Kobalt-basierte Fischer-Tropsch Synthese
und CO-Konvertierung fiir CO-reiche
Synthesegase

Zur Erlangung des akademischen Grades eines
DOKTORS DER INGENIEURWISSENSCHAFTEN (Dr.-Ing.)

der Fakultat fiir Chemieingenieurwesen und Verfahrenstechnik des
Karlsruher Instituts fiir Technologie (KIT)

genehmigte

DISSERTATION

von
Dipl.-Ing. Régis D. Edzang Edzang

aus Libreville in Gabun

Referent: Prof. Dr.-Ing. Georg Schaub
Korreferent: Prof. Dr.-Ing. Roland Dittmeyer
Tag der miindlichen Priifung: 3. Juli 2015



Inhaltsverzeichnis

1  Einleitung und Hintergrund ............cccoooiiiiiiiiiiiiii e 1
2 Zielsetzung der ATDEIL .......uuiieeeiiiiiiiiiiiiieee e 4
3 LiteraturtibersiCht ... 5
3.1  Fischer-Tropsch-Synthese ...........o.oiiiieiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeceeee e 5
3.1.1  Gesamtverfahren.......occcccioiiiiiiiiiiii e 5
3.1.2 Mechanismen und Produktvertellung..........c.ccccoviieiiiiiiiinniiiiniinnen, 10
3.1.3 Reaktoren fiir die Tieftemperatur-Synthesevariante........................ 14
3.1.4 Kobalt-basierte FT-Katalysatoren............ccccceeeeeeeeeiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeenens 17

3.2 CO-SIIf....eeiiiiiiiiie e 19
3.2.1 Thermodynamik ........cccoeeeiiiiiiiiiiiiiiiiee e e e e e eeaaaes 19
3.2.2  Verfahrensvarianten .......cccocccccceiriiiiiiiiniiiiiciiiecceeee e 20
3.2.3 Kupfer-basierte Katalysatoren ............ccccoeevvviieeeeeiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeens 21

3.3 Kombinationen der Reaktionen Fischer-Tropsch und CO-Shift.............. 22
3.3.1 Bi- und multifunktionelle Katalysatoren ..............cccccvvviviiieeeeeeennnnn, 22
3.3.2 Physikalische Mischung der Katalysatoren Co und Cu..................... 23

4  Vorgehensweise und Methoden.............cccoeeeeeiiiiiiiiiiiiiiee e, 26
4.1 Experimentelle Vorgehensweise .........cccccceiiiiiiiiii 28
4.1.1 Beschreibung der Versuchsapparatur............ccccoevvviiiiiieeeeiiieeeiiinnnnn. 28
4.1.2 Verwendete Katalysatoren und Versuchsdurchfithrung................... 30

4.2 ANAlYtiK oo 32
4.3 Versuchsauswertung und Definitionen .........cccccceeeeeeeiiiiiieeeiineieeeeeeeeeen, 34
4.4 Rechnerische Vorgehensweise.......ccooeeeeiieeieieieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee, 36
4.4.1 Reaktormodell und Stoffmengenbilanzen.................ccccoeeeeiiiinnnnnnnnnn. 36
4.4.2 Ermittlung der Parameter zur Formalkinetik.............ccc...cooorninnnnnnn. 37

4.5 Schiittungsaufbau und Versuchsprogramm............cccceeeevieeiieiiiieeeeeeennnnn. 38
4.5.1  SchiUttungsaufbau ..........oooviiiiiiiiiiiiee e 38
4.5.2  VersuChSProgramiIll ........ccuuueeeieiiiieeeeeeiiieeeeeeiiieeeeeerieeeerereeeeerrraeeessenans 39

5 Ergebnisse und DiSKUSSION .......cccvuieeiiiiiiieeiiiiiiee e eeaans 42



Inhaltsverzeichnis

1i

5.1 Rechnerische Vorbetrachtungen auf Basis von Literaturinformationen 42

5.1.1 Ubersicht und ANNahmen ..............cceveveveveeeeereeeeeeeeeeceeseseneseeenenans 42
5.1.2 Aktivitat der Co-basierten FT-Synthese und in-situ CO-Shift-
ReaktION ...vviiiiiiiiiiiiic e 45

5.1.3 Produktverteilung und in-situ CO-Shift-Reaktion ............cccccuvvvnnnes 47
5.2 CO-Shift-Katalysator Cu separat (Referenz)...........ccoeeeeeeeiiiiiiiiiiinieennnn... 49
5.2.1 Vorversuche: Einfluss des unterstéchiometrischen H20/CO-
Eintrittsverhaltnisses auf den Umsatz und die Selektivitit............ 49

5.2.2  Katalysatorstabilitat ........cccoeeiiiiiiiiiiiiiiiiie e 51
5.2.3 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute .........ccccccevvvniiiiiiiiiiiiiiiiniine, 52
5.2.4 Auswertung der  Formalkinetik und  Abschitzung des
StofftransporteInflusSes ........ueviiiiiieeiiiee e 53

5.3 Fischer-Tropsch-Katalysator Co separat (Referenz) ..............cccccueennne.... 55
5.3.1 Katalysatorstabilitat ........cccoeeiiiiiiiiiiiiiiiiieiieeceeee e 55
5.3.2 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute .........cccccceviiiiiiiiiiiiiiiniiiniie, 55
5.3.3 Einfluss auf die Kohlenwasserstoff-Produktverteilung.................... 57

5.3.4 Auswertung der  Formalkinetik und  Abschitzung des

StofftransporteInflusSes .........oeviiiiiieiiiieee e 59

5.3.5 Einfluss des Ho/CO-Eintrittsverhéltnisses auf Stabilitat, Aktivitat

und Kohlenwasserstoff-Produktverteillung ..............ccccovvveeeeeeeeennnnn, 61

5.4 Zweischicht-ANOrdnUNg ........ccoeeeeeiiiiiiiiiiiiieee e 66
5.4.1 Stabilitat der Katalysatoren ..........ccccoeeeeeeiiiiiiiiiiiiiieeeeeeieeeeeceeeeee, 66
5.4.2 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute ........ccccoooiieiiiniiiiiinniiiineee. 67

5.4.3 Einfluss des Cu-Katalysators auf die Kohlenwasserstoff-

Produktvertellung ......cccooovviiieiiiiiiiee e 68

5.4.4 Auswertung der  Formalkinetik und  Abschitzung des
StofftransportelNfluUSSES ......veeeeeeiiiiiiiiiicieeee e 71

5.5 Physikalische MISChUung ...........oouviiiiiiiiiieieeee e 73
5.5.1 Stabilitat der Katalysatoren ..........cccooeeeeeeiiiiiiiiiiiiiiieeeeiieeeeeiceeeeeee, 73
5.5.2 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute ........ccccoooiieiiiniiiiinniiciineee. 74
5.5.3 Einfluss auf die Kohlenwasserstoff-Produktverteilung.................... 75



Inhaltsverzeichnis

5.5.4 Auswertung der  Formalkinetik und  Abschéatzung des

StofftransporteInfluSSes .....coiiivvieeiiiiee e 77

5.6 Vergleich der Schittungsanordnungen ............ccccceeeeeeeiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeenn, 79
5.6.1 Einfluss auf die CO-Shift-ARtivitat.......ooooiiiiiiiiiiiiiiiiii e, 79
5.6.2 Einfluss auf die FT-AREIVItAt.......ccoiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeee e 81
5.6.3 Einfluss auf die Kohlenwasserstoff-Produktverteilung..................... 83
5.6.4 Einfluss auf die effektive FormalkinetiK..........ccccccvniiiiiiiinniiinnnne 86

6  Rechnerische Fallstudien ..........cccooviiiiiiiiiiiiiii e 93
6.1 Untersuchte Reaktor-Anordnungen und Betriebsbedingungen .............. 93
6.1.1 Konventionelle Anordnung der Reaktoren (Referenz)....................... 94
6.1.2 Dreischichtreaktor (DSR)......ccoouuieiiiiiiieeiiiieee e 95
6.1.3 Mikrostrukturierter Membranreaktor (MMR) .........coovveeiiiinieeeinnnnn. 98

6.2 Vergleich der Rechenergebnisse.......ccooeeeeeeeeiiiieeeeiieiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee, 102

7  Schlussfolgerungen und Ausblick ...........ooviiiiiiiiiiiiiiiciceee e, 105
7.1 Schlussfolgerungen .........cccoeeeiiiiiiiiiiiiiiiee e 105
7.2 AUSDICK (oot 108

8  ZuSammenfasSUNG .........ooouiiiiiiiiiii e eeeaaaaa 109
O SUIMIMIATY cevtunieeiiieeeeeeee e et eee e e et ee e e e et eeeeeeeaeeeeesatteeessaaaeeessaraeeessrteesesraans 117
10 LiteraturverzeiChnis.......cccooiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiecece e 126
11 Symbol- und AbKlUrzungsverzeichnis .............ccoeeeeiiviiiieeiiiiiiieeeeeeeee e 140
11.1  Lateinische Symbole..........cooeiiiiiiiieiiiiiiiecee e 140
11.2  Griechische SYmbole........covoiiiiiiiiieiiiiiiiee e 142
11,8 IAIZES coieeeieeeeee e e 143
11,4 ADKUIZUINZEI...uuuiiiiiiiee et e e e e et e e e e st e e e eaaannes 143
12 ANNANG . 146
12.1  Erginzungen zur Literatur.........ccccoooviieeiiiiiiieiiiiiiee e 146
12.1.1 Synthesegaserzeugung und technische FT-Reaktoren.................... 146
12.1.2 Thermodynamische Aspekte.........cccooveeeeiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeceeeeee 147
12.2  Ergénzungen zu Vorgehensweise und Methoden ...............cccceeeenneeen. 148
12.2.1 Verwendete Stoffe ... 148
12.2.2 Gaschromatographie ........cccoeeeiiiiiiiiiiiiiiieeee e 148



Inhaltsverzeichnis

v

12.2.3 Dampf-Flissigkeit-Betrachtungen mit Aspen ..........ccccceeeeeeeeeennnnn. 153
12.3  Ergédnzungen zum Reaktormodell..............ccooeeeieieeiiieeiieieeeeeeeeeeee, 153
12.3.1 Annahme des Pfropfstromreaktors.........ccccooeeeeiviiieiiiiiiieeiiiiieeeees 153
12.3.2 Annahme der isobaren und isothermen Betriebsweise .................. 156
12.3.3 Einfluss des Stofftransports........cccooovveeeeiiiiiiieiiiiiieeeeeeeeeeeeeeee 157
12.3.4 Einfluss des WArmetransports .........cccoevvvvviiieeeeieiiieieiicceee e, 164
12.4  Ergdnzungen zu den Ergebnissen...........ccccccooveiiieiiiiiiiiiiiiiiiieee e, 165
12.4.1 Ermittlung des H2/CO-Verhaltnisses in Katalysatornahe ............. 165
12.4.2 Ergéinzendes zu FT-Messungen mit Co separat........ccccccceveeeeeeennnn. 166
12.4.3 Erginzendes zu den experimentellen Anordnungen ...................... 168
12.4.4 Erginzendes zu den Analysen der Katalysatoren .......................... 170
12.4.5 Erganzendes zur Stabilitat des Cu-Katalysators........cccooeeevvvvunnennn. 174
12.4.6 Fehlerbetrachtung.........ooovvieiiiiiiiiiiiiicee e 175



1 Einleitung und Hintergrund

Flissige Energietrager spielen in einer globalisierten Welt mit vernetzten
Gesellschaften eine herausragende Rolle. Sie sind der Garant fir die Mobilitat
von Menschen und Giitern am Land, Gber See und in der Luft. 2012 betrug der
Endenergieverbrauch des Verkehrs in Deutschland mehr als 60 Millionen
Tonnen Oldquivalent. Uber 90 % davon sind auf Kraftstoffe aus dem endlichen
Energierohstoff Mineralél zurickzufiihren (AGEB 2013). Abschitzungen zu
Folge kann der weltweite Bedarf an fliissigen Kraftstoffen im Mobilitatsbereich
zwischen 2010 und 2040 um 63 % ansteigen (EIA 2013). Gleichzeitig soll der
Aussto3 der Treibhausgase aus Klimaschutzgriinden nicht weiter zunehmen.
Dazu haben sich fiihrende Industriestaaten im Rahmen eines Klimagipfels der

Vereinten Nationen 2012 in Doha erneut verpflichtet.

Moglichkeiten zur Reduzierung der Erdoélabhangigkeit sind vorhanden und
Gegenstand der Forschung. Flissige Kraftstoffe aus Biomassen besitzen
vergleichbare Energiedichten wie konventionelle Kraftstoffe und bieten
technisch erprobte und COgz-neutrale Alternativen zur Substitution des Erdols.
In Lagerung und Handhabung dhneln sie den konventionellen Kraftstoffen und
erlauben die Nutzung der bestehenden Verteilungsinfrastruktur (FNR 2007).
Die globale Produktion von Bioethanol und Biodiesel hat sich in zehn Jahren
mehr als vervierfacht und betrug 2013 65,3 Millionen Tonnen Oldquivalent (BP
2014). Sie werden konventionellen Kraftstoffsorten zur Minderung des
Erdolbedarfs zugemischt. Die Zumischung der Biokraftstoffe ist im Hinblick auf
charakteristische Verbrennungsprozesse in tiblichen Verbrennungsmotoren nur

bis zu einem begrenzten Anteil zuldssig (Schaub und Vetter 2007).

Durch den Einsatz synthetischer Kohlenwasserstoffe kénnen hoéhere
Zumischungsanteile erzielt werden. Ihre Herstellung geht {iber die Synthesegas-
erzeugung und -umsetzung in Endprodukte, die groBe Ahnlichkeit mit den
konventionellen Kraftstoffen zeigen. Dies macht eine Obergrenze des Zumi-
schungsanteils tuberflissig. Synthetische Diesel-Kraftstoffe, als Beispiel, weisen
mit einer Cetanzahl von tber 70 ein gutes Ziindverhalten auf. Sie bestehen
tiberwiegend aus Alkanen mit vernachldssigbaren Anteilen an Aromaten und
Schwefel-, Schwermetall- und Stickstoffverbindungen (de Klerk 2011). Aufgrund
dieser glinstigen Zusammensetzung kann die Anwendung des synthetischen
Diesel-Kraftstoffes einen wichtigen Beitrag leisten zur Reduzierung der
Emission von unverbrannten Kohlenwasserstoffen, CO, Feinstaub und NOx im
StraBenverkehr (Gill et al. 2011). Derartige synthetische Kraftstoffe kénnen

tuber den Weg der Fischer-Tropsch-Synthese gewonnen werden.



1 Einleitung und Hintergrund

Die Fischer-Tropsch (FT)-Synthese ist ein technisch komplexer Prozess zur
Produktion von Kohlenwasserstoffen unterschiedlicher Kettenldnge, ausgehend
vom Synthesegas. Je nach Synthesevariante und Auslegung der Produkt-
aufbereitung konnen verschiedene Kraftstoffe und besondere Chemikalien
hergestellt werden (Maitlis 2013). Die Erzeugung des notwendigen Synthese-
gases erfolgt heute grofltechnisch aus den Kohlenstofflieferanten Kohle oder
Erdgas generiert (coal-to-liquid, CTL bzw. gas-to-liquid, GTL). Sasol betreibt seit
1955 CTL-Anlagen in Stidafrika (Steynberg 2004). Heute stehen mit Oryx und
Pearl zwei moderne GTL-Anlagen in Katar. Die Oryx FT-Anlagen wurden auf
Basis der Sasol-Technologie entwickelt und kénnen eine Produktionskapazitét
von 17 000 Barrel pro Tag und Reaktor erreichen (de Klerk et al. 2013). Die
Pearl FT-Anlagen von Shell konnen bis zu 140 000 und 120 000 Barrel pro Tag

flussiger Produkte bzw. kurzkettiger Kohlenwasserstoffe produzieren (Shell).

Aus 6kologischen und politischen Griinden finden vor allem in der Européischen
Union FT-Forschungsarbeiten mit Biomasse als erneuerbarem Rohstoff statt
(biomass-to-liquid, BTL). Vereinzelt wurden bereits FT-BTL-Anlagen in kleinem
MafBstab betrieben, z.B. bei ECN Biomass in den Niederlanden (Boerrigter et al.
2002) oder CHP Giissing in Osterreich (Rauch et al. 2010). Die geringe volumen-
spezifische Energiedichte und regional begrenzte Verfiigharkeit des Rohstoffes
Biomasse zwingen zum Bau kleiner Anlagen, zur Abdeckung der ganzen
Prozesskette nahe dem Ort der Biomasse-Erzeugung. Kleine FT-Anlagen kénnen
allerdings nicht ohne weiteres gewinnbringend betrieben werden. Dieses
Hemmnis koénnte mit einer dezentralen Uberfithrung der Biomasse in ein
energetisch dichteres Zwischenprodukt mit anschlieBendem Transport zu einer
wirtschaftlichen FT-GrofBanlage iberwunden werden (Karlsruher bioliq-Prozess,
Dahmen et al. 2012).

