
bestindig sind, sind sie andererseits dem Angriff des Schwefelwasserstoffs nicht
gewachsen; daher ist im Falle sehr schwefelhaltiger Gase Stiahlen der Vorzug
zu geben, die viel Cr und wenig Ni enthalten.

Weiterhin hat es den Anschein, als ob man immer mehr dazu iiberginge, die
Hydrierrohren von innen mit einer besonderen Stahlsorte auszukleiden, womit
hauptsichlich bezweckt wird, dafl die Apparatur gegen hohe Temperaturen und
gegen chemische Angriffe unter den obwaltenden Hydrierbedingungen geschiitzt
wird. .

Es folgt die Zusammensetzung einiger Stahlsorten, die sich fiir solche innere
Auskleidungen eignen:

C Si Cr Va Mo Ni
% % % % % %
0,25 2,0 6,0 0,2 0,5 —
0,25 2,0 9,0 e 0’7 -
0,25 1,0 14,0 — — | =

Folgende Stablzusammensetzungen eignen sich fiir den Hydrierkdrper selbst:

C Si ¢t | Va Mo | Ni

, |
% % % % % | %
0,35 2,0 3,0 — 0,6 1 0,3
0,2 2,0 2,0 — ! 05 ] 0,15
0,25 2,0 2,5 — 0,8 | 02
0,2 2.0 1,0 0,5 0,8 : —

§ 16. Hydrierungskatalysatoren

Die Hydrierung von Brennstoffen erfordert die Anwendung von gifthestandigen
Katalysatoren, die vor allem gegen Schwefelverbindungen unempfindlich sind.
Aus diesem Grunde konnen die typischen Hydrierkontakte, d. h. die Metalle der
8. Gruppe des periodischen Systems, keine Anwendung finden, da diese unter
den gewshnlichen Arbeitsbedingungen der Hydrierung sehr bald durch Ver-
wandlung in Sulfide unwirksam werden. Diese Umsetzung, durch die das Volumen
vergroBert wird, setzt iiberdies die Porositit und demazufolge die Wirksamkeit
des Kontaktes herab. Das Problem wurde durch Anwendung von Sulfiden der
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Metalle der 6. Gruppe gelost, welche die Kigenschaft besitzen, sich zu Sulfiden
entsprechend der niedrigeren Valenz der betreffenden Metalle umzuwandeln.

In einigen Fillen ist es nicht einmal nétig, von vornherein Sulfide zu verwenden,
sondern von den entsprechenden Oxyden oder Salzen, welche sich wihrend der
Katalyse infolge der anwesenden Schwefelverbindungen in Sulfide verwandeln.
Die am héufigsten angewandten Katalysatoren bestehen aus Wolfram- und
Molybdénverbindungen.

Es wurden Kontakte mit stérkerer oder milderer Hydrierwirkung vorgeschlagen,
je nach der Art der Produkte, die hergestellt werden sollen, und zwar kraftig
hydrierende, falls ein Benzin mit vorwiegend paraffinischem Charakter und ent-
sprechend niedriger Oktanzahl hergestellt werden soll, und schwicher hydrie-
rende fiir die Herstellung eines Benzins mit vorwiegend zyklischem Charakter
und daher hoherer Oktanzahl. Bei der Hydrierung in der Sumpfphase benutzt
man hiufig kleine Mengen von &uBerst fein verteilten Verbindungen der Ele-
mente der 4. Gruppe (1°/,, auf das Gewicht des Oles bezogen), insbesondere
Zinnhydroxyd oder Zinnoxalat. Es scheint, da man im Falle des Oxalates so-
gar mit Mengen auskommt, welche nur 0,39/,, des Hydriergutes entsprechen.

Wie aus zahlreichen Versuchen hervorgeht, iibt auch die Natur des Kontakt-
trigers einen erheblichen Einfluf auf den Verlauf der Reaktion aus, insbesondere
im Falle der Anwendung von Bauxit, welcher manchmal einige Prozente Titan
enthélt, dem anscheinend selbst eine katalytische Wirkung zukommt.

Die Hydrierung in Gasphase erfordert fest angeordnete Katalysatoren, welche
folgenden Forderungen geniigen miissen: 1) Eine hohe mechanische Festigkeit;
2) Hohe Porositit und geeignete KorngroBe; 3) Hohes Wirmeleitvermogen;
4) Leichte Wiederbelebung, ohne dabei zu zerfallen. In vielen Fillen lassen sich
diese Higenschaften durch Verwendung eines kraftigen Triigers erreichen, obzwar
nunmehr die wirksamsten Kontakte ohne Triigersubstanzen hergestellt werden.
Fiir die Bereitung der fest anzuordnenden Katalysatoren verwendet man vor-
wiegend Verbindungen von Metalle der 6. Gruppe, wie beispielsweise Molybdin?).

§ 17. Praktische Angaben iiber die Kohlehydrierungsverfahren

Infolge der absoluten Zuriickhaltung, welche man sich in berufenen Kreisen
in bezug auf diese verhéltnismaBig noch junge Industrie auferlegt, ist noch wenig
iber technische Kinzelheiten bekannt geworden. Aus den wenigen Angaben,
die dennoch in die Offentlichkeit gedrungen sind, ist es immerhin méglich, sich
ein angendhertes Bild iiber die besonderen technischen Kennzeichen der ange-
wandten Verfahren zu machen.