Als Katalysator fur die FT-Synthese zeigt Kobalt eine giinstige Aktivitdt und
Selektivitat. Dieser Katalysator benotigt allerdings Ha-reiche Synthesegase mit
einem H2/CO-Verhéltnis nahe 2. Die Vergasung fester Rohstoffe liefert i. A. ein
CO-reicheres Synthesegas mit einem fiir die Synthese unterstéchiometrischen
H/CO-Verhéltnis. Deshalb bedarf es einer Einstellung des Ho/CO-Verhéltnisses,
vor der Co-FT-Synthese. Dies geschieht heutzutage mithilfe der CO-
Konvertierung, auch CO-Shift (CO-SH) genannt. Eine Alternative, der Co-
basierten FT-Synthese die Funktion der CO-Shift-Reaktion zu verleihen, konnte
durch die Zugabe von CO-Shift-aktiven Katalysatoren bestehen. Die zwei
Einstellungsmoglichkeiten des H2/CO-Verhaltnisses sind in Abbildung 1.1
dargestellt.



1 Einleitung und Hintergrund

| - zweistufig (konventionell)

CO + H, + 1/3 H,0 — 2/3 CO + 4/3 H, + 1/3 CO,

—» CO-SH » FT Co —»

2/3 CO + 4/3 H, —» 2/3 -(CH,)- + 2/3 H,0

Il - einstufig (alternativ)

—» FT Co + CO-SH —» CO +H,—» 2/3-(CH,)- + 1/3H,0 + 1/3 CO,

Abbildung 1.1: Modglichkeiten zur Einstellung des H2/CO-Verhaltnisses fiir die Co-
FT-Synthese ausgehend von CO-reichem Synthesegas (H2/CO = 1)
und entsprechende Brutto-Reaktionsgleichungen

Die Herstellung synthetischer Kraftstoffe ist kostenintensiver als die Produktion
von Erdol-Kraftstoffen in heutigen Raffinerien. Optimistische Schitzungen zu
Folge kann sie im Vergleich um mehr als einen Faktor 1,5 teurer sein (Schaub
und Edzang 2011). Eine Kombination des Co-Katalysators mit einem CO-Shift-
Kontakt, z. B. Cu, in einem einzigen Reaktor kann fiir die Synthese von
wirtschaftlichem Vorteil sein. Die Einsparung eines Shift-Reaktors macht den
FT-Prozess einfacher. Aullerdem kénnte eine kontrollierte in-situ Erzeugung von
H2 zusammen mit dem hohen CO-Partialdruck eine positive Wirkung auf die
Selektivitat zu den liangerkettigen Kohlenwasserstoffen haben. Zudem reagiert
das bei der Synthese gebildete Wasser teilweise ab, sodass hohe
Wasserdampfpartialdriicke vermieden werden, die eventuell zu einer

unerwinschten Deaktivierung des Katalysators fiihren (Rohde 2011).

Der Nutzen der Kombination von Co- und Cu-Katalysatoren in einer
physikalischen Mischung zur Synthese von langkettigen Kohlenwasserstoffen ist
kontrovers diskutiert. Frithere Untersuchungen mit physikalisch gemischten
Katalysatoren zeigen eine hohe Selektivitat zu den Zielprodukten (Post und Sie
1985, Tominaga et al. 1987) und eine gute Katalysatorstabilitdt (Chanenchuk et
al. 1991). Lualdi et al. 2011 zeigen hingegen eine systematische Abnahme der
FT-Aktivitat in Anwesenheit des Cu-Katalysators und Lillebs et al. 2013
vermuten einen Verlust der FT-Aktivitdat durch die Berithrung der beiden
Katalysatoren. Zusétzliche Forschungsarbeiten konnen helfen, weitere
Aufschliisse tiber den Einfluss der physikalischen Mischung auf die FT-Synthese
zu gewinnen. Weiterfilhrend konnen neuartige Katalysatoranordnungen im
Hinblick auf CO-reiche Synthesegase die Co-basierte FT-Synthese attraktiver

darstellen.



2 Zielsetzung der Arbeit

CO-reiche Synthesegase konnen die Selektivitiat kraftstoffrelevanter Fischer-
Tropsch-Produkte verbessern, weil hohe CO-Partialdricke die Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeit positiv beeinflussen. Steigende Werte der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit erhéhen die Bildung langkettiger
Kohlenwasserstoffe Cs+. Gleichzeitig nimmt dabei die Bildung kirzerkettiger
Produkte und Methan ab. Abbildung 2.1 zeigt den Einfluss des CO-Partialdrucks
auf Methanselektivitat und Kettenwachstumswahrscheinlichkeit sowie das
Potential einer Variation des Hy/CO-Verhaltnisses. Aullerdem ist
stochiometrisch ein Ho/CO-Verhéltnis von 2 erforderlich fur einen vollstdndigen
CO-Umsatz. Ohne die CO-Konvertierung (CO-Shift) ist der CO-Umsatz bei
niedrigeren Ho/CO-Verhaltnissen aufgrund des Heo-Mangels begrenzt.
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Abbildung 2.1: Potential der CO-Partialdruck-Erhéhung bei konstantem Hs-Partial-
druck zur Verbesserung der Produktverteilung. Unterlegung: Bereich
von H2/CO zwischen 2 und 1. Co-Katalysator, T = 180 °C, Punkte auf
Basis Schulz et al. 1995

Vor diesem Hintergrund sollen Untersuchungen zur Kombination eines Cu-
Shift-Katalysators mit einem Co-FT-Katalysator in einem einzigen Reaktor

erfolgen. Dabei stehen folgende Aspekte im Vordergrund:

- Untersuchung zur Stabilitiat, Aktivitat und Selektivitat der Katalysatoren
bei unterstéchiometrischen Verhéaltnissen Ho/CO und H20O/CO,

-  Korrelation und mathematische Beschreibung des Einflusses von
Reaktionstemperatur, Edukt-Volumenstrom und -Zusammensetzung,

- Untersuchung der gegenseitigen Beeinflussung der verwendeten Kataly-
satoren bei Anordnung in physikalischer Mischung und Zweischicht,

- Modellgestutzter Vergleich neuartiger Reaktor-Anordnungen.



3 Literaturubersicht

3.1 Fischer-Tropsch-Synthese

3.1.1 Gesamtverfahren

Die Fischer-Tropsch (FT)-Synthese ist ein technischer Prozess zur industriellen
Herstellung synthetischer Kohlenwasserstoffe. Mehrere Verfahrensschritte sind
dazu notwendig, die vereinfacht in Stufen zusammengefasst werden koénnen
(Abbildung 3.1). Fur die Synthesegaserzeugung kommen grof3technisch Erdgas
und Kohle als Rohstoffe zum Einsatz. Auch Biomassen kénnen als Ausgangstoffe
dienen. Bel einigen neuen Anlagen kommen Kohle/Biomasse-Mischungen zum
Einsatz (Liu et al. 2011). Die Wahl des Rohstoffs entscheidet tber das

Synthesegase-Produktionsverfahren.

Rohstoff Synthesegas- Synthesegas- Produkt- Kraftstoffe
— erzeugung und » einstellung und > . —>
e aufbereitung
-reinigung FT-Synthese

Abbildung 3.1: Vereinfachtes GrundflieBbild zur Herstellung synthetischer
Kraftstoffe durch die FT-Synthese

Synthesegaserzeugung

Ausgehend vom Erdgas ergibt sich das Synthesegas tiber die Reformierung oder
die Partialoxidation. Bei der Reformierung reagieren Methan und Wasserdampf
in einer endothermen Reaktion (Gleichung 3.1). Ni-basierte Kontakte dienen als
Katalysator. Die benodtige Reaktionsenergie kann allotherm durch einen
Wiarmetauscher oder autotherm durch direkte Teilverbrennung des Erdgases
aufgebracht werden (Steam Methan Reforming, SMR bzw. autothermal
Reforming, ATR). Bei der Partialoxidation reagiert Methan mit Sauerstoff in
einer exothermen Reaktion (POX, Gleichung 3.2). Edelmettal-basierte
Katalysatoren konnen die scharfen Betriebsbedingungen der Partialoxidation
mindern (CPOX). So lasst sich z. B. die Temperatur oder der O2-Bedarf senken.
Tabelle 12.1 gibt eine Ubersicht tiber ausgewé#hlte Betriebsbedingungen der
Dampfreformierung und der Partialoxydation vom Erdgas (s. Kapitel 12.1.1).

CH, +H,0—>CO+3H, AH® =+4206kJ/mol (3.1)
CH, +1/20,—-CO+2H, AH° =-36kJ/mol (3.2)
CH,O, +0,+H,0 ->aCO+bH, +cCO, (3.3)



3 Literaturubersicht

Aus festen Rohstoffen wird das Synthesegas itiber den Weg der Vergasung
erzeugt, wobei z. B. Oz und H20 als Vergasungsmittel fungieren (Gleichung 3.3).
Neben Kohle und Biomasse konnen andere organische und feste Stoffe
eingesetzt werden. Dazu zdhlen Riickstinde aus der Erddlveredelung oder
Plastikabfall. Die Beschaffenheit des Einsatzstoffes (z. B. Partikelgrofe,
chemische Zusammensetzung oder Feuchtigkeit) und das gewiinschte
Endprodukt beeinflussen die Vergaserauswahl. Die Vergaser werden als
Wanderbett-, Wirbelschicht- oder Flugstrom-Reaktoren gebaut (abgekiirzt WB,
WS bzw. FS). Die einzelnen Vergaser unterscheiden sich in Bauart,
Reaktionsfiihrung und Betriebsbedingungen, welche die Zusammensetzung des
Synthesegases beeinflussen. Der Flugstromvergaser, zum Beispiel, liefert
aufgrund der hohen Temperaturen ein teer- und phenol-freies Produkt, was die
Synthesegasreinigung vereinfachen kann. Details tUber die Vergasung fester
Rohstoffe befinden sich in Tabelle 12.2 (s. Kapitel 12.1.1) sowie bei Reimert und
Schaub 2006.

Synthesegasreinigung

Ein Reinigungsschritt ist der Synthesegaserzeugung angeschlossen, um
Schadstoffe wie S- und N-Verbindungen, HCIl, Teere sowie Staub abzuscheiden.
Die Gestaltung ist vom verwendeten Rohstoff bestimmt. Ausgehend vom Erdgas
bestehen die Schadstoffe hauptséchlich aus S-Verbindungen. Der GroBteil davon
wird vor der Synthesegaserzeugung abgeschieden (Hydrierung zu H2S mit
anschliefender Ab- oder Adsorption). Die Abscheidung des eventuell im
Synthesegas befindlichen Rest-Schwefels erfolgt durch Sorptionsverfahren.

Ausgehend von festen Rohstoffen erlaubt eine Reihe von Sekundédr-MaBnahmen
die Reinigung des Synthesegases. Die Entfernung von Staub und Teeren kann
durch Filtration als trockenes Verfahrensprinzip zur Partikelabscheidung
erfolgen. Der Abscheidungsgrad muss bei eins liegen zur Vermeidung von
Storungen in nachgeschalten Anlagenteilen (Zennaro et al. 2013). Das in Kohle
und Biomasse enthaltene Cl geht bei der Vergasung teilweise in HCI {iber,
welches aus Korrosionsschutzgriinden weitestgehend entfernt werden muss.
Dazu konnen (quasi)-trockene oder nasse Sorptionsverfahren (Wiasche) zum

Einsatz kommen.

S- und N-Verbindungen sind sehr kritische Stoffe fiir die anschlieBenden
katalytischen Prozessschritte, weil sie eine schnelle Katalysatordeaktivierung
bewirken. Vor der Co-basierten FT-Synthese miissen z. B. die Anteile von

Schwefel und Stickstoff im Synthesegas unter 20 ppb bzw. 10 ppb betragen
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(Bartholomew et al. 2005). Dies gelingt durch chemische und physikalische
Wische (Waschmittel z.B. Methyldiethanolamin MDEA bzw. Methanol) und den
Einsatz sogenannter Polizeifilter. Auch die COgz-Abscheidung aus dem

Synthesegas erfolgt durch Waschen.

Synthesegaseinstellung

Die FT-Reaktion erfordert nach der Stochiometrie ein Ho/CO-Verhaltnis von
zwel (Gleichung 3.4). Das H2/CO-Verhéiltnis im Synthesegas kann von diesem
Wert abweichen, denn es hingt vom Erzeugungsverfahren und verwendeten
Rohstoff ab (Tabelle 3.1). In diesem Fall bedarf es einer Synthesegaseinstellung,
welche je nach verwendeten FT-Katalysatoren ex-situ oder in-situ geschehen
kann (Abbildung 3.2). Im Allgemeinen ist das Synthesegas aus Erdgas Hz-reich
(Ho/CO > 2). Bei einem Hs-Uberschul kann die Einstellung des Ha/CO-
Verhéltnisses durch direkte Zufuhr von zusétzlichem CO oder durch

Abscheidung von Hs, z. B. mittels Druckwechselabsorption, erfolgen.

CO+2H, —-(CH,)-+H,0 AH° =—154KkJ/mol (3.4)
CO+H,0—CO, +H, AHP = —41kJ/mol (3.5)

Tabelle 3.1: Typische Bereiche des H2/CO-Verhéltnisses im Synthesegas nach
verwendeten Rohstoffen.

Erdgas Kohle Biomasse
H2/CO (-) 1,7- 3,82 0,5 —1,4b 0,72 —1,6b-c.de

a Zennaro et al. 2013

b Basis Reimert und Schaub 2006
¢ Raffelt et al. 2006

d Ekbom et al. 2003

e Hofbauer et al. 2000

Anders als beim Erdgas ist das Synthesegas aus festen Rohstoffen meist CO-
reich (H2/CO < 2). Die Co-basierten FT-Katalysatoren haben in der Regel keine
Aktivitat fir die CO-Shift-Reaktion (Gleichung 3.5) und erfordern deshalb ein
stochiometrisch nahes Ho/CO-Verhéltnis im Synthesegas. Die Einstellung des
H2/CO-Verhéltnisses kann gegebenenfalls durch direkte Zufuhr von Hs gelingen.
Eine andere Moglichkeit ist es, Wasserdampf dem CO-reichen Synthesegas in
einer anschlieBenden CO-Shift-Stufe zuzugeben. Naheres iiber die CO-Shift-
Reaktion findet sich in Kapitel 3.2. Anders als Co-Katalysatoren besitzen Fe-FT-
Katalysatoren neben ihrer FT-Aktivitdt auch eine CO-Shift-Aktivitat. Bei der
Fe-basierten FT-Synthese kann deshalb die Einstellung des H2/CO-
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Verhéltnisses in-situ erfolgen. Dies erlaubt die Umsetzung CO-reicher

Synthesegase in einer einzigen katalytischen Prozessstufe.

H,-reiche Synthesegase (H,/CO > 2)

CO_ H,
co ~2
Synthesegas —»Y » Co-FT-Synthese —>
H, 5
Synthesegas —»| APscheidungs- | CO Co-FT-Synthese —
einheit
H2
>
CO-reiche Synthesegase (H,/CO < 2)
Hy
co ~2
Ho  Synthesegas » » Co-FT-Synthese —>
2= H,
co ~2
Synthesegas pY CO-Shift 7Y » Co-FT-Synthese —>

Synthesegas —»| Fe-FT-Synthese —

Abbildung 3.2: Mogliche Wege zur Einstellung des H2/CO-Verhaltnisses im
Synthesegas

Fischer-Tropsch-Synthese und Verfahrensvarianten

Die eigentliche Fischer-Tropsch-Synthese ist eine heterogen katalysierte und
stark exotherme Reaktion, bei der CO wund H: in unterschiedliche
Kohlenwasserstoffe und Wasserdampf umgesetzt werden. Alle organischen
Produkte sind der Einfachheit halber in Gleichung 3.4 als -(CHy)-
zusammengefasst. Als Katalysatoren kommen verschiedene Metalle der Gruppe
VIII in Frage. Industriell von Bedeutung sind jedoch nur Fe- und Co-basierte
Katalysatoren wegen ihrer gute Aktivitat, Selektivitat und Stabilitdt. Auch
wirtschaftliche Kriterien spielen bei der Katalysatorauswahl eine Rolle.
Ruthenium ist um den Faktor 48 teuer als Co und um GréBenordnungen teuer
als Fe. Daher ist Anwendung von Ru als FT-Katalysator nicht wirtschaftlich
(Dry 2004a). Co- und Fe- basierte FT-Katalysatoren kommen in verschiedenen
technischen Reaktoren zum Einsatz, die sich hinsichtlich der Warmabfuhr und

der Fest/Fliissigkeit-Trennung unterscheiden (Dry 2002).
Die Synthesetemperatur ist im Hinblick auf die Selektivitat (Kapitel 3.1.2) eine

wichtige Betriebsbedingung und bestimmt tiber die Nomenklatur der
Verfahrensvariante. Die Tieftemperatur-FT-Synthese wird mit Co- oder Fe-

basierten Katalysatoren bei Temperaturen unter 250 °C betrieben (low-

8
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temperature, LT), unter Verwendung von 3-Phasen-Blasensdulen- oder
Festbettreaktoren mit Rohrbiindeln. Die Hochtemperatur-FT-Synthese verldauft
in Wirbelschichtreaktoren mit Fe-basierten Katalysatoren bei 300 — 350 °C
(high-temperature, HT). Eine neue Verfahrensvariante auf der Basis von Fe-
Katalysatoren ist in Entwicklung, die Mitteltemperatur-FT-Synthese im 3-
Phasen-Blasensdulen-Reaktor bei 270 — 290 °C (medium-temperature, MT, Jian
Xu et al. 2013). Die wichtigsten technischen FT-Reaktoren sind in Abbildung
12.1 dargestellt (s. Kapitel 12.1.1).

Katalysator und Verfahrensvariante bestimmen wesentlich {ber die
Zusammensetzung des FT-Produkts (Tabelle 3.2) und damit die Gestaltung der

nachfolgenden Produktaufbereitung.

Tabelle 3.2: Typische Zusammensetzung des FT-Produkts nach Katalysatoren und
Verfahrensvarianten, de Klerk und Maitlis 2013

C-Fraktionen Stoffklasse Zusammensetzung (Ma.-%)
Co-LTFT Fe-LTFT Fe-HTFT
C Alkane 5,6 4,3 12,7
Ca Alkene 0,1 1 5,6
Alkane 1 1 4,5
Cs.4 Alkene 3,4 6 21,2
Alkane 1,8 1,8 3
Ci-s O-haltige 1,6 4,2 9,7
Cs.10 Alkene 7,8 7,7 25,8
Alkane 12 3,3 4,3
Aromaten 0 0 1,7
O-haltige 0,2 1,3 1,6
Ci1-922 Alkene 1,1 5,7 4,8
Alkane 20,8 13,5 0,9
Aromaten 0 0 0,8
O-haltige 0 0,3 0,5
Cas+ Alkene 0 0,7 1,6
Alkane 44,6 49,2 0,4
Aromaten 0 0 0,7
O-haltige 0 0 0,2
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Produktaufbereitung

Das Rohprodukt der FT-Synthese ist ein Mehrphasengemisch aus einer Vielzahl
an Kohlenstoffverbindungen (Alkane, Alkene und sauerstoffhaltige) und Wasser.
Durch sukzessive Abkiihlung und Kondensation erfolgt die Trennung in
verschiedenen Kohlenstofffraktionen (s. Tabelle 3.2). Die Fraktion Cs.20 kann zu
Benzin, Kerosin und Diesel veredelt werden. Die Verfahren dazu basieren auf
den Erdolraffinerie-Prozessen, wie z. B. das Isomerisieren, das Reformieren oder
das Hydrotreating. Sie sind fiir die speziellen Anforderungen der FT-Synthese

angepasst und optimiert.

Die Oligomerisierung und das Hydrocracken spielen eine wichtige Rolle zur
Erhohung der Ausbeute flissiger Kraftstoffe. Die Alkene Cs.4 kénnen zu
groleren Ketten reagieren, durch Oligomerisierung mit sauren Katalysatoren
(z. B. HsPO4, 140 — 160 °C). Die Oligomerisierung kommt tiberwiegend bei der
Fe-HTFT-Synthese zum Einsatz fur die Produktion vom Benzin-Kraftstoff (Sasol
Secunda oder PetroSA Mossgas, beide in Sudafrika). Die hochmolekularen
Kohlenwasserstoffe Cz21+ werden durch das Hydrocracken zu kiirzeren Ketten
gespalten (300 —400°C, 3 -7 MPa). Dazu koénnen Edelmetalle auf sauren
Tragern als Katalysatoren dienen. Das Hydrocracken kommt bei der Co-LTFT-
Synthese zur Herstellung von Mitteldestillat-Produkten zum Einsatz (SMDS
Bintulu, Malaysia oder Oryx GTL, Katar).

Aufgrund der Vielfalt an Kohlenwasserstoff-Produkten eignet sich die FT-
Synthese zur Produktion von Kraftstoffen und Chemikalien, wie Losungsmittel
und spezielle Wachse. Die Koproduktion ist wirtschaftlich attraktiv, weil die
Chemikalien in der Regel hohere Erlose bringen als die Kraftstoffe. Die
Gestaltung der Aufbereitungsstufe entscheidet iiber die Art und Qualitat der
Endprodukte. Ausfiihrlich ist die Produktaufbereitung bei der FT-Synthese von
de Klerk 2010 und Calemma und de Klerk 2013 beschrieben.

3.1.2 Mechanismen und Produktverteilung

Mechanismen

Die FT-Synthese fiihrt in erster Linie zur Bildung linearer Kohlenwasser-
stoffketten als Alkane und Alkene (Gleichung 3.4) an der Oberfliche des
Katalysators. Dabei konnen sauerstoffhaltige organische Verbindungen als
Nebenprodukte entstehen (s. auch Kapitel 12.1.2). In der Literatur finden sich
mehrere Mechanismen zur Beschreibung der Produktbildung iiber die Bildung
verschiedener Oberflachenspezies. Demnach verldauft die FT-Reaktion als eine

Polymerisation in unterschiedlichen Schritten wie (1) Adsorption der Edukte, (2)

10
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Bildung eines Monomer-Bausteins und Kettenstart, (3) Kettenwachstum, (4)
Kettenabbruch und (5) Produktdesorption (Claeys 1997, van der Laan und
Beenackers 1999). Die meisten der Mechanismen basieren auf zwel
Modellvorstellungen: die dissoziative und die assoziative Aktivierung von CO
(Maitlis 2013).

Die dissoziativen Mechanismen gehen von einer CO-Spaltung unter Bildung
reaktiver atomarer {C}- und {O}-Oberflichenspezies aus (Gleichung 3.6).
Entsprechendes geschieht mit Hs (Gleichung 3.7). Die atomaren Spezies bilden
{CHy}-Spezies, welche zu langeren Kohlenwasserstoffketten polymerisieren

(Gleichung 3.8). Zu den dissoziativen Mechanismen gehort der Carbid-

Mechanismus.

CO & {C}+{0} (3.6)
H, < 2{H} (3.7)
{Cl+x{H}>{CH }; {R}+{CH }>{R-CH,| (3.8)

Bei den assoziativen Mechanismen geschieht zunéchst eine wasserstoff-
assoziierte CO-Spaltung zur Bildung einer Monomethyl-Spezies (Gleichung 3.9).
Das Kettenwachstum erfolgt tiber eine {CO}-Anlagerung zwischen Alkyl-Gruppe
und Katalysatoroberfliche (ohne CO-Spaltung, Gleichung 3.10) mit
anschlieBender Hydrierung (Gleichung 3.11). Zu den assoziativen Mechanismen

zahlt der CO-Insertion-Mechanismus.

{cO}+3{H}— {CH,0H}; {CH,OH}+2{H}— {CH,}+{H,0} (3.9)
{R}+{CO}— {RCO} (3.10)
{RCO}+2{H}— {RCH(OH)} und {RCH(OH}+ 2{H}— {RCH, }+{H,0} (3.11)

Bei allen Mechanismen kénnen verschiedene Teilreaktionen den Kettenabbruch
hervorrufen. Eine {H}-Einbindung oder -Abspaltung unter Bildung eines Alkans
bzw. Alkens, gefolgt von einer Desorption, beendet das Kettenwachstum
(Gleichungen 3.12 wund 3.13). Gleichungen 3.14 und 3.15 zeigen den
Kettenabbruch unter Bildung von Aldehyden bzw. Alkoholen.

{RCH,CH, }+{H}— RCH,CH, T (3.12)
{RCH,CH, }—> {H}+RCH,CH, T (3.13)
{RCH,C(OH)} - RCH,CHO T (3.14)
{RCH,C(OH)}+2{H}—> RCH,CH,OH T (3.15)

11
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Produktverteilung und Kettenwachstumswahrscheinlichkeit

Die Vielfalt der gebildeten organischen Produkte erschwert die genaue
mathematische Beschreibung der Produktverteilung der FT-Reaktion. Mit dem
nach Anderson, Schulz und Flory genannten Modell (ASF-Modell) gelingt es,
eine naherungsweise gute Aussage tiber die Produktverteilung zu treffen
(Anderson et al. 1951, King et al. 1981). Das Modell betrachtet die FT-Reaktion
als eine 1ideale Polymerisation mit einer konstanten Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit a. Diese ist von der C-Zahl im Molekiill Nc¢ unabhéngig und
steht im festen Zusammenhang mit der Produktverteilung, welche als
Stoffmengenanteil y, oder Massenanteil yn ausgedriickt werden kann
(Gleichungen 3.16 bzw. 3.17). Der Massenanteil kann vereinfacht als

Kohlenstoff-Molanteil yc angegeben werden.

y, =(-a) o™ (3.16)
Yy, =Y =Ng-(1-a) -a™" (3.17)

Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a steht fiir das Verhaltnis der
Wachstumsrate zur Summe aus Wachstumsrate rw und Abbruchrate rap
(Gleichung 3.18, van der Laan und Beenackers 1999). Sie bestimmt tber die
Produktverteilung und damit tiber die Selektivitiat der FT-Produkte. Abbildung
3.3 =zeigt eine Verschiebung der Produktverteillung hin zu den hohen
Kohlenwasserstoffen Cs+ mit steigendem a. Dabei sinkt der Anteil kleinerer
Kohlenwasserstoff-Molekiile. Unter der Annahme eines idealisierten ASF-
Modells besteht die Produktverteilung bei einem a-Wert von 0,9 aus 92 molC-%
Kohlenwasserstoffen Cs+. Dabei betridgt der Methananteil 1 molC-%. Zur
Produktion kraftstoffrelevanter Kohlenwasserstoffe (Cs.20) sollte die FT-Synthese
a-Werte von tber 0,9 erzielen. Im anschlieBenden Produktaufbereitungsschritt
konnen die langeren Kohlenwasserstoffe Coo+ zur gewiinschten Fraktion
zugeschnitten werden und damit kann die Selektivitat der Kraftstoffe erhoht
werden (s. Produktaufbereitung, Kapitel 3.1.1).
T

g M (3.18)

I, +1,,

Eine ideale Produktverteilung nach dem ASF-Modell ist nur mdéglich, wenn die
Bedingungen (T, H2/CO, pi) um jedes Aktivzentrum gleich und konstant bleiben
wirden. Dies ist bei heterogenen Reaktionen wie der FT-Synthese meist nicht
der Fall. Deshalb weicht die reale Produktverteilung von dem idealen ASF-
Modell ab. Auch Sekundérreaktionen der Alkene koénnen zur abweichenden
ASF-Produktverteilung fiihren (Schulz 1999, Pukas und Hurlbut 2003). Bei FT-
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Messungen ist z. B. der Methananteil oft deutlich hoher als die Vorhersage des
ASF-Modells.

o
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Abbildung 3.3: Zusammenhang von Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a und
Produktverteilung unter der Annahme eines idealen ASF-Modells
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Die Synthesebedingungen beeinflussen die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
(Tabelle 3.3). Hohe a-Werte werden beispielweise durch niedrige Temperaturen,
niedrige Hsz- und hohe CO-Partialdriicke beglinstigt. Steigende Temperatur wie
steigender Ha-Partialdruck verstirken die Bildung von Methan und weiteren
gesattigten Kohlenwasserstoffen, die nicht zum Kettenwachstum beitragen (Dry
1989, de Deugd 2004). Der Einfluss der Verweilzeit © auf die Produktverteilung
ist in der Fachliteratur umstritten. Iglesia et al. 1993 zeigt eine Abnahme der
Ci-Selektivitiat und eine gleichzeitige Zunahme der Cs+-Selektivitdt mit
steigender Verweilzeit. Dies wird mit der Readsorption und des anschlielenden
Sekundarkettenwachstums der 1-Alkene erklart. Andere Untersuchungen
deuten darauf hin, dass die Produktverteilung bei vernachldssigbarem
Diffusionseinfluss unabhéngig von der Verweilzeit ist (Kuipers et al. 1996, Sari
et al. 2009).

Tabelle 3.3: Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit a. (+) Zunahme, (-) Abnahme bei steigender GroBe, (+)
nicht eindeutig

T p H2/CO T

Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a — + — +

13
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3.1.3 Reaktoren fiir die Tieftemperatur-Synthesevariante

Die Tieftemperatur-FT-Synthese ist besonders gut geeignet fiir die Herstellung
von Mitteldestillatprodukten und Wachsen. Dazu eignen sich am besten Co-
basierte Katalysatoren, die ein alkanreicheres FT-Produkt liefern (s. Tabelle 3.2)
und eine hohere FT-Aktivitat als Fe-basierte Katalysatoren besitzen (Dry 2002).

Stand der Technik

Bei der Tieftemperatur-Synthese sind eine Gas-, Flissig- und Festphase an der
exothermen FT-Reaktion beteiligt, welche grof3technisch in Blasensdulen-
reaktoren oder Rohrbiindel-Festbettreaktoren durchgefithrt wird. Eine
schematische Darstellung der zwei Reaktorarten zeigt Abbildung 12.1, im

Anhang.

Der Rohrbiindelreaktor besteht aus einer Vielzahl Rohren, die mit Katalysator
gefillt sind. Die Abfuhr der entstehenden Wirme gelingt durch siedendes
Wasser, welche die Rohre umgibt. Die Temperaturregelung erfolgt durch
Druckénderung auf der Seite des Kiithlmediums. Die Gewéhrleistung einer
effizienten =~ Warmeabfuhr zur guten  Temperaturkontrolle in  der
Katalysatorschiittung ist eine Herausforderung. Der kleine Innendurchmesser
der Rohre und die Gefahr einer starken inneren Stofftransportlimitierung legen
die maximale Katalysatorgrofe fest (<5 mm). Kleine Katalysatorpartikeln
(<1 mm) sind hinsichtlich Vermeidung vom hohen Druckverlust sinnvoll. Gase
und Flussigkeiten flieBen nach unten ab und sammeln sich am unteren
Reaktorende, wo sie sich trennen lassen. Das Katalysatorbett bleibt im Reaktor
fest gebaut. Die einfache Trennung der drei Phasen ist eine der Vorteile des
Festbettreaktors. Mit derartigen Reaktoren produziert die Firma Shell 14700
Barrel am Tag in Bintulu, Malaysia sowie nach erfolgreichem Scale-up und
Optimierung die weltweit groBite FT-Anlage mit einer Produktionskapazitit von
140000 Barrel flussiger Produkte am Tag (Pearl GTL, Katar).

Bei Blasensiulenreaktoren wird das Synthesegas durch einen Verteiler in die
Suspensionsphase von unten eingeleitet. Die Suspension besteht aus fein
verteilten Katalysatorpartikeln und flissigem FT-Produkt. Die Kkleine
PartikelgroB3e von etwa 0,05 — 0,2 mm erlaubt einen vernachléassigbaren inneren
Stofftransporteinfluss und eine gute Katalysatorausnutzung. Durch den guten
Riickvermischungsgrad (verursacht durch die Aufwartsbewegung der Gasblasen)
kann tber einen in der Suspension angeordneten Wiarmetauscher die
Reaktionswarme hocheffizient abgefithrt werden. Dies ermoglicht eine nahezu

isotherme Fahrweise der Synthese. Die Gasphase stromt durch die Suspension
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durch und verldsst den Reaktor an dessen oberem Ende. Das Flissigprodukt
tritt Uber einen seitlichen Auslass zur Trennung vom Katalysator aus. Die
groflte Herausforderung hier ist die Trennung der festen und fliissigen Phasen.
Die Oryx GTL-Anlage in Katar wird mit Blasensdulenreaktoren betrieben mit
einer Produktion von 34000 Barrel am Tag. Weitere FT-Anlagen mit gleicher
Technologie befinden sich im Bau (z. B. Escavros GTL, Nigeria).

Rohrbiindel- und Blasensaulen-Reaktoren besitzen jeweils Vor- und Nachteile
(Tabelle 3.4). Weitere technische Details finden sich in der Literatur (z. B.
Espinoza et al. 1999, Dry 2002, Guettel et al. 2008, und de Klerk et al. 2013).