Die Kohlen, die zu diesem Zwecke gewohnlich zur Anwendung kommen, sind
bitumindser oder braunkohlenartiger Natur. Die Tatsache, daB sie sehr reich

1) Eine Ubersicht iiber die fiir die Hydrierung in Sumpfphase und in Gasphase
vorgeschlagenen Kontakte ist in ,,C. BERTHELOT, Carburants de Synthese et de Rem-
placement. Dunot, Paris 1936 zusammengefa3t.
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an fliichtigen Bestandteilen sind, bedeutet, dal} sie einen hoheren Wasserstoft-
gehalt gegeniiber dem in ihnen enthaltenen Kohlenstoff besitzen, als dies in an-
deren dlteren Kohlen, wie z. B. Anthrazit der Fall ist. Auferdem eignen sich fiir
die Hydrierung solche Kohlen nicht, die viel Fusan (ein zellulosisches Gewebe,
welches keinen mikrobischen Abbau erlitten hat) enthalten, da dieses durch
Hydrierung nicht angegriffen wird. Man erachtet es als angezeigt, Kohlen mit
einem Hochstgehalt von 22—25%, an fliichtigen Bestandteilen zu hydrieren. Die
meisten Braunkohlen besitzen eine hohe Reaktionsfihigkeit und sind reich an
fliichtigen Bestandteilen, bieten aber den Nachteil, grofe Mengen Sauerstoff,
Stickstoff und Schwefel zu enthalten, welche wéhrend der Hydrierung dem Proze83
grofle Mengen Wasserstoff entziehen. Aus diesem Grunde ist es nicht glinstig, zu
junge Braunkohlen zu hydrieren.

Die zu hydrierenden Kohlen sollen weiterhin auch weitgehend entascht sein,
weil die Aschenbestandteile schiadlich auf die Kontakte einwirken kénnen, und
ihre Anreicherung in den Hydrierapparaten ernste Ubelstdnde zur Folge haben
kénnte. Man gibt daher der Hydrierung des Schwelteers meist den Vorzug
sofern fiir den anfallenden Schwelkoks Absatzgebiete vorhanden sind.

Wir verweisen auf einige Arbeiten des ,,Fuel Research Board®. Diese Angaben
beziehen sich auf die verschiedenen Ausbeuten, und zwar:

Hydriertemperatur: 450, Hydrierdruck: 200 Atm.

Erster Arbeitsgang in fliissiger Phase:
Kubikmeter Wasserstoff pro Tonne behandelter reiner Kohle (ohne Asche
und Feuchtigkeit berechnet): 748
. Ausbeute in Litern:
Benzin mit einem Siedepunkt unter 200° pro t Kohle 135
01 o . itber 200° ,, t ,, 608

Insgesamt 743 1

Zweiter Arbeitsgang in Gas-Phase: Hydrierung des Oles mit
einem Siedepunkt iber 200°:
Kubikmeter Wasserstoff pro Tonne behandelter reiner Kohle: 648
Ausbeute in Litern: ,
Benzin mit einem Siedepunkt unter 200° pro t Kohle 495
Ot po " itber 200° ,, t 58,5
Insgesamt 563,60 1

Gesamtergebnis der beiden Arbeitsginge:
Kubikmeter Wasserstoff pro Tonne behandelter reiner Kohle: 1396

Ausbeute in Litern:
Benzin mit einem Siedepunkt unter 200° pro t Kohle 630
01 . " ) itber 200° ,, t ,, 58,5

Insgesamt . 688,51

Chemie-Ingenieur III/4. ] 13
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Diese Ausbeute, welche auf eine Tonne Reinkohle bezogen ungefdhr 580 kg
Benzin betriigt, scheint dank der neuesten technischen Fortschritte auf 650 kg
gestiegen zu sein. In dieser Berechnung ist natiirlich der Brennstoff als Warme-
quelle fiir die verschiedenen Arbeitsginge, Wasserstofigewinnung, Energie fiir
Pumpen und Kompressoren usw. nicht mitberiicksichtigt. Die Verfliissigung
der Kohle zu Benzin erfordert nach W. 1. JoxEs?) in den Anlagen der I.C. 1.
in Billingham (Gebiet von Durhan, England) eine Tonne Kohle fiir die Kr-
zeugung von 200 Gallonen (908 1) raffinierten Benzins, mit einer thermischen
Ausbeute von 45%,, falls man auch den Kohlenverbrauch fiir Energie und
Wasserstoffgewinnung einbezieht.

Eine ziemlich vollstéindige Ubersicht beziiglich der Hydrierung von Erdélriick-
standen ist vor kurzem von I. C. VLugTER?) veriffentlicht worden.

Die beniitzte Apparatur lehnt sich im groBen ganzen an die vorhin (S. 187) be-
schriebene an. Aus einem Riickstand von asphaltreichen (89%,) Exddl von Vene-
zuela wurde mittels Hydrierung in fliissiger Phase und 1,64%, Wasserstoff, be-
zogen auf das Gewicht des Hydriergutes, erhalten:

14 Gew.-%, Benzin O.Z. 61
73,7 Gew.-%, asphaltfreies Gasol
4,0 Gew.-%, Riickstand.

Das Gasol kann entweder direkt als Dieselol verwendet oder durch Hydrie-
rung in Gas-Phase oder Krackproze8 zu Bepnzin umgesetzt werden.