Tabelle 3.4: Ausgewihlte typische Merkmale von Festbettreaktoren FBR und
Blasensiulenreaktoren BSR, (+) vorteilhaft, () nachteilhaft

FBR BSR  Bemerkungen

T-Kontrolle — + hocheffiziente Warmeabfuhr beim BSR

p-Verlust - + hoher Druckverlust beim FBR

Fest/Flissig- + - storanfallig beim BSR wegen sehr kleiner

Trennung Partikeln

Katalysator- + - langsame Deaktivierung von oben nach

lebensdauer unten beim FBR

Katalysator- - + Einfluss durch inneren Transport gering

nutzung beim BSR

Katalysator- - + kontinuierlich méglich beim BSR

austausch

Betriebsweise + — stabile Betriebsweise beim FBR

Scale up + - einfacher beim FBR durch Erh6hung der
Rohranzahl

Zennaro 2013 behandelt Wirtschaftlichkeitsaspekte des FT-Prozesses auf der
Basis heutiger Technologien. Er schéatzt die Investition fiir eine typische FT-
GTL-Anlage mit einer Tagesproduktion von 17000 Barrel auf iber zwei
Milliarden US Dollar ab. Die wirtschaftliche Tendenz, grole Anlage zu bauen
sowie die hohen Investitionen sind fiir Investoren und Unternehmer ein grofles
Risiko. Der Bau kleinerer und effizienterer Anlagen (<2000 Barrel am Tag)
kann dieses wirtschaftliche Hemmnis mindern. Dazu kénnen innovative und
verbesserte Technologien im Bereich der Synthesegaserzeugung, der FT-
Synthese und der Produktaufbereitung einen wichtigen Beitrag leisten (Maitlis
und de Klerk 2013).
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Membranreaktor und mikrostrukturierter Reaktor

Verschiedene neue Reaktor-Anordnungen werden zurzeit untersucht mit dem
Ziel der Intensivierung der Tieftemperatur-FT-Synthese. Ziel dabei ist eine
Erhohung der Raum-Zeit-Ausbeute und Verbesserung der Produkt-selektivitat
mittels verbesserter Wiéarmeabfuhr und/oder Reduzierung des
Porendiffusionseinflusses (de Deugd 2004, Kapteijn et al. 2005, Guettel et al.
2008, Hooshyar et al. 2012, Becker et al. 2014 und Park et al. 2014).
Nachfolgend werden zwei Beispiele vorgestellt, der Membranreaktor und der

mikrostrukturierte Reaktor.

Die Produktverteilung der FT-Synthese hidngt vom H2/CO-Verhiltnis ab. Die
Selektivitat zu den lidngerkettigen Kohlenwasserstoffen Cs+ steigt und die zu den
kiirzeren Kohlenwasserstoffketten sinkt, wenn das He/CO-Verhaltnis kleiner als
2 1st (s. Produktverteilung, Kapitel 3.1.2, Tabelle 3.3). Niedrige H2/CO-
Verhéltnisse fiihren allerdings zu kleineren Umsitzen, weil die FT-
Reaktionsgeschwindigkeit abnimmt (s. Kapitel 3.1.4) und weil Hz zur CO-
Umsetzung fehlt. Durch den Einsatz eines Reaktors mit definierten Ho-
Zufuhrstellen kann die Co-basierte FT-Synthese, ausgehend von CO-reichem
Synthesegas, eine hohe Selektivitat der FT-Produkte Cs+ bei optimalem Umsatz
liefern (Sharifnia et al. 2005). Eine kontinuierliche Hs-Zufuhr entlang der
Schiittung kann durch die Integration einer geeigneten Membran im FT-Reaktor
gelingen (Bradford et al. 2005, Khassin et al. 2005, Guettel et al. 2008 sowie
Bayat und Rahimpour 2012). Eine Herausforderung ist dabei allerdings die
Erzielung eines ausreichend schnellen Stofftransports durch die Membran
(Bradford et al. 2005). Abbildung 3.4 veranschaulicht schematisch
unterschiedliche Hg-Zufuhrmoglichkeiten: (1) zwei FT-Schiittungen in Serie mit
Hq-Zufuhr zwischen den beiden Schiittungen, (2) ein FT-Reaktor mit mehreren
Hq-Zufuhrstellen und (3) ein FT-Reaktor mit integrierter Membran zur

kontinuierlichen Ho-Zufuhr entlang der Schiittung.

Mikrostrukturierte Reaktoren weisen sehr gute Eigenschaften hinsichtlich der
Wiarmetibertragung auf, wegen ihrer kompakten Bauweise mit vielen kleinen
Kanéilen (Klemm et al. 2004). Der mikrostrukturierte Reaktor erlaubt deshalb
den Einsatz von hochaktiven und unverdiinnten Co-basierten FT-Katalysatoren
bei guter Temperaturkontrolle. Dabei kann der Co-Katalysator als feste
Schiittung montiert werden (Deshmukh et al. 2010, Firma Velocys Inc.) oder an
der Reaktorwand als Schicht aufgebracht werden (Myrstad et al. 2009, Almeida
et al. 2013). Guillou et al 2008 stellen einen mikrostrukturierten Reaktor vor mit
drei Hga-Zufuhrstellen zur Erhoéhung der Selektivitiat der Produkt Cs+ und

Halbierung der Selektivitidt der Kohlenwasserstoffe Ci.s. Mikrostrukturierte
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Reaktoren bestehen aus Modul-Einheiten, welche ein Scale-up oder Scale-down
erleichtern kénnen. Dies kann fiir kleine und mobile FT-Anlagen von Vorteil
sein (z. B. mit Erdol-Begleitgas, Erdgas von entlegenen Feldern oder Biomasse

als Rohstoff).
‘ co
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Abbildung 3.4: Schematische Darstellung unterschiedlicher Hz-Zufuhrméglichkeiten
fir die FT-Synthese mit CO-reichem Synthesegas. Guillou et al. 2008

3.1.4 Kobalt-basierte FT-Katalysatoren

Co-basierte Katalysatoren sind 1i.d.R. stabile und sehr aktive LTFT-
Katalysatoren mit guter Selektivitit zu langkettigen und geséttigten
Kohlenwasserstoffen. Sie eignen sich gut fiir die Produktion von Diesel-
Kraftstoffen (s. Produktaufbereitung, Kapitel 3.1.1). Aufgrund des hohen Co-
Preises ist es wichtig, die verwendete Co-Masse optimal zu nutzen. Dies erfolgt
durch Aufbringung des Aktivmetalls auf einen porésen und stabilen Trager (z. B.
durch Impragnierung). Die Erzielung einer groBen Co-Oberflache erfolgt tiber
eine hohe Dispersion auf dem Trager. Als Triagermaterial kommen Al2O3, SiO2
oder TiOz in Frage (Dry 2004Db).

Zur Erlangung der FT-Aktivitdt muss das Kobalt in seine metallische Form
gebracht werden. Dies geschieht durch Reduktion mit Hz bei Temperaturen tiber
450 °C. Derartig hohe Temperaturen kénnen den Katalysator noch vor der
Synthese zerstoren (Sintern). Durch die Einbringung von Edelmetallen als
Promotor kann die Absenkung der Reduktionstemperatur auf unter 400 °C
gelingen. Dabei bleibt die FT-Selektivitiat des Co-Katalysators unbeeinflusst,
wahrend die Hydriergeschwindigkeit vom CO erhéht werden kann. Als
Promotoren konnen Pt, Ru oder Re dienen (Schanke et al. 1995, Vada et al. 1995,
Dry 2004b und Davis 2013).
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Die Katalysatordeaktivierung ist aufgrund des hohen Co-Preises von groBer
Bedeutung. Stickstoff- und Schwefelverbindungen sind typische Katalysatorgifte
(s. Synthesegareinigung, Kapitel 3.1.1). Da es unter LT-Synthesebedingungen
1. A. nicht zu COg2-Bildung kommt, spielt die Boudouard-Reaktion bei der
Deaktivierung keine grofle Rolle. Ein Aktivitatsverlust kann geschehen, wenn
hochmolekulare Wachse die Katalysatorporen fiilllen und die Sorptionsvorgéinge
verlangsamen, oder wenn es zur Ablagerung von Kohlenstoff kommt. Aullerdem
kann der Co-Katalysator ab einem gewissen Wasserdampfgehalt deaktivieren.
Hohe H20-Partialdriicke sollen das Sintern und die Oxidation des Katalysators
sowie die Bildung nicht aktiver Co-Verbindungen fordern. Zur Erhchung der
Katalysatorlebensdauer auf mehrere dJahre wird der Katalysator in
regelméfigen Abstidnden regeneriert, z. B. durch thermische Behandlung mit Hs.
Genaueres Uber die Deaktivierung des Co-Katalysators findet sich in der
Literatur (z. B. Dry 2004b, van Steen et al. 2005, Tsakoumis et al., 2010 und
Botes et al. 2013).

Ansitze  zur  Formalkinetik  ermoéglichen es, den  Einfluss der
Betriebsbedingungen auf die Reaktionsgeschwindigkeit mathematisch zu
beschreiben. Bei Co-basierten FT-Katalysatoren héngt die Geschwindigkeit der
FT-Reaktion von der Temperatur und den Partialdricken von Hz und CO ab
(Gleichung 3.19 mit n, m und q als Konstanten). Bei den verdffentlichten
formalkinetischen Ansitzen besitzt Hs eine positive Reaktionsordnung, weil die
Reaktionsrate mit zunehmendem Hz-Partialdruck steigt. CO hat eine hemmende
Wirkung auf die FT-Reaktion. Dies zeigt sich durch einen CO-Hemmterm im
Nenner oder durch eine negative Reaktionsordnung bei Potenzansitzen. Die
meisten Reaktionsgeschwindigkeits-ansétze fiir Co-basierte Katalysatoren sind
vom Typ Langmuir-Hinshelwood. Dabei kommt 1. A. der H2O-Partialdruck nicht
explizit vor. Zusammenfassungen zur Formalkinetik der Co-basierten FT-
Synthese finden sich in der Literatur (z. B. Frohning et al. 1977, Dry 2004b,
Bartholomew et al. 2005 und Botes et al. 2013).

Tpr =kFT(T)_sz'—pcoq (3.19)
(l +aco 'pco)

Die Produktverteilung bei Co-basierten Katalysatoren ist sehr empfindlich
gegeniiber Anderungen der Betriebsbedingungen Temperatur, Druck und vor
allem Hy/CO-Verhaltnis (Schulz 1999, Khodakov et al. 2007 und Botes et al.
2013). Eine geringe Temperaturerhohung kann z. B. zu einem Anstieg der

Methanselektivitat auf Kosten der ldngerkettigen Produkte fithren. Im
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Allgemeinen ist die Produktverteilung wenig beeinflusst vom H20O-Partialdruck.
Neue Veroffentlichungen berichten jedoch tiber eine Abnahme der
Methanselektivitdt und eine gleichzeitige Zunahme der Selektivitit zu den
langerkettigen Produkten mit steigendem H2O-Partialdruck (Lualdi et al. 2013
und Yang et al. 2014). Ferner beschaftigen sich verschiedene Studien mit dem
Einfluss von COgz auf die Produktverteilung bei Co-basierten Katalysatoren.
Diese zeigen, dass sich CO2 unter Co-typischen FT-Bedingungen wie ein
Inertgas verhalt (z. B. Riedel et al. 1999 und Gnanamani et al. 2011).

3.2 CO-Shift
Die CO-Shift-Reaktion, auch als Wassergas-Shift oder CO-Konvertierung

benannt, 1ist ein weit verbreiteter Prozess zur Verarbeitung von
Synthesegasmischungen.  Groftechnisch kommt diese Reaktion zur
vollstandigen Umsetzung von CO oder zur Einstellung eines gewiinschten
H2/CO-Verhéltnisses zum Einsatz. Derartige industrielle Verfahren sind z. B.
die Herstellung von Ha fiir die Ammoniaksynthese und die FT-Synthese
(Ratnasamy und Wagner 2009 und Zennaro et al. 2013).

3.2.1 Thermodynamik

Die CO-Shift (SH)-Reaktion ist eine exotherme Gleichgewichtsreaktion, bei
welcher sich CO, H20, CO2 und H2 beteiligen (Gleichung 3.5). Die
Gleichgewichtskonstante K, beschreibt die thermodynamische Gleichgewichts-
lage. Diese ist fiir die &aquimolare CO-SH-Reaktion unabhingig vom
Gesamtdruck und kann unter der Annahme des idealen Gasverhaltens wie in
Gleichung 3.20 berechnet werden. Abbildung 3.5 zeigt den Einfluss der
Temperatur auf die Stoffmengenanteile der beteiligten Stoffe im Gleichgewicht
fir ein CO-reiches Synthesegas. Steigende Temperaturen beeintriachtigen
thermodynamisch die Bildung von CO2 und H2 und fiihren zu einer Abnahme
des CO-Umsatzes. Unterschiedliche mathematische Ansétze zur Berechnung des
Temperatureinflusses auf die Konstante K, finden sich in der Literatur (Moe
1962, Graaf et la. 1986, Chinchen et al. 1988 und Smith et al. 2010).

CO+H, 0+ CO,+H, AH®° =—-41kJ/mol (3.5)
KP(T):M (3.20)
Pco *Pu2o
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Abbildung 3.5: Berechneter Einfluss der Temperatur auf die Stoffmengenanteile von
CO, H2, H20 und CO2 im Gleichgewicht. CO-Shift-Reaktion,
Anfangszusammensetzung: CO/H2/H=20 = 30/30/40 Vol.-%, K,
berechnet nach Moe 1962

3.2.2 Verfahrensvarianten
GroBtechnisch kommen die Hochtemperatur-CO-Shift (high-temperature
shift, HT) und die Tieftemperatur-CO-Shift (low-temperature shift, LT) als

Verfahrensvarianten zum Einsatz.

Die HT-Shift-Variante findet in einem typischen Temperaturbereich von 300 bis
450 °C in meistens adiabatisch betriebenen Reaktoren statt. Zur Vermeidung
von Katalysatordeaktivierung durch zu hohe Temperaturen (Sintern) soll dabei
die Eintrittstemperatur des Eduktgases nicht mehr als 350 °C betragen. Die
industriell eingesetzten Katalysatoren bestehen aus Fe-Cr-Mischungen und
zeigen eine vernachléassigbare Aktivitit bei Temperaturen unterhalb von 300 °C.
Diese Katalysatoren tolerieren giftige Verbindungen wie Schwefel bis zu einem
Anteil von 50 ppm im Eduktgas. Die Fe-basierte HT-Shift-Variante kann bei
Betriebsdriicken bis zu 8 MPa erfolgen.

Bei der LT-Shift-Variante koénnen adiabatisch oder isotherm betriebene
Reaktoren bei Temperaturen zwischen 180 bis 270 °C eingesetzt werden.
Aufgrund des thermodynamischen Gleichgewichts erméglichen die niedrigeren
Betriebstemperaturen die Erzielung hoherer CO-Umsétze. Die Mindest-
temperatur muss hoéher als der Taupunkt von H20 im Gasgemisch sein
(Gesamtdruck bis zu 6 MPa). Bei Temperaturen tiber 270 °C droht die Gefahr
der Deaktivierung durch Sintern. Kommerzielle Katalysatoren setzen sich aus

Cu0O, ZnO und Al20O3 zusammen und sind gegen giftige Verbindungen sehr
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empfindlich. Der Anteil der S- und Cl-Verbindungen im trockenen Gasgemisch
muss kleiner als 0,1 ppm betragen. Da diese strenge Anforderung bei der
Reinigung des Eduktgases oft nicht erfiillt wird, befindet sich ein sogenanntes
Polizei-Bett (z. B. mit ZnO-Partikeln) vor dem LT-Shift-Reaktor. Die niedrigen
Temperaturen und die gereinigten Eduktgase ermoglichen Katalysatorlebens-

dauern von 2 bis 3 Jahren.

Bei den beiden Verfahrensvarianten spielt das Gehalt an Wasserdampf im
Eduktgas eine wichtige Rolle. Der Wasserdampf-Gehalt bt einen Einfluss auf
die Thermodynamik und die Kinetik der CO-SH-Reaktion aus. Hohe HxO-
Partialdriicke verschieben die Gleichgewichtslage in Richtung Hs-Bildung,
erhohen die Reaktionsrate und unterdriicken das Auftreten von Neben-
reaktionen. Deshalb wird die CO-SH-Reaktion in der Regel mit ibersto-
chiometrischem H20/CO-Verhaltnis betrieben (H20/CO > 1). Steigende H20/CO-
Verhiltnisse erhéhen jedoch den Energiebedarf des Verfahrens und

beeintrachtigen damit dessen Wirtschaftlichkeit.

Die zwei vorgestellten CO-SH-Verfahrensvarianten werden in der Industrie
meist in Serie angeordnet. Bei dieser Anordnung steht der HT-Shift-Reaktor vor
dem LT-Shift-Reaktor mit Zwischenkiihlung. Auf diese Weise kann eine
weltgehende CO-Umsetzung durch Kombination der Vorteile der beiden
Verfahrensvarianten gelingen. Newsome 1980, Supp et al. 2006, Ratnasamy und
Wagner 2009 sowie Smith et al. 2010 berichten eingehend tiber die unterschied-
lichen Verfahrensvarianten der CO-SH-Reaktion. Zennaro et al. 2013 behandeln
die CO-SH-Reaktion zur Synthesegaseinstellung fiir die FT-Synthese.