Besonders interessant sind die Mitteilungen, welche sich auf die vollstindige
Umsetzung des Riickstandes zu Benzin beziehen. Es wurde von einem Krack-
riickstand von Erdél aus Irak ausgegangen, mit dem spez. Gew. 0,985 bei 50°
und 9,9%, Wasserstoft-, 4,69, Schwefel- und 8,19, Asphaltgehalt. Die Hydrierung
in fliissiger Phase wurde bei 470—475° und einem Druck von 270 Atm. in Ge-
genwart einer Kontaktmenge von 0,029, durchgefiihrt.

Man erhielt als Konversionsprodukte:

3,0 Gew.-9%, Schwefelwasserstof

9,5 Gew.-%, gasformige Kohlenwasserstoffe
8,93 Gew.-9, overhead Fraktionen

9,5 Gew.-% Riickstidnde.

Die fliissigen Fraktionen lieferten durch Destillation 12,39, bis 160° iiber-
gehenden Benzins und 779, Gasdl mit Siedepunkt zwischen 160 und 400°.
Das in der fliissigen Phase gewonnene Benzin ist zufolge der Anwesenheit von
Olefinen unbestindig in bezug auf Farbe und Harzbildung, und erfordert daher
eine Raffination mit Schwefelsdure. Die Oktanzahl, welche nur 58,5 betrigt,
kann durch den Zusatz von 0,8 cm?® Bleitetradthyl auf 75,5 verbessert werden.
Der Schwefelgehalt dieses Benzins ist nur 0,03%,. ‘

1) W. Inris JonEs, J. Soc. chem. Ind., Chem. & Ind. 13, 321. 1934.
2) I. C. VrueTeR, I1. Congrés Mondiale du Petrole, Paris 1937. R. 140, S. 2.
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Die Hydrierung in fliissiger Phase erfolgt bei 200 Atm. und ungefihr 400°.
Die Ausfithrungen VLUGTERs iiber die Hydrierung in Gas-Phase zur Herstellung
von Benzinen mit verschiedener Oktanzahl sind sehr aufschluBreich. Wir ent-
lehnen seiner Arbeit das folgende Schema:

Krackriickstand von Erdsl (Herkunft: Irak):

d,° = 0,984
H, = 9,9%
C = 84,6%
S = 4,69

Asphalt = 8,19

Hydriqruhg Sumpfphase<
Temperatur = 470°; Druck 270 Atm.

Gas + H,0 Benzin (160°), O.Z. 58,5 Gasol (160—400°)
13 Gew.-% 12,3 Gew.-9% 0.Z. 4+ 0,8 cm?/1 77,0 Gew.-9%
‘ Phtetragthyl = 75,5 I

v
Hydrierung Gasphase

NSe—

Versuch Nr. I 11 111 v

Vorbehandlung — — H,S0, Vorhydrierung
Ausbeute der Vorbehandlung Gew.-9, — — 93,5 100
Kontakt A B B B
Durchsatz in kg/l/h 1,0—1,1 0,8 1,0 1,3—1,4
Reaktionstemperatur 415°  430° 410° 410°
Hydrierung auf Auto- oder Flieger- PN YA

benzin Autob. Autob. Auto-Fliegerb. Auto-Fliegerb.
Gew.-% Benzin, bezogen auf das

hydrierte Produkt 47 16 49 44 57 50
Id. auf Gasol 87,5 83,0 88,5 81,0 88,0 830
Id. auf Krackriickstand 67,4 63,9 63,7 58,3 = 67,8 63,7
Kennzeichen des gewonnenen Benzins:
dys° 0,728 0,764 0,753 0,784 0,70 0,733"
Vol.-9% bis 100° 36 25 30 50 30 50
0.Z. in C. F. R. Motor 56 69 69 72,5 66,5 71
Id. + 0,8 cm?/1 Bleitetradathyl — — — 86,5 — 87,5

Diese Ubersicht ist klar genug, und bedarf keiner weiteren Erklirungen:
4 ist ein AuBerst wirksamer Hydrierungskontakt, welcher die Bildung eines grofen
Prozentsatzes von paraffinischen und von wenig aromatischen Kohlenwasser-

| 13%



196 - Narra. Hochdruckverfahren fiir den FlieBbetrieb. Kap.IV, § 18.

stoffen bewirkt. B ist ein etwas schwicherer Hydrierkontakt, welcher im zweiten
Versuch, der hohen Temperatur zufolge, eine ziemlich niedrige Ausbeute und
einen hohen. Prozentsatz von aromatischen Kohlenwasserstofifen liefert; was
durch das spezifische Gewicht und die Oktanzahl zum Ausdruck kommt. Der
Kontakt B ist gegen bestimmte Polymerisationsprodukte empfindlich, welche
im Mittel6l noch vor der Hydrierung vorhanden sein kénnen (Versuche III und IV).

In den letzten Versuchen hingt die Gewinnung von Auto- bzw. Fliegerbenzin
ausschlieBlich vom Kreislaufprodukt ab, d. h. von der Temperatur bei welcher
das Hydrierprodukt abgeschnitten wird. Fiir Autobenzin destilliert das Kreis-
laufprodukt zwischen 205 und 400°, fiir Fliegerbenzin zwischen 150 und 400°.

Literatur iber die Hydrierung von Mineraldlen.

) A. SacHANEN und N. D. TrriTsHEIEY, Ber. dtsch. chem. Ges. 62, 658. 1929.

) C. KraucH und M. Pier, Z. angew. Chem. 44, 953. 1931.

) A. SacEANEN und B. Tarassov, Petroleum 7, 46. 1932,

4) A. N. SacaaNeN und M. D. TricuEVY, Chemistry and technology of cracking, Book
Depart The Chemical Catalog Co., New York, IX, 335.

5) C. Boscr, Erdsl und synthetische Benzin, Petroleum 27, 1. 1933.

6) F. BereIus, Wld. Petrol. 2, 282. 1933.

7) R.T. Hasram, R. P. RusseL und W. C. AsBURY, Refiner natural Gasoline Manufacturer
(Sept. 1933). '

8) K. Gorpon, Wid. Petrol. 2, 317. 1933.

9) F. S. SovwaT und J. G. King, Congrés Chim. Ind. 1934.

10) W. Iris JonEs, Hydrogenation of Coals, J. Soc. chem. Ind., Chem. & Ind 13, 321.
1934.

11) R. Fusstele, Neue Versuche der Hydrierung einiger Mineralole, Oster. Chemiker-
Ztg. 1, 170. Nov. 1935, Nr. 21.

12) M. Pier, Chem. Fabrik 8, 45. 1935.

13) M. AupIBERT, Génie civ. 108, 514. 1936.

14) M. Pier, WId. Petrol. 2, 282, 1933.

15) Cu. BeErTHELOT, Carburants de synthése et de remplacement. Dunod, Paris 1936. .

16) C. CaxDEA und A. MarscHALL, Chim. et Ind. 36, 463. 1936.

17)

18)

19)

1
2
3

G. Fauser, La Chimica e ’Industria 19, 113. 1937.
G. Pastonesi, La Chimica e I’Industria 19, 497. 1937.
Cu. BErTHELOT, Technique et économie nouvelles des carburants de synthese. Dunod,
Paris 1937. :

20) M. Pier, Coal Hydrogenation, A comparison of Hydrogenation products of coal and
oil, Ind. Engng. Chem. 29, 140. 1937.

21) J. C. ViueTeER, Hydrogenation de residus, notamment de residus du cracking, en
carburants et en essence d’aviation, 2° Congrés mondial du petrole, Paris 1937.

22) M. Pier, Syntetische Treibstoffe und Ole, 2¢ Congrés mondial du petrole, Paris 1937.

23) M. PieRr, Fest angeordneter Katalysator bei der Druckhydrierung, 2¢ Congrés mondial
du petrol, Paris 1937.

§ 18. Hydrierung der Fettsiuren und der Fette

Eine der ersten praktischen Anwendungen der Hydrierung in fliissiger Phase
bezieht sich auf Ole, die aus Glyceriden von ungeséttigten Siuren bestehen. Die
Hydrierung beschrinkte sich auf die Absittigung der Doppelbindung. Die
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Durchfiihrung dieser Hydrierung, welche die ungeséttigten Siuren in geséttigte
verwandelt, ist sehr einfach, so z. B. setzt sich die Olsdure (Schmelzpunkt + 14°)
in Stearinsdure (Schmelzpunkt + 69°) um:

C1sHsa0p + Hy — Cy5H3e0,
und dementsprechend das Olsiureglyzerid (Schmelzpunkt — 17°) in festes Ste-
arin. In analoger Weise wird die Linolsdure zu Stearinsiure reduziert:
C18H3202 + 2 H2 - 018H3602'

Die Sittigung der Doppelbindung ist stark exotherm und vollzieht sich
mit einer Warmeentwicklung von 24000 kcal/Mol, fast unabhingig vom Mole-
kulargewicht der Séure. Die normale Affinitdt (— R T In K,) ist bei gew6hn-
licher Temperatur sehr hoch, etwa 35000 kcal; je hoher die Temperatur ansteigt,
um so mehr fallt diese Affinitdt; wenn man unter Druck arbeitet, behilt die ex-
" perimentelle Affinitat auch bei ziemlich hohen Temperaturen noch Werte, die
eine Hydrierung mit ausreichender Ausbeute ermoglichen.

Bei Anwendung sehr wirksamer Kontakte kann man auch bei verhiltnismaBig
niedriger Temperatur arbeiten (unter 200°) so daB die Fetthirtung auch bei
Drucken von 10—30 Atm. vorgenommen werden kann. |

Die Hydrierung der Doppelbindung einiger héheren Siuren bewirkt die Um-
wandlung von fliissigen Stoffen in feste, so vonOlen in Fette, welchletzteregroBeren -
Handelswert haben und bestandiger als die ersteren sind. Aus obigem Grunde ist
dieses Verfahren unter der Bezeichnung ,,Fetthirtung bekannt. Die ersten zu
diesem Zwecke errichteten Anlagen arbeiteten alle diskontinuierlich (mittels Ein-
fithrungvon Wasserstoff in einen mit dem Kontakt beschickten Autoklaven) in
welchem das Ol in stindiger Bewegung gehalten war?). In neuester Zeit ist ver-
sucht worden, dieses Verfahren durch Umlauf des Hydriergutes oder dessen
Losungen und Entfernung des gehérteten Produktes zu einem kontinuierlichen
zu gestalten.

Die hierbei beniitzten Kontakte bestehen meist aus fein verteiltem metallischen
Nickel; der Wasserstofiverbrauch ist duBerst gering, kaum 19, auf das Gewicht
bezogen, oder mit anderen Worten etwa 100 cbm je Tonne des behandelten Grutes.
Der Wasserstoff mufl hingegen rein sein und keine Schwefelverbindungen ent-
halten; aus diesem Grunde wird in kleineren Anlagen meist elektrolytischer
Wasserstoff verwendet.