3.2.3 Kupfer-basierte Katalysatoren

Cu-basierte LT-Shift-Katalysatoren zeichnen sich durch eine hohe Aktivitiat und
Selektivitat aus. Die hohe Selektivitat dieses Katalysators ermoglicht den
Betrieb mit kleinerem HO-Bedarf und dadurch eine Minderung des
Energiebedarfs des Prozesses (Newsome 1980). Trotz des niedrigeren H20/CO-
Verhéltnisses sind die Bildung von organischen Verbindungen und Ablagerung
von Kohlenstoff unwahrscheinlich, sodass die Deaktivierung des Katalysators
meist durch Vergiftung mit S- oder Cl-Verbindungen erfolgt (Twigg und Spencer
2001). Ein wesentlicher Nachteil des Cu-basierten Katalysators ist, dass das

Eduktgas frei von diesen Verbindungen sein muss.

Der CuO-ZnO-Al;Os-Katalysator ist der industriell meist eingesetzte LT-Shift-
Katalysator (Ratnasamy und Wagner 2009). Zur Erlangung der CO-SH-Aktivitat

erfolgt die Reduktion von CuO zum metallischen Cu. Dies geschieht mit Hg als
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Reduktionsmedium 1. d. R. be1 200 bis 250 °C. Diese Temperaturen sind deutlich
hoéher als die Hiittigtemperatur von Cu (ca. 135 °C), bei welcher die atomare
Wanderung auf der Katalysatoroberfliche einsetzt. Diese Anderung des
Katalysators kann zum Verlust der SH-Aktivitat durch Sintern fithren (Moulijn
et al. 2001). Zur Stabilisierung des Cu-Katalysators dienen ZnO und Al:Os
(Shishido et al. 2006).

Unterschiedliche Ansétze zur Beschreibung der Formalkinetik der CO-Shift-
Reaktion sind von Smith et al. 2010 aufgelistet. Mit einem einfachen
Potenzansatz (Gleichung 3.21) gelingt oft eine gute Beschreibung der mit Cu
katalysierten SH-Reaktion. Dabei wird der Einfluss der Thermodynamik durch
den Faktor B beriicksichtigt (Gleichung 3.22). Ansitze zur Formalkinetik mit
Reaktionsordnungen von eins bzgl. der beiden Edukte CO und H20 zeigen eine
gute Beschreibung der experimentellen Ergebnisse (Choi und Stenger 2003,
Chen et al. 2008a und Wolf et al. 2008).

rgr = Kgy (T) *Péo *Prizo '(1_B) (3.21)

B = P "Peoz 1 (3.22)
Pco "Pmo Kp(T)

3.3 Kombinationen der Reaktionen Fischer-Tropsch und
CO-Shift

3.3.1 Bi- und multifunktionelle Katalysatoren

Bei der Planung des Fischer-Tropsch (FT)-Prozesses spielt das Ho/CO-Verhéltnis
im Synthesegas eine wichtige Rolle hinsichtlich der Wahl des Katalysators (s.
Kapitel 3.1.1). Ausgehend von einem CO-reichen Synthesegas kann die
Anwendung von Fe von Vorteil sein, weil dieser Katalysator die beiden
Reaktionen  Fischer-Tropsch und  CO-Shift gleichzeitig  katalysiert.
GroBtechnisch werden Fe-basierte FT-Synthesen mit Hs/CO-Verhéiltnissen
zwischen 0.6 — 1.5 im Synthesegas betrieben. Co-Katalysatoren hingegen
kommen bei Synthesegasen mit einem stochiometrisch nahen Ho/CO-Verhaltnis
von 1.9 — 2.2 zum EKEinsatz, weil diese 1. d. R. nicht CO-Shift aktiv sind (Zennaro
et al. 2013). Der Co-Katalysator konnte die Shift-Aktivitat durch Aufbringen von
zusatzlichen Komponenten auf dem Katalysator gewinnen. Auf diese Weise wére
die Nutzung der attraktiven Eigenschaften dieses Katalysators fur die

Umsetzung CO-reicher Synthesegase moglich (s. Kapitel 3.1.4).

Verschiedene Arbeiten berichten tiber das Potential von bi-funktionellen Co-

Katalysatoren. Untersuchungen mit einem Co/MgO/ThO3z-Katalysator zeigen
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eine gute Aktivitdt bzgl. der beiden Reaktionen FT und CO-SH bei 208 °C
ausgehend von CO-reichen Synthesegasen. Dabei fehlen allerdings Angaben zur
Katalysatorstabilitat (Ekstrom und Lapszewicz 1986). Die Herstellung eines
Co/HZSM-5-Katalysators mit ThOz soll erméglichen, die SH-Aktivitat und die
Funktion eines molekularen Siebes zu erlangen (T = 240 — 320 °C, H2/CO = 0,5 —
1,9, p = 0,1 — 4,3 MPa). Bei den hoheren Temperaturen betriagt die Selektivitat
zu den kurzkettigen Kohlenwasserstoffen Ci.4 tiber 50 Ma.-% und eine
Deaktivierung des Katalysators erfolgt durch Koksablagerung (Calleja et al.
1995). Re als Promotor erhoht die SH-Aktivitit des Co-Katalysators bei 300 °C
(Ho/CO =1, p = 1 MPa, Escalona et al. 2009). Bei typischen LTFT-Bedingungen
zeigen Co/Re-Katalysatoren eine hohe Selektivitdt zu den Kohlenwasserstoffen
Cs+ allerdings nur eine vernachlassigbare SH-Aktivitat (Ho/CO=1-2,1,
p =2 MPa, Tristantini et al. 2007). Li et al. 2014 stellen das Potential eines
Co/Mn-Katalysators fiir die direkte Umsetzung COgz-haltiger und CO-reicher
Synthesegase vor. Mn als Promotor soll die Hydrierung von CO und CO2 zu

langkettigen Produkten und die SH-Reaktion ermdéglichen.

Ein bi-funktioneller Katalysator basierend auf den zwei FT-Aktivmetallen Fe
und Co kommt fiir die direkte FT-Synthese CO-reicher Synthesegase in Frage.
Die Anwesenheit von Fe kann die Produktverteilung von Co beeinflussen. FT-
Versuche im Slurry-Reaktor zeigen bei Fe/Co-Katalysator eine Zunahme der
Selektivitat der Alkohole Ci.¢ verglichen mit dem monofunktionellen Co. O’Schea
et al. 2007 vermuten als Erkldrung die Bildung von Fe-Co-Verbindungen, welche
den CO-Insertionsmechanismus und damit die Bildung sauerstoffhaltiger
organischen Produkte begiinstigen sollen (s. Kapitel 3.1.2). Abhéngig vom Fe/Co-
Verhéltnis (Duvenhage und Coville 2005, Logdberg et al. 2009) und
Tragermaterial (Ma et la. 2006) zeigen Fe/Co-Katalysatoren eine erhéhte SH-
Aktivitdt verglichen mit dem monofunktionellen Co-Katalysator. Diese ist
allerdings noch unzureichend wunter LTFT-Bedingungen, um einen
angemessenen Umsatz erzielen zu konnen. Weitere Forschungsarbeiten
hinsichtlich bi- und multifunktioneller Katalysatoren sind nétig zur Nutzung des
Potentials der direkte FT-Synthese (James et al. 2010, Maitlis und de Klerk
2013). Dies konnte den Prozess der FT-Synthese ausgehend von CO-reichen

Synthesegasen einfacher gestalten.

3.3.2 Physikalische Mischung der Katalysatoren Co und Cu
Hinsichtlich der Betriebsbedingungen Temperatur und Druck ergibt sich ein

Bereich, bei welchem die zwei Katalysatoren Co und Cu gemeinsam zum Einsatz
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kommen konnen (Abbildung 3.6, auf Basis Steynberg 2004, Dry und Steynberg
2004 fir FT und Supp et al. 2006, Ratnasamy und Wagner 2009 fir CO-SH).

300 T
CO-SH, Cu-Kat
|
250
o
|_
200 |
FT, Co-Kat
150
0 2 4 6 8
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Abbildung 3.6: Typische Druck/Temperatur-Anwendungsbereiche der Katalysatoren
Co und Cu fur die Reaktionen Fischer-Tropsch bzw. CO-Shift.
Schraffierung: gemeinsam einsetzbarer Bereich

Eine physikalische Mischung dieser beiden Katalysatoren in einem Reaktor
kann die Funktion der in-situ Hs-Erzeugung fiir die Co-basierte LTFT-Synthese
ermoglichen. Post und Sie 1985 kombinieren die zwei Katalysatoren in einem
Festbettreaktor zur Synthese von Kohlenwasserstoffen aus CO-reichen
Synthesegasen (250 °C, H2/CO=0,55-0,9, 2MPa). Abhéingig von
Beschaffenheit und Mengenverhéiltnis der Katalysatoren lassen sich dabei ein
hoher Synthesegasumsatz und eine hohe Selektivitdt zu den Produkten Cs+ von
mehr als 80 mol-% bzw. 75 molC-% erreichen. Auch Tominaga et al. 1986
berichten tiber eine derartige Kombination mit Selektivitdat zu den
Kohlenwasserstoffen Cs+ von 80 molC-% (230 °C, Hy/CO=0,5, 0,3 MPa).
Untersuchungen zur Formalkinetik und zur Stabilitiat der beiden Katalysatoren
in physikalischen Mischungen fithren Chanenchuk et al. 1991 in einem Slurry-
Reaktor durch (240 °C, H2/CO=1-2, 0,8 MPa). Dies zeigt eine vom Cu-
Katalysator unabhingige Geschwindigkeitsgleichung der FT-Reaktion. Lediglich
die kinetischen Parameter sind im Vergleich mit den Messungen ohne
Kombination der Katalysatoren neu zu berechnen. Weiterfithrend ergeben sich
aus diesen Untersuchungen, dass der Co-Katalysator iiber 400 Betriebsstunden

gleich aktiv bleibt und dass der Cu-Katalysator sehr langsam deaktiviert.

Andere Forschungsarbeiten mit physikalisch gemischten Co- und Cu-
Katalysatoren zeigen eine deutliche Abnahme der FT-Aktivitdt von Co in
Anwesenheit von Cu aufgrund des niedrigeren HsO-Partialdrucks. Dabei sollen

die geringen HyO-Partialdriicke die FT-Reaktion kinetisch beeintriachtigen
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(210 °C, Ho/CO =1, 2 MPa, Lualdi et al. 2011). Auch Das et al. 2005 berichten
uber den positiven Einfluss eines héheren H2O-Partialdrucks auf die Kinetik der
FT-Synthese mit einem Co-basierten Katalysator. Dalai und Davis 2008 stellen
die These auf, dass der Einfluss von H20 u. a. vom Katalysatortragermaterial
abhangt. Mit SiO2 als Tragermaterial wirken hohe H20O-Partialdriicke im
Allgemeinen begiinstigend auf die Co-basierte FT-Synthese. Mit Al2Os als
Tréagermaterial wirken hohe H20-Partialdriicke hingegen beeintriachtigend auf
die Synthese. Aullerdem vermuten Lillebg et al. 2013 die Bildung von inaktiven
Co-Cu-Verbindungen durch die Berithrung der beiden Aktivmetalle Co und Cu
in einer physikalischen Mischung. Durch die Bildung dieser Verbindungen kann

die Anzahl der Aktivzentren sinken und ein Verlust der Aktivitat erfolgen.
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4 Vorgehensweise und Methoden

Die Vorgehensweise in der durchgefiihrten Arbeit basiert auf Experimenten und
mathematischen Modellierungen, welche durch Literaturkenntnisse gestiitzt
sind. Die erzielten Ergebnisse werden abschlieBend in einer Fallstudie zu
ausgewihlten Reaktor-Anordnungen fir die Kombination Co- und Cu-basierter
Katalysatoren  angewendet. Eine  Veranschaulichung der gesamten

Vorgehensweise ist der Abbildung 4.1 zu entnehmen.

[ Experimente im Laborfestbettreaktor ]
FT mit Co separat (Referenz) CO-SH mit Cu separat (Referenz)
» Untersuchung der Formalkinetik * Untersuchung der Formalkinetik
* Einfluss von H,/CO auf Aktivitdt und * Einfluss von H,0/CO auf Aktivitat und
Selektivitat Selektivitat

Kombinationen Co/Cu, FT mit CO-reichem Synthesegas
« Einfluss auf FT-Aktivitat und -Selektivitat
« Einfluss von FT-Produkten auf SH-Aktivitat

[ Mathematische Modellierung ]

* Modellgestiitzte Ermittlung formalkinetischer Parameter fiir
FT und CO-SH

* Produktverteilung in Abhangigkeit des in-situ H,/CO

* Einfluss der Anordnung beider Katalysatoren auf die effektive
Formalkinetik

[ Fallstudie zur FT-Synthese mit CO-reicher Synthesegase ]

Berechnung und Vergleich verschiedener Reaktorkonzepte zur
Kombination von Co und Cu

Abbildung 4.1: Schematische Darstellung der Vorgehensweise der Arbeit

Zunichst erfolgen experimentelle Untersuchungen der jeweiligen separaten
Reaktionen Fischer-Tropsch (FT) und CO-Shift (SH) mit den Katalysatoren Co
bzw. Cu als Referenz (Kapitel 5.2 bzw. 5.3). Dabei findet eine systematische
Variation der Betriebsbedingungen Temperatur, modifizierte Verweilzeit und
Zusammensetzung der Edukte statt. Dies dient als Grundlage fir die
Untersuchung zur Aktivitat, Selektivitdit wund Stabilitat der beiden
Katalysatoren bei unterstéochiometrischen Verhaltnissen der Edukte. Das
H2/CO-Verhiltnis ist fiir die Co-basierte FT-Synthese von groBler Bedeutung,
ebenso wie das HoO/CO-Verhaltnis fir die Cu-basierte CO-SH-Reaktion (Kapitel
3.1 und 3.2). Die experimentellen Ergebnisse flieBen in ein mathematisches

Reaktormodell zur Ermittlung formalkinetischer Parameter der Reaktionen FT
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und CO-SH ein. Die Referenzexperimente werden anschlieBend mit den

Experimenten zur Kombination der Katalysatoren verglichen.

Hierbei werden unterschiedliche Anordnungen der Katalysatoren Co und Cu in
Schichten (Kapitel 5.4) und physikalischen Mischungen (Kapitel 5.5) zur
Umwandlung von CO-reichen Synthesegasen untersucht. Die Versuche erfolgen
im Temperaturbereich der Tieftemperatur-FT-Synthese mit einem Ha/CO-
Verhiltnis von eins. Solch ein Verhéiltnis ist typisch fir Synthesegase aus festen
Rohstoffen (Kapitel 3.1.1). Der Vergleich mit den Referenzexperimenten zeigt
den Einfluss der Anordnung auf die beiden Reaktionen FT und CO-SH. Eine
Ubersicht tiber die Brandbreite eingestellter Reaktionstemperaturen und
Verhéltnisse der Edukte ist in Abbildung 4.2 dargestellt.

250 | | |
CO-SH, Cu-Kat FT, Co-Kat+Cu-Kat
(H,0/CO);, in Anordnungen

5'3 230
pug
2
© 210
0]
Q
5
FT, Co-Kat
~ 190 (H,/CO),,
ein
170

0 0.5 1 1.5 2 25
Eduktverhaltnis am Reaktoreintritt (mol/mol)

Abbildung 4.2: Variationsbereiche der Reaktionstemperatur und des Eintrittsver-
héaltnisses der Edukte. (H2/CO)ein und (H2O/CO)ein fiir FT bzw. CO-SH

Die ermittelte effektive Formalkinetik ermoglicht eine mathematische
Beschreibung der Einfliisse bei der Kombination der Katalysatoren Co und Cu
auf die Aktivitat der beteiligten Reaktionen (Kapitel 5.6). Weiterfihrend hilft die
Formalkinetik zur Beschreibung des Einflusses des in-situ Ho/CO-Verhéltnisses
und der Temperatur auf die Produktverteilung. Das mathematische Modell dazu
basiert auf dem Anderson-Schulz-Flory-Prinzip und einem empirischen Ansatz
zur Berechnung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit (Kapitel 5.1). Bei einer
rechnerischen Fallstudie helfen die Modellierung der Aktivitdit und
Produktverteilung, Aussagen tiber das Potential verschiedener Reaktor-

Anordnungen zu treffen (Kapitel 6).
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4.1 Experimentelle Vorgehensweise

4.1.1 Beschreibung der Versuchsapparatur

Die experimentellen Untersuchungen erfolgen an einer bereits bestehenden
Fischer-Tropsch (FT)-Laboranlage (Mena 2009 und Pabst 2013), welche um eine
Einheit zur kontinuierlichen Dosierung von Wasserdampf erweitert wird. Dies
ermoglicht die Durchfithrung von CO-Shift (SH)-Versuchen. Abbildung 4.3 zeigt
ein FlieBbild der Versuchsapparatur.