§ 19. Reduktion von Sduren zu Alkoholen
' ) Uberblick
Bei hoherer Temperatur und Druck kann die Hydrierung der geséttigten
Sauren noch weiter bis zur Bildung von Alkoholen mit gleicher Kohlenstofi-

anzahl getrieben werden. Diese Reaktion ist trotz ihrer Einfachheit erst kiirz-
lich praktisch durchgefithrt worden. ’

1} Niheres im vorangehenden Kapitel § 5 6.
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FuBend auf den Vorstudien von BoEaME und ScERAUTH!) der Deutschen Hy-
drierwerke und auf den Patenten der I. G.-Farbenindustrie2) und der Dupont de
Nemours?) — wie dies aus einer Reihe von Patentanspriichen aus den Jahren 1928
bis 1932 hervorgeht — gelang es (seit 1928) auch die Carboxylgruppe der hoheren
aliphatischen Sduren zu hydrieren, wihrend frither nur die Reduktion sehr nied-
riger aliphatischer Séuren, z. B. der Ameisensiure, durch SABATIER und durch
CHRISTIANSEN2) und einiger aromatischer Sauren durchgefithrt werden konnte3).

Die Schwierigkeit der Reduktion von héheren Siuren liegt in der Tatsache,
daBl diese Verbindungen zufolge ihrer geringen Fliichtigkeit sich nicht fiir eine
Hydrierung in der Gasphase eignen, und andererseits keine starke Erhitzung ohne
Zersetzung aushalten. Nur mittels sehr wirksamer Katalysatoren (Kupfer-
oder Nickelchromit, -oder Nickel nach RaxEy), und durch Durchmischung des
Hydriergutes, um den Kontakt in Suspension zu halten und neue Beriihrungs-
punkte zu schaffen, ist es gelungen, auch hochmolekulare Siuren mit guter Aus-
beute zu hydrieren, wie die Palmitin- und die Stearinsiure; falls ungesittigte
Siuren hydriert werden, wird gleichzeitig die Doppelbindung abgeséttigt und die
Carboxylgruppe in die Alkoholgruppe verwandelt. Es werden bessere Ergebnisse
erzielt, wenn die Sdure bei der Hydrierung mit einem Losungsmittel, wie z. B.
Athyl- oder Butylalkohol, vermischt wird.

Zu Beginn der technischen Durchfithrung wurde dieses Verfahren in dis-
kontinuierlichem Arbeitsgang, in Autoklaven und mechanischer Mischvorrich-
tung durchgefithrt. In neuerer Zeit jedoch zieht man es vor, die Hydrierung
kontinuierlich, #hnlich wie dies in der Hydrierung der Mineraldle der Fall ist,
in fliissiger Phase durchzufithren. Zum Unterschiede von letzterer wird jedoch
die Reaktion bei ziemlich niedriger Temperatur (200—350°) und mit Kupfer- und
Nickelkatalysatoren, welche angesichts ihrer grofen Empfindlichkeit gegen
Kontaktgifte und insbesondere Schwefelverbindungen sich nicht fiir die Mineral-
6lhydrierung eignen, durchgefithrt. Die Kontakte, welche gemeinsam mit dem
Hydriergut kontinuierlich in die Kontaktkammer eingetragen werden, werden
durch Ausschleudern des Reaktionsgutes wiedergewonnen, in welchem sie nach
dem Ausheben aus dem Kontaktraum suspendiert bleiben. Vom thermo-
dynamischen Standpunkte ist die Hydrierung der Séuren noch nicht niher
untersucht worden; fiir die niedrigen Molekulargewichte betragt der Unterschied
der freien Bildungsenergie zwischen Sdure und Alkohol bei 25° C etwa 54000

1) W ScERrRAUTH, O. ScrENCK und K. ST1ckDORN, Ber. dtsch. chem. Ges. 64, 1314, 1931;
H. Ta. Boame, D. R. P. 547649 (24. 9. 1929), 574834 (16. 7. 1931), 580139 (14. 11. 1931),
594481 (18. 7. 1930); 617542 (18. 7. 1930); 639527 (27. 1. 1930); I. G. Farbenindustrie A. G.
Engl. P. 366731 (1. 3. 1930); 398982 (11. 7. 1932); Deutsche Hydrierwerke A. G.,
D.R.P. 626979 (7. 8. 1930), Engl. P. 355484 (3. 8. 1929); Du Pont de Nemours,
Engl. P. 385625 (2. 4. 1931), 397938 (5. 3. 1931), 399848 (5. 3. 1931), 422283 (18. 8. 1932);
Imperial Chemical Industries, Engl. P. 433549 (16. 2. 1934).

2) D. R. P. 369574 (16. 1. 1919).

8) Selden Co., Engl. P. 306471 (21. 2. 1928).
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bis 55000 cal/Mol; hieraus ist dann unter Heranziehung der freien Bildungs-
energie des Wassers ohne weiteres die Berechnung der Affinitét der Hydrierungs-
reaktion von Sdure zu Alkohol méglich.

B) Gleichgewichte der Reduktionsreaktionen der Fettsduren

Infolge der Gegenwart einer fliissigen Phase (Saure 4+ Alkohol 4 gegebenen-
falls Losungsmittel) stehen wir einem heterogenen System gegeniiber. Theo-
retisch kénnen die Gleichgewichtszusammensetzungen nicht so leicht bestimmt
werden, wie dies z. B. im Falle der homogenen gasformigen Systeme méglich ist,
es sei denn, daf3 die Partialdrucke der verschiedenen Komponenten der fliissigen
Phase bei der in Betracht kommenden Temperatur bekannt sind.