NgCPr v%@

P

|
rVerdampfer !

l—|>q—|:l —

@ETXLiqui-Flow

),'_ i
E

zum online-GC

Ampullen-
Probennehmer

Y
Prifgas
Abbildung 4.3: Vereinfachtes Fliebild der verwendeten Versuchsapparatur

Die bei Umgebungsbedingungen gasformigen Stoffe befinden sich in Druck-

Gasflaschen. Das Wasser wird aus einem Tank enthnommen.

CO und H2 dienen zur Darstellung von Modellsynthesegasen. Ein Gasgemisch
aus N2 und Cyclopropan (CPr) wird der Anlage nach dem Reaktor zugegeben, als
Referenzstoffe fiir die Versuchsauswertung (s. Kapitel 4.3). Zur Verdiinnung der
Eduktgase und Einstellung des Uberdrucks im Wassertank wird Ar als Inertgas
verwendet. Die Dosierung der Gase erfolgt Gber vier Massendurchflusssregler
(MFC) der Firma Brooks Instruments. Die Einspeisung der Gase in die
Analyseeinheit erfolgt wahlweise durch den Reaktor oder tiber einen Bypass,
mithilfe eines Vierwege-Hahns. Bei den CO-SH-Versuchen wird Wasser tiber ein

Flussigkeit-Durchflussmesser einem Verdampfer zugefithrt (Liquid Flow Meter
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LFM und Controlled Evaporator, beide von Brooks Instruments). Dort gelingt

die Durchmischung von Wasserdampf und Synthesegas. Die Leitung von

Verdampfer bis zum Reaktor ist beheizt. Eine Ubersicht iiber die verwendeten

Stoffe ist der Tabelle 12.3 zu entnehmen.

Eine schematische Darstellung des Festbettreaktors zeigt Abbildung 4.4. Die

Katalysatorschiittung wird von oben nach unten durchstrémt und befindet sich

Flhrungsrohr fir
Thermoelement

Glaswolle
SiC, dp=>200um

oberer Heizbock

Aktivschittung

Kat + SiC
100<dp/pm<160

unterer Heizbock

SiC, dp>200um

e O O

Quarzfritte

A

Glasrohr

Stahlmantel
0O-Ring

Abbildung 4.4: Léngsschnitt-Darstellung
des Laborfestbettreaktors

in einem Glasrohr, welches eine
Lange, einen Aullendurchmesser
und eine Wandstarke von 400, 11
bzw. 2mm  aufweist. Das
Glasrohr ist in einem Stahl-
mantel montiert, der fir Driicke
von bis zu 1,5 MPa ausgelegt ist.
Die Vermeidung von Bypass-
Stromung geschieht durch einen
eingepressten O-Ring zwischen
Glasrohr und Stahlmantel
(Simriz 75 FFPM 495, Fa.
Freudenberg & Co. KG). Zwei
Metallblocke fassen den Stahl-
mantel des Reaktors ein. Diese
Metallblocke werden mit
Heizpatronen tber PID-Regler
elektrisch beheizt (Fa. Helios
GmbH und Eurotherm GmbH).
Die Erfassung der Temperatur-
profile im Reaktionsraum erfolgt
mit einem axial verschiebbaren
Thermoelement n eilnem
Fihrungsrohr, welche sich in der
Mitte des Glasrohres befindet.

Die Schiittung ist in einem Ring-

spalt zwischen Glasrektor und Thermoelementfithrungsrohr eingebaut und wird

von einer Quarzfritte gehalten. Eine Inertschicht aus Siliziumcarbid SiC

befindet sich am unteren Ende des Schiittguts zur axialen Positionierung der

katalytisch aktiven Materialien in einem nahezu isothermen Bereich.
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Die Aktivschiittung hat, je nach Schiittungsaufbau, eine Lénge von 100 bis
220 mm und besteht aus pulvrigen, gleichgro3en Partikeln von Katalysator und
inertem SiC zur Verdinnung. Das Massenverhiltnis von Katalysator zu SiC
mgat/mgic betriagt 1/4. Die Verdiinnung vermeidet das Auftreten von Hotspots
und ermoglicht einen nahezu isothermen Betrieb des Reaktors (AT <3 °C,
Abbildung 12.9). Oberhalb der Aktivschiittung befindet sich eine Einlaufzone
von mindestens 40 mm, ebenfalls aus SiC. Diese dient zur Einstellung eines
homogenen Stromungsprofils und zum Vorheizen der Edukte (s. auch Kapitel

12.3.1). Der ganze Reaktorraum ist gegen die Umgebung isoliert.

Vor und nach dem Reaktor befinden sich Druckanzeiger der Firma Wika GmbH.
Der Druckverlust entlang des Reaktors ist bei allen Versuchen stets kleiner als
12 kPa und ist vernachlédssigbar gegeniiber dem Reaktionsdruck von 1000 kPa
(s. Tabelle 12.7). Der Druckaufbau erfolgt mit Argon Ar, als Druckhaltegas, das
tuber einen Prazisionsdruckminderer unmittelbar vor einem Nadelventil
eingesetzt wird. Ein Zusammenspiel zwischen dem Druckhaltegas und dem

Nadelventil erméglicht die Einstellung und die Regelung des Druckes.

Die Leitung vom Reaktor zur Analyseeinheit ist zur Vermeidung von
Verstopfungen durch unkontrollierte Kondensation der FT-Produkte beheizt.
Langkettige, hochsiedende Stoffe werden in einem Heillabscheider abgetrennt
(165 °C, 1 MPa). Diese werden einmal am Tag als Wachs aus der Anlage entfernt
und gewogen. Die leicht siedenden Stoffe durchstromen den Heil3abscheider. Ein
Teil davon wird zum Online-Gaschromatographen (online-GC) zur Analyse der
anorganischen Stoffe und Methan geleitet. Das restliche Gas durchstromt einen
Ampullen-Probennehmer, wo Produktgas fir spitere Analysen aufgefangen
wird. Mehr zur Analytik findet sich im Kapitel 4.2.

4.1.2 Verwendete Katalysatoren und Versuchsdurchfiihrung

Verwendete Katalysatoren

Die Untersuchungen werden exemplarisch mit einem Co-LTFT- und einem Cu-
LTSH-Katalysator durchgefiihrt. Beide standen aus friitheren Forschungs-
projekten zur Verfiigung (Rohde 2011, Baudry 2010). Die charakteristischen
Eigenschaften der verwendeten Katalysatoren sind in Tabelle 4.1 dargestellt.
Beim Co-Katalysator wird AloOs als poroses Triagermaterial verwendet und Pt
als Promotor. Co/Pt-Katalysatoren besitzen eine gute FT-Aktivitat und Stabilitat
(Vada et al. 1995, Park et al. 2011 und Cook et al. 2014). Im Allgemeinen kann
ithre Shift-Aktivitat vernachléassigt werden (Kapitel 3.1.4). Fur die CO-SH-
Reaktion wird ein typischer CuO-ZnO-AloOs Katalysator verwendet (Kapitel
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3.2.3). Beide Katalysatoren werden gemahlen und mit gleichgroBen SiC
Partikeln gemischt. Die Verwendung von Partikeln der GréBen 100 bis 160 pm

soll den Einfluss des inneren Stofftransports minimieren.

Tabelle 4.1: Verwendete Katalysatoren und ihre Eigenschaften

Reaktion Katalysator = Zusammen- Spezifische Spezifische Poren-

setzung Oberflaiche Porenvolumen durchmesser
(m*/g) (cm?/g) (nm)
FT Co/Pt/AlOs  100/2/298  143,9 0,34 9,4
CO-SH Cu/Zn/Al:O3 100/64/18 75,9 0,18 9,1

Versuchsdurchfithrung

Die Schiittung wird zunéchst im Glasrohr aufgebaut und mit dem Stahlmantel
zum Festbettreaktor verbunden. Es folgt eine Dichtigkeitskontrolle sowie eine
Kalibrierung der Durchflussregler und des online-GCs. Die Edukte flieBen dann
in gewiinschten Volumenstromen tiber den Bypass zum GC zur Uberprifung der

Eintrittszusammensetzung.

Vor der eigentlichen Reaktion muss der Katalysator aktiviert werden. Dies
geschieht durch eine Reduktion. Dabei durchstromt ein Wasserstoff-Argon-
Gemisch die Schittung, welche auf Reduktionstemperatur gebracht wird. Die

Wahl der Reduktionsbedingungen héngt vom verwendeten Katalysator ab
(Tabelle 4.2).

Tabelle 4.2: Reduktionsbedingungen des Co- und des Cu-Katalysators

p Ho/Ar  Tmod, Kat Tstart ~ Rampe TEnde Dauer

MPa) () (kg s/m?®) °C) (°C/min) (©)) (h)
Co-Kat 1 1/3 1500 25 2 400 16
Cu-Kat 1 1/10 1500 25 2 210 16

Nach der Reduktion wird die Temperatur auf 70°C gesenkt und der
Betriebsdruck in der Apparatur aufgebaut. AnschlieBend erfolgen die
Einspeisung der Edukte und der Beginn der Aktivierungsphase bei 220 °C. Der
Katalysator ist formiert, wenn Umsatz und Ausbeute nach ca. drei Tagen
konstant bleiben. Diese Prozedur ist vor Allem fiir den FT-Katalysator wichtig.
Nach der Formierung des Katalysators beginnt die systematische Variation der
Reaktionstemperatur, der modifizierten Verweilzeit oder des Eduktgas-
Eintrittsverhaltnisses. Mit einem ausgewihlten Betriebspunkt als Referenz, der

alle 3 bis 5 Tage eingestellt wird, kann die Katalysatorstabilitat tGberprift
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werden. Der Katalysator gilt als stabil bis zu einem Aktivitatsverlust von 10 %-
Punkten.

Jede Betriebspunktinderung verursacht eine Stérung im System. Es bedarf
einer gewissen Zeit bis zur erneuten Einstellung eines stationdren Zustandes.
Diese Dauer wird aus Erfahrungswerten auf ca. 2 und 8 Stunden bei den CO-
SH- bzw. FT-Versuchen festgelegt. Die Produktanalyse erfolgt im station&ren
Zustand. Die Analysengerite werden alle drei bis vier Wochen auf Kalibrierung

uberpruft.

4.2 Analytik

Fur die Analyse der gasformigen Stoffe stehen zwei Gaschromatographen zur
Verfiigung. Die Analyse der anorganischen Komponenten und einzelner
Kohlenwasserstoffe erfolgt mit einem online angeschlossenen Gaschroma-
tographen (online-GC), welcher mit einem Warmeleitfihigkeitsdetektor und
einem Flammenionisationsdetektor ausgestattet ist (WLD bzw. FID). Der zweite
Gaschromatograph verfliigt tiber zwei FIDs und wird diskontinuierlich zur
Analyse der Ampullenproben betrieben (offline-GC). Hersteller beider GC-Gerate
1st Agilent Technologies, Typ 6890N.

Analyse anorganischer Stoffe und Methan

Abbildung 4.5 zeigt eine schematische Darstellung der S&dulen- und Ventil-
Verschaltung zur Analyse von anorganischen Komponenten und Methan mit
dem WLD als Detektor. Die Probenschleife wird kontinuierlich mit dem zu
messenden Gas durchspiilt. Alle Ventile sind zunéchst in ,aus®Stellung und
schalten zu Beginn der Messung in die ,ein“-Stellung um. Das Trigergas
transportiert das Probengasgemisch zur HP1-Sdule. Dort werden die
langkettigen Kohlenwasserstoffe zuriickgehalten, sodass die anorganischen
Stoffe und Methan als erste in die Plot Q-Sdule gelangen. AnschlieBend gehen
die Ventile V1 und V3 in die ,aus“-Stellung, um die zuriickgehaltenen Stoffe
abzufiihren und die HP1-Siule zu spilen. Die Plot Q-Sdule hilt COs zurick,
sodass die restlichen Stoffe zuerst das Ventil V4 passieren und zur Molsieb-
Saule gelangen. Unmittelbar danach schaltet Ventil V4 in die ,,aus“-Stellung um
und COgz flieBt direkt zum WLD. Die Trennung der Komponenten Hz, N2, CH4
und CO erfolgt auf der Molsieb-Saule, bevor sie detektiert werden. Zur
Ermittlung der Anderung der stoffspezifischen Warmeleitfihigkeit flieBt reines

Argon kontinuierlich in eine Vergleichszelle des WLDs.
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Probeneinlass WLD

Tragergas \Probenschleife

Abbildung 4.5: S&ulen- und Ventilsaufbau zur Analyse anorganischer Stoffe und
Methan. WLD im online-GC. — ,,aus“-Stellung, --,,ein“-Stellung
(Unruh 2006)

Analyse organischer Stoffe

Fiur die vorldufige Analyse der organischen Stoffe ist ein FID im online-GC
parallel zum WLD geschaltet. Eine HP1-Sdule trennt die zu messenden Stoffe
vor dem FID auf. Helium wird dabei als Tragergas eingesetzt. Die Trennung der
organischen Stoffe findet im relativ engen Temperaturbereich von 37 bis 270 °C
mit entsprechend steiler Heizrampe statt. Dies hat zur Folge, dass eine
Trennung von Alkenen und Alkanen bei C2 und Cs nicht méglich ist. AuBlerdem
konnen nur Komponenten bis Cs mit ausreichender Genauigkeit detektiert
werden. Weitere Spezifikationen zum online-GC sind in Tabelle 12.4 aufgelistet.
Fur eine weitergehende Analyse der organischen Verbindungen steht ein offline-

GC zur Verfiigung.

Die zwei FIDs im offline-GC sind parallel aufgebaut und jeweils nach einer
Trennsidule angeordnet. Die Sadulen konnen mit fliissigem Stickstoff gekiihlt
werden, was Messungen in einem groBlen Temperaturbereich von -80 bis 300 °C
und mit kleinen Heizrampen ermoglicht. Auf diese Weise kann ein gutes
Trennergebnis der einzelnen organischen Stoffe erzielt werden, inklusive der
Trennung der n-Alkane, 1-Alkene und sauerstoffhaltigen Verbindungen im
Produktgas. Die Komponenten, die nicht eindeutig zu einer dieser Gruppen

zugeordnet werden kénnen, gelten als Isomere.

Am Ampullen-Probennehmer werden Proben des dampfférmigen Produktgases
in evakuierten Glasampullen diskontinuierlich aufgefangen (Ampullen-Technik
nach Schulz et al. 1984). Diese kénnen fiir spidtere Analysen mit dem offline-GC
aufbewahrt werden. Die Glasampullen werden in einer am offline-GC speziell
angefertigten Brechkammer gebrochen. Der Transport aufgefangener Stoffe zu
den bei -80 °C gekiihlten Trennsédulen erfolgt mit Helium als Tragergas. Nach

der Trennung werden die Kohlenstoffverbindungen bis Cgo am FID erfasst.
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Weitere Angaben zu Ampullen-Probennehmer, Aufbau des offline-GCs und

Beispiel-Chromatogramme sind dem Kapitel 12.2.2 zu entnehmen.

Um zusitzlich die Zusammensetzung hoherer Kohlenwasserstoffe Cgo+ zu
erhalten, kénnen bei Bedarf Wachsproben fiir eine weiterergehende GC-Analyse
in Auftrag gegeben werden. Auf diese Weise lassen sich FT-Produkte bis Css in

die Versuchsauswertung einbeziehen.

4.3 Versuchsauswertung und Definitionen
Berechnung der Stoffmengenstréome

Dem zu analysierenden Gasstrom wird ein definiertes Referenzgasgemisch
zugegeben. Dieses besteht aus Stickstoff und Cyclopropan mit bekannter
Zusammensetzung und  Volumenstrom. Die  Peakflichen in den
Chromatogrammen und die dosierten Mengen der Referenzstoffe dienen der
Berechnung der Stoffmengenstrome. Stickstoff und Cyclopropan eignen sich als
Referenz, weil diese sich bei den betrachteten Reaktionen nicht beteiligen. Mit
Gleichung 4.1 lassen sich die Stoffmengenstrome anorganischer Stoffe und des
Methans 1tiber Referenzstoff Stickstoff ermittelt. Der stoffspezifische
Korrekturfaktor fine2 ergibt sich aus der Kalibrierung des WLDs mit mindestens
drei zertifizierten Priifgasflaschen unterschiedlicher Zusammensetzung. Die
Stoffmengenstrome organischer Komponenten werden mithilfe der Gleichung 4.2
nach Auswertung der FID-Chromatogramme iiber Cyclopropan (CPr) als
Referenzstoff berechnet. Fur die Kohlenwasserstoffe betriagt der Korrekturfaktor
ficpr eins. Dieser Wert kann fiir sauerstoffhaltige Kohlenstoffverbindungen
abweichen. Dies wird jedoch in dieser Arbeit nicht beriicksichtigt, weil die
gebildete Stoffmenge der sauerstoffhaltigen, organischen Verbindungen bei allen

Versuchen sehr gering ist.