Die Dampfspannungen der Systeme Alkohol-Saure sind nicht genau bekannt,
doch ist es in diesem Falle moglich, eine annédhernde Berechnung durchzufiihren,
wenn man annimmt, dafl das ganze Wasser in der Dampfphase verbleibt (was
fiir niedrige Partialdrucke des Wasserdampfes wahrscheinlich richtig ist, da die
Reduktion der Sduren bei Temperaturen von ~ 300° stattfindet), und das Ver-
haltnis der Partialdrucke in Gasphase der Alkohol- und Siureddmpfe dem Ver-
héaltnis der Konzentrationen der gleichen Komponenten in fliissiger Phase an-
nahernd proportional betrachtet werden kann.

Genaue experimentelle Angaben iiber die Gleichgewichte der Reaktionen

¢ H,, ,COOH + 2H, =CH,,  ,CH,OH + H,0 + Qcal (1)
sind nicht bekannt. Der Wert Q betragt ungefihr 8000 cal und ist unwesentlich
von der Kohlenstoffanzahl der Atome im Molekiil abhéngig.

Die normale Affinitdt der Reaktion 1a8t sich fiir die Verbindungen mit kleiner
Kohlenstoffanzahl auf Grund der bekannten Affinitédt der Bildungsreaktionen
der einzelnen Komponenten, welche an der Reaktion teilnehmen, berechnen.

So z. B. entspricht fiir die Essigsiure die Bildungsreaktion aus den Elementen?):

A, = 105300 — 47,1 T, '
fiir Athylalkolol:

A4 = 57000 —59,8 T,
fiir Wasser:

A" =58350 —125 T.

Die normale Affinitit der Reaktion (1) kann daher folgendermaflen dargestellt
werden: :
Pc Hy, . 1COOH - P?Hz

4,=RT]lg

— A A A

Pc By,,10H,08-PH,0
Bei 300° (I' = 573) ergibt sich z. B.:
4, = — 4430

A
lg K, = —57 und daher K, = 49.

1) G. S. Parks und H. M. HurFmaN, The free Energies of Some Organic Com-
pounds. The Chem. Catalog Co., Inc. New York 1932.
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Wenn in den Reaktionsapparat anfanglich fiir jedes Molekiil Fettséure bei einem
Drucke P, n Molekiile Wasserstoff eingefiithrt werden, werden die Partialdrucke
des Wasserstoffes und des Wasserdampfes unter Gleichgewichtsbedingungen
folgendermaflen zum Ausdruck zu bringen sein:
» _
P H,0 = 1“70
2
PHZZPO—QPHZOZ(l__TM)Po (1),

worin u die Ausbeute der Reaktion, d. h. das Verhaltnis zwischen dem gebildeten
Alkohol und der anfinglich angewendeten Saure bedeutet.

Die Konzentrationen der Siure und des Alkohols in fliissiger Phase stehen

1—
dann im Verhiltnis ~—M—M , und man kann annehmen, dal zwischen den Parial-

drucken dieser Komponenten in der Gasphase das Verhéltnis r——(lT“H—) besteht,

wo man 7 innerhalb eines gewissen Zusammensetzungsbereiches als annidhernd
konstant bei konstanten Temperaturen annehmen kann. Es ist also zu setzen:

P(CnH2n+1COOH)gas __ O(CnH2n+1COOH)fl. T (1 —pu)
p {CaHon1CH,0H)gas =7 C(CpHap,1 CH,0 )y, - H .

Da die Partialdrucke der hohen Alkohole und der hohen Saure klein sind, wird
die Zusammensetzung der fliissigen Phase in der Praxis kaum von der Menge
des verfliichtigten Alkohols und Siure beeinfluBt.

Fiir die Gleichgewichtskonstante gilt somit:

Pc H,,.{COOH P;I

K,=7p
CpHop 1 CH,0H PH o
r(l — P2
2 Pr0
und daher:
2/1;)2 2
1——} P
1— ( . 0 — 2 u\2
Ky=ri—#l "] otk (1—-—“) P 3).
Iz kp “ n
n 0

Im Falle n = 2 vereinfacht sich der Ausdruck zu:

KPZQT(I—_M_)SPO'

% :
Auf diese Weise ist es moglich, die Ausbeute der Reduktion in Abhéngigkeit
des Anfangsdruckes des Wasserstoffes zu berechnen.
Z. B. fiir P (Anfangsdruck) = 300 Atm. fiir eine Temperatur von 300° und fiir

r = 2, ergibt sich 4 = 0,723, d. h. die Reduktion betragt 72,3%, der in den Re-
aktionsapparat eingetragenen Saure.

y) Praktische Hinweise

Um die Hydrierung der Fettsiauren zu Alkoholen durchzufithren, ist es notig,
viel hohere Drucke und auch héhere Temperaturen (250°—350°) anzuwenden,
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als dies bei der Hydrierung der Doppelbindungen der Fall ist. Dessenungeachtet
ist die Hydrierung nie vollstindig und nahert sich den Werten, welche den
Gleichgewichtskonstanten entsprechen, die um so giinstiger liegen, je hoher der
Wasserstofidruck und je kleiner der Wasserdampfdruck ist. Da sowohl die hé-
heren Sauren als auch die entsprechenden Alkohole bei der Hydrierungstempe-
ratur in fliissigem Zustand verbleiben, héngt die Ausbeute des Verfahrens vor-
Py,

wiegend vom Verhaltnis ab; dies erklirt die besseren Ergebnisse, welche

H,0
sich bei Hydrierung der Séureester erzielen lassen. In diesem Falle wird das durch

die Reduktion der Siuren gebildete Wasser teilweise bei der Verseifung des
Esters selbst verbraucht. , ,