E.; :fi,Nz'_l'Fn N2 (4.1)
3 AN2 ]
N _
Fn,i = fi,CPr ’ ﬂ ’ L ’ Fn,CPr (42)
NC i ACPr

Der Kohlenstoffstrom einer Komponente 1 ergibt sich aus dem entsprechenden
Stoffmengenstrom, multipliziert mit der Anzahl von Kohlenstoffatomen N¢ im
Molekil (Gleichung 4.3). Die Summe aller Kohlenstoffstrome aus der
Produktgasanalyse und dem Wachs-Kohlenstoffstrom ergibt den Gesamt-
Kohlenstoffstrom der Produkte (Gleichung 4.4). Zur Berechnung des Wachs-

Kohlenstoffstroms wird angenommen, dass das tiber die Versuchsdauer
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akkumulierte Wachs im Mittel aus Monomer-Bausteinen -(CHg)-, mit einer

molaren Masse von 14 g/mol, besteht.

Foci=F.iNg (4.3)
Ampulle
m
Fn,C,gesamt = ZFn,i ' NC,i + ———vadhs (44)
i=l -(CH2)- <At

Bei allen durchgefiihrten Versuchen ist CO der einzige Kohlenstofflieferant.
Sofern alle kohlenstoffhaltigen Verbindungen analytisch und gravimetrisch
erfasst werden und eine C-Akkumulation in der Versuchsapparatur
vernachlassigt werden kann, ldsst sich nach dem Erhaltungssatz die C-Bilanz

um die Anlage schlief3en.

F =F ., +F +F (4.5)

n, CO, ein n, CO n, CO2 n, C, gesamt

Definitionen und Berechnung auswertungsrelevanter Groflen

Der Umsatz eines Edukts 1 wird als dessen Stoffmengenédnderung bezogen auf

dessen Eintrittsstoffmenge definiert und nach Gleichung 4.6 berechnet.

X _ Fn,Lein _Fn,i 4 6
= (4.6)

Die Ausbeute entspricht der entstandenen Stoffmenge an einem Produkt i,
bezogen auf die Edukt-Eintrittsstoffmenge. Alle Ausbeuten beziehen sich in der
vorliegenden Arbeit auf CO (Gleichung 4.7).

1)CO
v

Fni
— (4.7

Fn,CO,ein

Y. =

1

Die Selektivitidt eines Produkts 1 lésst sich nach Gleichung 4.8 aus dem

Quotienten der Ausbeute und des Umsatzes ermitteln.

g —_ti (4.8)

Die COgq-freie Kohlenstoffselektivitat eines FT-Produkts 1 bezieht sich
zweckmalBigerweise nur auf die von der FT-Reaktion verursachten

Stoffmengenidnderungen von CO (Gleichung 4.9).

S, = hi (4.9)
XCo - Ycoz

Ferner kann die Berechnung der Produktverteilung unabhingig von den Gréen
Umsatz und Ausbeute erfolgen. Dazu kann der Stoffmengenanteil y, oder der
Kohlenstoffmolanteil yc eines Produkts 1 unter den Kohlenwasserstoffen nach
Gleichungen 4.10 bzw. 4.11 berechnet werden.
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_ kR 4.10
y}'l,l Z Fnjl ( )
Fn,C,i
Y=g (4.11)
n,C, gesamt

4.4 Rechnerische Vorgehensweise

Kontinuierlich betriebene Reaktoren konnen zwei Grenzfillen zugeordnet
werden. Idealerweise verhalten sie sich wie ein Rihrkessel mit perfekter
Durchmischung (CSTR) oder wie ein Pfropfstromungsreaktor (PFR). In einem
idealen Riihrkessel stellen sich im gesamten Reaktionsraum die gleichen
Betriebsbedingungen ein. Ein idealer PFR ist in radialer Ebene frei von
Gradienten. Zuséatzlich tritt im idealen PFR keine Riickvermischung in axialer
Richtung auf. Im diesen Fall sind die Konzentration der Stoffe und die
Temperatur im Reaktor ortsabhingig. Unter Verwendung der einheitenlosen
Péclet-Zahl gibt das axiale Dispersionsmodell an, welcher Grad der

Riickvermischung bei einem realen Rohrreaktor zu beriicksichtigen ist.

4.4.1 Reaktormodell und Stoffmengenbilanzen
Das Dispersionsmodell und das Randgingigkeitskriterium erlauben eine

Modellierung des integralen Laborfestbettreaktors als idealer Pfropfstromungs-
reaktor. Ausfiihrliches zur Annahme des PFRs befindet sich im Kapitel 12.3.1.

Auf Basis des PFR-Modells kénnen Bilanzen formuliert werden. Da der
Reaktorbetrieb nahezu isotherm erfolgt, sind nur die Stoffmengenbilanzen von
Bedeutung. Diese lassen sich fiir ein differenzielles Volumenelement aufstellen,
wie in Abbildung 4.6 vereinfacht dargestellt ist. Fiir ein homogenes System mit
Diffusions-, Konvektions- und Quellterm kann die allgemeine Stoffmengenbilanz
einer Komponente i formuliert werden (Gleichung 4.12). Dabei steht rj fur die

katalysatormassebezogene Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion j.

- (0 (ng
| < |
z=0 dz Z = Lgeyt
Fn,i,ein n,i, aus

Abbildung 4.6: Schematische Darstellung eines durchstrémten integralen PFR-
Reaktors mit Unterlegung eines differentiellen Elements
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% = —diV(u . Ci)+ diV(Di . grad Ci)+ 1__8 z Vi,j . rj . pKat,j (412)
e ‘5

Zur Losung der differentiellen Stoffbilanz liegen folgende Annahmen zu Grunde:

stationdrer Zustand,

vernachlassigbare axiale Diffusion gegeniiber Konvektion,

kinetisch kontrollierte Reaktion,

isobare Betriebsweise.

Auf diese Weise lasst sich Gleichung 4.12 zu einer eindimensionalen

gewohnlichen Differenzialgleichung vereinfachen:

dE; My,
I S 4.13
dZ Z ) 7] LBett,j ( )

Die vereinfachte Stoffmengenbilanzgleichung wird gleichzeitig fur die Stoffe CO,
H2, H20, -(CHg)- und CO:2 unter Beriicksichtigung der Anordnung der
Katalysatoren numerisch gelost. Dabei dient Gleichung 4.14 als
Anfangskriterium. AulBerdem werden die Parameter der Formalkinetik der

betrachteten Reaktionen benétigt.

F,i(z=0)=F

n, i, ein

(4.14)

4.4.2 Ermittlung der Parameter zur Formalkinetik

Die Ermittlung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k; erfolgt
mithilfe ausgewiahlter Reaktionszeitgesetze aus der Fachliteratur. Fir die
Reaktionen FT und CO-SH werden die Ansitze von Yates und Satterfield 1991
bzw. Moe 1962 verwendet (Tabelle 4.3). Beide sind weit verbreitet und basieren
auf dem Verbrauch des Edukts CO. Aus den FT-Messungen mit Co separat
ergibt sich der Koeffizient des Hemmterms aco. Zur Vereinfachung wird dieser

Hemmterm im untersuchten Temperaturbereich als konstant angenommen.

Tabelle 4.3: Verwendete Ansétze zur Berechnung der Geschwindigkeiten der
Reaktionen FT und CO-SH nach Yates und Satterfield 1991 bzw. Moe

1962
Fischer-Tropsch CO-Shift
_ . PcoPm 1
trr = K (T) (l—i- aco -pCO)2 gy = kgy (T) '{pco “Puo ~ P2 "Pcoz m)

a., = konstant K (T) - exp(4si7’8 _4’33j
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Die Berechnung der Geschwindigkeitskonstanten gelingt mit nichtlinearer
Minimierung der Fehlerquadratsumme. Als Basis fiir die iterative Anpassung
der modellierten Stoffmengenstrome (bzw. Umsatz CO) dienen die
experimentellen Ergebnisse. Im Rahmen dieser Berechnung werden mehrere
modifizierte Verweilzeiten fiur jede Reaktionstemperatur beriicksichtigt. Das
Losen der Stoffmengenbilanzen erfolgt mit Matlab unter Verwendung von
vorprogrammierten Software-Paketen (ode23s modifizierte Rosenbrock-Formel
2. Ordnung). Um eine Aussage Uber die Genauigkeit der Anpassung treffen zu
konnen, wird eine gemittelte Abweichung bzgl. der GréBen G definiert (CO-
Umsatz und/oder COs-Ausbeute, Gleichung 4.15).

BRI OV
C_Nexp Z\ bG p

(4.15)
exp ‘
Mit den ermittelten Geschwindigkeitskonstanten und den zugehorigen
reziproken Temperaturen lassen sich die Aktivierungsenergie Ea und der

Frequenzfaktor ko der Reaktion j berechnen (Arrhenius-Gesetz, Gleichung 4.16).

Ea. 1

k(T) =Kk, -exp[—Tij (4.16)

4.5 Schiittungsaufbau und Versuchsprogramm

4.5.1 Schiittungsaufbau

Je nach Aufbau der Aktivschiittung laufen die FT- und CO-SH-Reaktion jeweils
alleine, nacheinander oder gleichzeitig ab. Abbildung 4.7 veranschaulicht die
experimentell untersuchten Schiittungsanordnungen. Die Referenzversuche mit
einer einzigen Katalysatorart in der Schiittung werden als ,separat” bezeichnet.
Die Untersuchungen zur Kombination der Katalysatoren Co und Cu geschehen
in zwei unterschiedlichen Anordnungen: Zweischicht-Anordnung und die

Anordnung in einer physikalischen Mischung.

Die Zweischicht (ZS)-Anordnung besteht aus zwei Aktivschiittungen mit je
einem Aktivmaterial. Dabei befindet sich die Co-Schiittung am Kopf des
Reaktors gefolgt von der Cu-Schittung. Die beiden Aktivschiittungen sind
raumlich durch eine Inertschicht aus SiC-Partikeln getrennt. Die ZS-Anordnung
soll zur Untersuchung der CO-SH-Reaktion am Cu-Katalysator unter FT-
Bedingungen dienen. Hier ist der Einfluss der FT-Produkte von besonderer
Bedeutung, weil diese bei den CO-SH-Referenzversuchen abwesend sind. Bei der

physikalischen Mischung (PM) dagegen gibt es keine raumliche Trennung der
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4 Vorgehensweise und Methoden

Katalysatoren. Die Katalysatoren Co und Cu, verdiinnt mit SiC-Partikeln,
werden zu einer homogenen Aktivschiittung gemischt. In der PM-Anordnung
sollen die Reaktionen FT und CO-SH parallel ablaufen, dhnlich wie bei dem bi-
funktionellen Fe- FT-Katalysatoren.

Referenzen Kombinationen
SH separat FT separat Zweischicht Physikalische
Mischung
) o )
Co
Cu Co Co + Cu
Cu
./ —/ ./

Abbildung 4.7: Vereinfachte Darstellung der verwendeten Schiittungsanordnungen
mit den Katalysatoren Co und Cu, Schittung mit Cu-Katalysator
kiirzer wegen geringerer Katalysatormenge

4.5.2 Versuchsprogramm

Bei jeder Schittungsanordnung erfolgen Untersuchungen zu den
reaktionstechnischen Aspekten Katalysatorstabilitit und -selektivitat sowie
effektive Formalkinetik. Letztere geschehen in einem Aktivitatsbereich, in
welchem der Katalysator als stabil gilt. Da die Katalysatormasse innerhalb einer
Messreihe konstant ist, korreliert die modifizierte Verweilzeit mit dem

Gesamtvolumenstrom am Reaktorkopf (Gleichung 4.17).

m. ..
=——= (4.17)

T mod,Kat,j F
V,ein,gesamtNTP

Die experimentellen Untersuchungen der Schiittungsanordnungen werden bei

einem konstant gehaltenen Reaktionsdruck von ca. 1 MPa durchgefiihrt.

Referenzversuche

Ein Uberblick iiber das Versuchsprogramm zu den Referenzanordnungen geben
die Tabellen 4.4 und 4.5. Diese zeigen die eingestellten Reaktionsbedingungen
zu den Untersuchungen der Reaktionen CO-SH und FT mit den separaten

Katalysatoren Cu bzw. Co.
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Tabelle 4.4: Eingestellte Reaktionsbedingungen bei den CO-Shift-Versuchen mit
dem Cu-Katalysator separat

T (Fn,co/Fnu2/FnH20)ein MCu-Kat  Tmod,CuKat p
(°C) ) (g) (kg s m3) (MPa)
180 0,38/0,33/0,29 1,5 1400, 1700, 2100 1
190 0,38/0,33/0,29 1,56 950, 1400, 1700, 2100 1
200 0,38/0,33/0,29 1,56 950, 1400, 1700, 2100 1
210 0,38/0,33/0,29 1,56 950, 1400, 1700, 2100 1
220 0,38/0,33/0,29 1,56 950, 1400, 1700, 2100 1
230 0,38/0,33/0,29 1,5 950, 1400, 1700, 2100 1
210, 230 0,42/0,33/0,25 1,5 1000 1
210, 230 0,46/0,40/0,14 1,5 1000 1

Tabelle 4.5: Eingestellte Reaktionsbedingungen bei den Fischer-Tropsch-Versuchen
mit dem Co-Katalysator separat

T (Fn12/Fn,co)ein MCo-Kat  Tmod,Co-Kat p
(°C) ) (g) (kg s m3) (MPa)
180 2 2 3000, 4000 1
190 2 2 2000, 3000, 4000 1
200 2 2 1000, 2000, 3000, 4000 1
210 2 2 1000, 2000, 3000, 4000 1
210 0,5,1, 1,5, 2 1 1000 1
230 0,5,1,1,5,2 1 1000 1
210 1 1,5 1000, 1500, 2000, 2500 1
220 1 1,5 500, 1000, 1500, 2000 1
230 1, 2 1,56 1000 1

Kombinationsversuche

Die Kombinationsversuche erfolgen ohne ex-situ Einspeisung von Wasser. Das
fir die CO-SH-Reaktion benétigte Wasser muss zuvor durch die FT-Reaktion am
Co-FT-Katalysator in-situ entstehen. Damit héngt die Geschwindigkeit der CO-
SH-Reaktion von der Verweilzeit von Synthesegas am Co-FT-Katalysator und
damit vom dort erzielten Umsatz ab. Die eingestellten Reaktionsbedingungen zu
den Kombinationsversuchen in Zweischicht-Anordnung und physikalischer
Mischung sind in Tabelle 4.6 und 4.7 aufgelistet.
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Tabelle 4.6: Eingestellte Reaktionsbedingungen bei den Versuchen mit
kombinierten Katalysatoren in Zweischicht-Anordnung

T (Fnu2/Fn,c0)ein  MCo-Kat  Tmod,Co-Kat MCo-Kat/MCu-Kat P
SO, () (kg s m) ) (MPa)
200 1 1,5 1000, 2500 1/1 1
210 1 1,5 1500, 2000, 2500, 3000 1/1 1
220 1 1,5 1000, 1500, 2000, 2500 1/1 1

Tabelle 4.7: Eingestellte Reaktionsbedingungen bei den Versuchen mit
kombinierten Katalysatoren in physikalischer Mischung

T (Fnu2/Fn,c0)ein  MCo-Kat  Tmod,Co-Kat MCo-Kat/MCu-Kat P
SO, () (kg s m) ) (MPa)
210 1 1 500, 667, 1000 1/2 1
220 1 1 333, 500, 667, 1000 1/2 1
230 1 1 333, 500, 667, 1000 1/2 1
210 1 1,5 1000, 2000, 3000 1/1 1
220 1 1,5 1000, 2000, 3000 1/1 1

41



5 Ergebnisse und Diskussion

5.1 Rechnerische Vorbetrachtungen auf Basis von
Literaturinformationen

5.1.1 Ubersicht und Annahmen

Die Co-basierte Fischer-Tropsch (FT)-Synthese kann durch die Gewinnung der
Funktion der in-situ Hs-Erzeugung beeinflusst werden (s. Kapitel 3.3). Die
Berechnung des erwarteten Einflusses der in-situ CO-Shift (SH)-Aktivitat auf
die Ausbeute und auf die Verteilung der FT-Produkte erfolgt mit
Modellbetrachtungen. Abbildung 5.1 =zeigt die Co-basierte FT-Synthese
ausgehend von einem CO-reichen Synthesegas ohne und mit in-situ CO-SH-
Aktivitat. Bei der Synthese mit in-situ CO-SH-Aktivitat kann es sich um einen
bi-funktionellen Co-Katalysator oder um eine Kombination von Katalysatoren in

einer physikalischen Mischung handeln.