Um die Reduktion praktisch durchzufithren, wird die Lésung der Fettsiuren
in Alkohol (Athyl- oder Butylalkohol, wie frither erwéhnt) mit dem fein verteilten
Katalysator gemeinsam in den Reaktionsraum eingefithrt, der nach dem Gegen-
stromprinzip von Wasserstoff durchstrémt wird. Letzterer tritt von unten .in
trockenem Zustande in den Hydrierturm ein, wird nach und nach bei der Reaktion
verbraucht und reichert sich mit Wasserdampf und gegebenenfalls mit Lésungs-
mittelddmpien an; daher zieht man es vor, den Wasserstoff zirkulieren zu lassen,
um aus diesem mittels Abkiithlung den durch die Reaktion gebildeten Wasser-
dampf zu entfernen, welcher dem Massenwirkungsgesetz zufolge den weiteren
Verlauf der Reaktion verhindert. Die mit kontinuierlichem Betrieb erreich-
bare Ausbeute ist, wie das in der folgenden Tabelle zusammengestellte Ergebnis
einer theoretischen Berechnung lehrt, viel groBer als bei diskontinuierlichem
Betrieb.

Tabelle 7.
Reduktion der Siure C;;H;0, im Alkohol C H;O.

Theoretische Ausbeute bei Theoretische Ausbeute bei- kontinuierlichem
Druck diskontinuierlichem Betrieb Betrieb mit Umlauf des Wasserstoffs
Atm, n=2 oon = 4 PHEO = 1/10 PH;
% % %

100 636 | 8 97,0

200 69,2 91 98,5

300 72,3 93,5 99,0

400 74,2 95 99,2

Das praktische Interesse der Reduktion der héheren Siuren zu Alkoholen
ist durch die Tatsache gegeben, dafl die Alkohole leicht mit konzentrierter Schwe-
felsiure oder Sulfurylchlorid sulfoniert werden konnen, wobei sich Sulfonsiduren
oder Schwefelsiureester bilden, deren Alkalisalze die gleichen Eigenschaften wie
die Seifen besitzen, und als Reinigungsmittel beniitzt werden konnen. Sie unter-
scheiden sich von den gewéhnlichen Seifen dadurch, daB sie weder mit hartem
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noch mit saurem Wasser Abscheidungen geben, und ihre reinigende Wirkung
auch unter Bedingungen beibehalten, welche die gewdhnlichen Seifen unwirksam
machen. Diese Derivate der hoheren Alkohole sind daher fiir viele industrielle
Verwendungszwecke sehr wertvoll, und es ist anzunehmen, da8 ihr Verbrauch
auch weiter zunehmen wird.

§ 20. Sonstige Hydrierungen
«) Hydrierung der Aldehyde

Eine Hydrierung in fliissiger Phase, welche in neuester Zeit eine grofle Be-
deutung erlangt hat, ist die des Aldols: CHj- CHOH - CH,CHO zu Butylen-
glykol CH;- CHOH - CH,CH,0H.

Zum Unterschied von der Hydrierung der Siuren, welche unter Wasser-
bildung stattfindet, erfolgt die Hydrierung der Aldehyde unter einfacher An-
lagerung von Wasserstoff an das Aldehydmolekill. Wéhrend die einfachen Al-
dehyde mit groBer Leichtigkeit und guten Ausbeuten hydriert werden kénnen,
bietet die Hydrierung des Aldols wegen der groBen Leichtigkeit, mit welcher diese
Verbindung Wasser abspaltet und sich in das ungeséittigte Aldehyd oder Kroton-
aldehyd verwandelt, groBe Schwierigkeiten. Diese Verbindung (CH;CH = CH
— CHO) setzt sich zu Krotonylalkohol und spéter zu Butylalkohol um.

Wegen der grofen Leichtigkeit, mit welcher die oben angedeuteten Dehydrie-
rungen stattfinden, muB die Reduktion des Aldols bei moglichst niedriger Tem-
peratur durchgefiihrt werden (unter 80°); es sind daher duferst wirksame Kupfer-
und Nickelkatalysatoren in feinster Verteilung erforderlich, wobei die Anwesen-
heit von Verbindungen, welche wasserentziehend wirken, zu vermeiden ist.
Diese Hydrierung muf daher in fliissiger Phase mit einem sehr wirksamen Kata-
lysator ausgefiihrt werden.

Bei der Reduktion des Aldols, wie iibrigens aller Aldehyde, spielt die Kontrolle
der Konzentration der Wasserstoffionen eine groBe Rolle; falls diese nimlich
unter ein gewisses MaB sinkt, erfolgt die Bildung von Polymerisationsreaktionen
mit hochmolekularen Reaktionsprodukten, welche sehr klebrig oder auch ganz
fest sind. ‘

Uber die Thermodynamik und die Kinetik der letztgenannten Reaktionen
wurden bisher noch keine Angaben veroffentlicht, obgleich diese Prozesse, von
welchen einige (Hydrierung des Aldols) heute bereits groBtechnisch ausgefiihrt
werden, erhebliches Interesse besitzen.

Der Wasserstoffverbrauch betrigt theoretisch 0,25 cbm je kg Aldol, jedoch
ist er in der Praxis hoher, weil die Bildung eines gewissen Prozentsatzes Athyl-
und Butylalkohol nie ganz zu umgehen ist. Die Trennung dieser Alkohole vom
Butylenglykol wird durch Destillation bewirkt. '

Dem Butylenglykol kommt in der Industrie des synthetischen Gummis grofle
Bedeutung zu, weil er sich durch katalytische Dehydrierung zu Butadien umsetzt,
einem Kohlenwasserstoff, welcher im fliissigen Zustande in Gegenwart von Na-
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trium spontan polymerisiert, oder mit Styrol oder Akrylsiurenitril emulgiert
Polymere bildet, deren Eigenschaften denen des Kautschuks nahekommen.

ﬁ)\Hydrierung der Kohlehydrate

In Gegenwart von Kupfer- und Nickelkatalysatoren lassen sich die lsslichen
Zuckerarten und (wenn auch weniger leicht) gewisse Kohlehydrate, wie Stirke,
Dextrin u. dgl. mit Wasserstoff unter Druck hydrieren'). Das erste Hydrier-
produkt der Glukose ist der Sorbit, ein sechswertiger Alkohol, welcher dank
seiner erweichenden Eigenschaften als Plastifizierungsmittel benutzt wird. Die
Hydrierung erfolgt sehr leicht, wenn das pH der Losung hoher als 5 ist, und
die Glukose sich in alkoholischer Losung befindet. In wifriger Losung geht die
Hydrierung viel langsamer vor sich, wahrscheinlich infolge der geringen Loslich-
keit des Wasserstoffs in Wasser.

Bei kriftiger Hydrierung und bei hoherer Temperatur erfolgt die Spaltung der
Kette unter Bildung von Glyzerin, und im weiteren Verlaufe von Propylen-
glykol, oder gar von Athyl- oder Methylalkohol2).

CHO CH,0H

CHBH (BHOH

CH‘OH (|3HOH CH,0H
CH}OH T (EJHOH +H, — 2 C[HOH

CHIOH éHOH éHzOH
CPLOH éHzOH

Glukose Sorbit Glycerin

CH,0H CH,;

| A |
CHOH + H, — CHOH + H,0
| |

CH,0H CH,0H
Propylenglykol
CH, CH,

| |

CHOH + H, — CH,0H Athylalkohol

|

CH,O0H CH,0H Methylalkohol.

1) H. Apxins, L. W. CoveRT, J. physic. Chem. 35, 1894.1931; L. W. CoverT, R. CONNOR,
H. Apxins, J. Amer. chem. Soc. 54,1651.1932; I. G.-Farbenindustrie A.-G., Franz. P.
694442 vom 25. 4. 1903; D. R. P. 544666 K1.120 vom 11. 9.1925; BoehmeFettchemie
Gesellschaft, D. R. P. 643588 Kl. 120 vom 22. 4. 1932; H. Aprins, J. Amer. chem.
Soc. 53, 2808. 1931, 55, 4772, 1933.

2) W.H. ZarTvMaN, H. Apxins, J. Amer. chem. Soc. 55, 45659. 1933; KivosHI YOSHI-
KAWA, Sci. Pap. Inst. physic. chem. Res. 25, 235. 1934; TsunEraRU Tanwo, Bull. chem.
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In fliissiger Phase mit verteiltem Katalysator und bei nicht zu hoher Tempe-
atur (250°) ist es gelungen (G. NATTA)'), eine sehr groBe Umsetzung (mehr
als 80% der theoretischen) zu Propylenglykol und bei niedriger Temperatur
(220°—230°) zu Glycerin (50%, der theoretischen)?) zu erreichen. Der Kon-
takt wird von der Losung des hydrierten Produktes mittels Ausschleudern ge-
trennt, die Fliissigkeit wird abdestilliert und der Riickstand kehrt in den Kreis-
lauf zuriick. Wenn man bei hohen Temperaturen (itber 300°) arkeitet, kann
das Glykol weiter bis Athyl- und Methylalkohol hydriert werden, wie auch
bis zum entsprechenden Kohlenwasserstoff.

Auch fiir die Reduktion der Kohlenhydrate zu Sorbit und zu Propylenglykol
wurden anfangs diskontinuierliche Verfahren angewandt, die gegenwirtig zur
Verbesserung der Wirtschaftlichkeit durch kontinuierlich arbeitende Verfahren
ersetzt zu werden pflegen.

Soc. Japan 11, 204. 1936; I. G.-Farbenindustrie A.-G., Franz. P. 662874 vom 24. 10.
1928, D. Prior. vom 24. 10. 1927; D.R.P. 524101 Kl. 120. vom 13. 1. 1926; Franz. P.
739951 vom 13. 7. 1932, D. Prior. vom 14. 7. 1931; It. P. 291568 vom 23. 8. 1930, D. Prior.
vom 19. 8. 1930; E. I. Du Pont de Nemours Co, A. P. 1963997 vom 11. 11. 1929;
2004135 vom 23. 12. 1932; Association of american soap and Glycerin Pro-
ducers inc., Franz. P. 816952 vom 28. 1. 1937, Am. Prior. vom 7. 2. 1936.

1) G. NarTa und G. RoBERTI, It. P. 345408 vom 23. 9. 1936.

2) Bombrini-Parodi-Delfino, G. NaTTAa und R. RicamonTi, It. Pat. Anm. N° Dom.
258/123 (23. 9. 1938).