FT ohne in-situ H,-Erzeugung

CO-reiches Synthesegas —» Co-FT-Synthese — -(CH,)-, H,O

FT mit in-situ H,-Erzeugung

Co-FT-Synthese
+ CO-SH

CO-reiches Synthesegas —» — -(CH,)-, H,O, CO,

Abbildung 5.1: Co-basierte FT-Synthese mit und ohne in-situ Hz-Erzeugung
ausgehend von einem CO-reichen Synthesegas

Die Modellbetrachtung basiert auf den in Tabelle 5.1 aufgefiihrten Ansitzen zur
Berechnung der Geschwindigkeiten beider Reaktionen. Die Geschwindigkeit der
FT-Reaktion wird mit dem Ansatz vom Yates und Satterfield 1991 und den von
Maretto und Krishna 1999 verodffentlichten Zahlenwerten der kinetischen
Parameter berechnet. Die Geschwindigkeit der CO-SH-Reaktion hangt von der
Bildungsrate von H20 durch die FT-Reaktion und damit von der FT-
Reaktionsgeschwindigkeit ab. Die SH-Reaktionsgeschwindigkeit ldsst sich mit
dem Faktor fsg variieren, welcher Werte von 0 bis 0.9 annehmen kann. Der
Faktor B hiangt von der Gleichgewichtskonstante K, ab und ermoglicht die
Berechnung des Einflusses der thermodynamischen Gleichgewichtslage auf die
CO-SH-Reaktionsgeschwindigkeit (s. Kapitel 3.2.3). Die Berechnung der Gleich-
gewichtskonstante K, erfolgt mit dem Ansatz von Moe 1962.
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5 Ergebnisse und Diskussion

Tabelle 5.1: Verwendete Ansétze zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten.
T in K, Zahlenwerte von Maretto und Krishna 1999 fir die FT-
Reaktionsrate und von Moe 1962 fiir die Gleichgewichtskonstante K,

Fischer-Tropsch TFT Pco ' Pm2
kFT(T)'—z

(mol/s/kg) (l +acq 'pco)

K 8.8533-10~ -exp 4494441 L 1

(mol/s/kg/bar?) (00251 ex 29305 T

aco 2,226 8236 — L !

,226-exp — : -=

(1/bar) 493,15 T
CO-Shift rep fg T -(1-B)

(mol/s/kg)

B P Peor |

) Pco Puwo K, (T)

K, K (T) = exp(4557’8 - 4,33)

©) T

Die Abschitzung des CO-SH-Einflusses auf die FT-Produktverteilung erfolgt mit
der Annahme des ASF-Modells (s. Kapitel 3.1.2) unter Verwendung des Ansatzes
von Vervloet et al. 2012. Dieser empirische Ansatz ist in Tabelle 5.2 gezeigt und
ermoglicht die Berechnung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a in
Abhéngigkeit von Temperatur und Ho/CO-Verhiltnis in Katalysatorndhe. Die
angegebenen FT-Selektivitatskonstanten ko By, und AE, stammen aus
Modellanpassungen an kinetisch kontrollierte Messungen mit einem Co-
basierten FT-Katalysator. Bei der Ermittlung der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit wird eine diinne Schicht von fliissigen
langkettigen Kohlenwasserstoffen um den Katalysator angenommen. Dabei
werden Korrelationen von Marano und Holder 1997 zur Berechnung der Henry-
Koeffizienten von H2 und CO verwendet, welche fiir die Berechnung des Ha/CO-

Verhaltnisses an der Katalysatoroberflache notig sind (s. Kapitel 12.4.1).

Die rechnerischen Vorbetrachtungen erfolgen mit dem in Kapitel 4.4.1
beschriebenen mathematischen Reaktormodell. Zusétzlich werden die folgenden

Annahmen getroffen:

e die Katalysatorporen sind mit fliissigem FT-Produkt gefiillt,

e die Gas/Flissigkeit-Phasengrenze ist im Gleichgewichtszustand,

e Idealverdiinnte Gase im fliissigen FT-Produkt sind angenommen mit
Poynting-Faktor = 1 und Vernachlassigung von Mischungseffekten,

e Gradienten innerhalb der Poren werden vernachlassigt (kleine Partikel).
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5 Ergebnisse und Diskussion

Tabelle 5.2: Berechnung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a mit dem Ansatz
und den Zahlenwerten von Vervloet et al. 2012

Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a (-) ka (-) Ba (-) AEq (kd/mol)
(Hz jﬁﬂ AE, 1 1 - 0,567 1,76 120,4
I+k, | —=| -exp |
Co ), R (493,15 T

Zahlreiche FT-Messungen in der Literatur zeigen einen eindeutigen Einfluss der

Temperatur und des Ho/CO-Verhéltnisses auf a und die Produktverteilung (s.
Kapitel 3.1.2). Durch Integration des Ansatzes von Vervloet et al. 2012 im
Reaktormodell gelingt die Berechnung der Produktverteilung nach dem ASF-
Modell. Abbildung 5.2 zeigt den berechneten Einfluss der variierten GroBlen auf
a und die Produktverteilung, dargestellt als die Kohlenstoff-Molanteile der
Produkte Csi und Cs+. Es handelt dabei sich um die Co-basierte Synthese ohne
in-situ CO-SH-Aktivitat (fsy = 0). Die Modellergebnisse zeigen eine Abnahme
von a mit steigendem Hy/CO-Eintrittsverhéltnis und steigender Temperatur.
Dies korreliert mit einer Abnahme des Anteils langkettiger Produkte und mit
einer entsprechenden Zunahme des Anteils kurzkettiger Produkte. Dieser
Einfluss ist beil hoheren Temperaturen besonders ausgepriagt. Bei 200°C bewirkt
eine Erhohung des Ho/CO-Eintrittsverhéltnisses von 1 auf 2 eine geringfligige
Abnahme von a um weniger als 0,03. Bei 230 °C bewirkt die gleiche Erhéhung
des Ho/CO-Eintrittsverhaltnisses eine a-Abnahme von 96,7 auf 67,5 %, sodass
der Anteil der kurzkettigen Produkte auf Kosten der ldngerkettigen Produkte
stark ansteigt. Das Modell gibt damit die Empfindlichkeit der Produktverteilung

der Co-basierten Synthese wieder.

a Yc.ca- Yc,.cs+

—~~ 1 i ‘Fg.?..‘. - ";r"'v.?-‘—-
@ RN
o
£ 0.8
O
5 06
E
5 04
=
o 0.2 y
S 0 n ..us;._..‘-"::".’
05 1 15 2 05 1 15 2 05 1 15 2

(Ha/CO)ein (-)

Abbildung 5.2: Berechneter Einfluss des Ho/CO-Eintrittsverhiltnisses und der
Temperatur auf die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a und auf
die Kohlenstoffmolanteile yc,cs- und yc,cs+ (—) 200 °C, (---) 215 °C, (-+)
230 °C, fsH = 0, Tmod,co-Kat = 4000 kg s/m® und p = 1 MPa
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5.1.2 Aktivitidt der Co-basierten FT-Synthese und in-situ CO-Shift-
Reaktion

Fir die Co-basierte FT-Synthese ohne in-situ Hs-Erzeugung (fsy = 0, Abbildung
5.3 links) nimmt der Stoffmengenstrom von H2 doppelt so schnell wie der von CO
ab, und die Produkte -(CHj)- und H20 entstehen in gleichen Mengen, bedingt
durch die Stochiometrie der FT-Reaktion (s. Gleichung 3.4). Die Abnahme der
Edukte H2 und CO entlang der Schiittung fithren zu einer Verlangsamung der
FT-Reaktionsgeschwindigkeit. Dabei wird CO2 nicht gebildet, weil der SH-
Aktivitatsfaktor fsy null gesetzt ist.

3 foy=0 | f=0,3 ‘ fo,=0,9

© 24 §>\\ Co\ \/\\\40 ?X\‘\ &
O H H,
£ 1.8 ? \\‘ [ \..\ \\ ™~~~
o
Z 1.2 o o
; H CH 2
L 06 *'(CHz)-, HZO __...---".--—-“' 7'(CH2)' C02 -L'z""' ( | 2) —"&

M co, _,.4; /% H,0

0 e ‘
_ 2 | | ]
) 1.6 et Mer r-----—FT -
22 T = E
© ) T ~—
&
» 0.8
o r
~ SH
= 04
sy

0
0 02 040608 10 020406 08 10 02 04 06 08 1
z/L (-)

Abbildung 5.3: Berechneter Einfluss der Shift-Aktivitat fsu auf die Stoffmengen-
strome (oben) und die Reaktionsgeschwindigkeiten (unten) Giber die
normierte Aktivschittungsliange. T = 220 °C, (H2/CO)ein = 1,
Tmod,Co-Kat = 4000 kg s/m? und p = 1 MPa

Eine angenommene steigende SH-Aktivitdt bei gleichzeitiger FT-Reaktion
bewirkt eine deutlichere Abnahme des Stoffmengenstroms von CO und eine
geringere Abnahme des Hs-Stoffmengenstroms (fsg = 0,3 und 0,9, Abbildung 5.3
Mitte und rechts). Anders als im Fall der FT-Synthese ohne in-situ Shift-
Reaktion (fsg = 0) nimmt bei einer relativen hohen SH-Aktivitit von fsg = 0,9 der
Stoffmengenstrom von Hs nicht mehr schneller als der von CO ab. Mit
steigender SH-Aktivitat erhéht sich die Umsetzung von H20 durch die CO-SH-

Reaktion, sodass der H2O-Stoffmengenanteil im Reaktionsraum sinkt. Dies kann
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die Lebensdauer des FT-Katalysators positiv beeinflussen (Storsaeter et al. 2005,
Rohde 2011).

Durch die SH-Reaktion entstehen das unter Co-LTFT-Bedingungen inerte CO2
und zusatzliches Hs. Letzteres steht fiir die FT-Reaktion zur Verfiigung und
fihrt zu einer geringeren Abnahme der FT-Reaktionsgeschwindigkeit und zu
einer leichten Erhohung des Stoffmengenstroms von -(CHgz)-, verglichen mit der
Synthese ohne SH-Reaktion. Allerdings begiinstigt eine steigende SH-Aktivitat
vielmehr die Bildung von COs.

Die Geschwindigkeit der FT-Reaktion wird von einem hohen CO-Partialdruck
verlangsamt (s. Tabelle 5.1). Die CO-SH-Aktivitat beeinflusst die Abnahme des
Hemmterms entlang der Schittung (Tabelle 5.3). Die schnelle Abnahme des
Stoffmengenanteils von Hs und der hoch bleibende Betrag des Hemmterms
entlang der Schiittung bewirken eine kontinuierliche Senkung der beiden
Reaktionsgeschwindigkeiten im Fall der FT-Synthese ohne in-situ Shift-
Reaktion (fsu = 0). Eine relativ hohe SH-Aktivitat von fsg = 0,9 fiihrt hingegen
zu einer méafligen Abnahme des Stoffmengenanteils von Hs und zu einer
deutlicheren Abnahme des CO-Stoffmengenanteils, welche die Hemmwirkung
von CO verringert. Unter diesen Bedingungen ldsst das in-situ erzeugte Ha
zusammen mit der geringeren Hemmung von CO die FT-
Reaktionsgeschwindigkeit hoher werden, und damit auch die SH-
Reaktionsgeschwindigkeit (fsu = 0,9, Abbildung 5.3 rechts).

Tabelle 5.3: Berechneter Einfluss der SH-Aktivitat auf die Abnahme des Hemm-
terms der FT-Reaktion am Ein- und Austritt der Schiittung. T = 220 °C,
(H2/CO)ein = 1, Tmod, Co-Kat = 4000 kg s/m? und p = 1 MPa.

fom () 0 0,3 0,9
(1+2c0"pco)? 147/ 114 147792 147/ 47

Der berechnete Einfluss der in-situ CO-SH-Aktivitat kann sich mit dem Umsatz
von CO und die Ausbeuten von -(CHg)- und COgz deutlicher darstellen lassen
(Abbildung 5.4). Ausgehend von einem CO-reichen Synthesegas mit einem
Hy/CO-Eintrittsverhéltnis von 1 ist der CO-Umsatz bei der Synthese ohne in-
situ He-Erzeugung stochiometrisch auf 50 % begrenzt. Unter der Annahme, dass
die Aktivitat des Co-Katalysators von dem Cu-Kontakt nicht anderweitig
beeinflusst wird, bewirken steigende in-situ SH-Aktivitdten und steigende

Temperaturen eine stetige Zunahme des CO-Umsatzes.

Die Ausbeute von -(CHj)- erhoht sich mit steigender Temperatur. Mit
zunehmender SH-Aktivitdt erreicht diese Ausbeute ein Maximum bei einem
fsu = 0,6. Im Fall der FT-Synthese mit in-situ CO-SH-Reaktion konkurrieren die
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beiden ablaufenden Parallelreaktionen um das Edukt CO. Bei kleinerem SH-
Aktivitat-Faktor fsg als 0,6 wird CO tiberwiegend zu -(CHs)- umgesetzt. Hohere
SH-Aktivitat-Faktoren beglinstigen die Bildung von CQOgs, sodass weniger

Kohlenwasserstoffe entstehen.

Die Ausbeute von COz steigt mit zunehmender SH-Aktivitdt und zunehmender
Temperatur, solange das CO im Reaktionsraum ausreichend vorhanden ist. Bei
dem verwendeten Ansatz zur Berechnung der CO-SH-Reaktionsgeschwindigkeit
kann die Riickreaktion rein rechnerisch ablaufen, wenn die Partialdriicke von
CO, H20, Hz und CO:z es zulassen (s. Tabelle 5.1). Die CO-SH-Riickreaktion
findet ab einem nahezu vollen CO-Umsatz statt. Das entstandene CO2 reagiert

zu CO zurick, welches mit dem vorhandenen Hy weitere Produkte -(CHg)- bildet.

Xco Y.(cH)- Yco2
1 —
i
0.8 i
— ,I'
= 06 o HE
>': :.: III ::;"//
X 0.4 i/ :5','/ e
.’jy j 7 o < /’/
0.2 25 S ",x/ _—
...asﬁ"/\ _— Pt
200 210 220 230 200 210 220 230 200 210 220 230
T(°C)

Abbildung 5.4: Berechneter Einfluss der Temperatur und der in-situ Shift-Aktivitat
auf den Umsatz von CO und auf die Ausbeuten von -(CHz)- und COsx.
(—) fsu=0, (—) fsu=0,3, (---) fsh = 0,6, (--*) fsu = 0,9, (H2/CO)ein = 1,
Tmod,Co-Kat = 4000 kg s/m? und p = 1 MPa

Die Modellbetrachtung zeigt, dass die Temperatur und die CO-SH-Aktivitat die

Aktivitdt der FT-Reaktion entscheidend beeinflussen koénnen. Durch eine

richtige Balance von Temperatur und SH-Aktivitdt kann eine maximale

Ausbeute der Kohlenwasserstoffe bei einem hohen CO-Umsatz erreicht werden,

wenn das Synthesegas CO-reich ist.

5.1.3 Produktverteilung und in-situ CO-Shift-Reaktion

Die Temperatur und das Ho/CO-Verhaltnis beeinflussen die Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit a und damit die Produktverteilung der FT-Synthese. Unter
der Annahme eines vernachlédssigbaren Einflusses des Stofftransports steht das
H2/CO-Verhéltnis an der Katalysatoroberfliche im festen Zusammenhang mit
dem H2/CO-Verhéaltnis in der Gasphase. Dabei ist der Proportionalitétsfaktor
durch die Henry-Koeffizienten von Hz und CO bestimmt (s. Kapitel 12.4.1).
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Im Fall der Synthese ohne die in-situ Erzeugung von Hs nimmt das Hs/CO-
Verhaltnis entlang der Schiittung ab (Abbildung 5.5 links), weil Hz2 bei einem
H2/CO-Eintrittsverhéltnis von eins schneller als CO abreagiert. Eine in-situ CO-
SH-Reaktion beeinflusst den Verlauf dieses Verhéltnisses. Eine relative geringe
SH-Aktivitat mit fsg = 0,3 verlangsamt die Abnahme von H2/CO. Bei einer
mittleren SH-Aktivitdat mit fsg =0,6 bleibt das Hgo/CO-Verhiltnis nahezu
unveriandert. Bel einem Faktor fsg = 0,9 1st die relative SH-Aktivitat so hoch,

dass das Ha/CO-Verhéltnis entlang der Schiittung deutlich ansteiget.
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Abbildung 5.5: Berechneter Einfluss der Shift-Aktivitit auf das Ho/CO-Verhaltnis in
Katalysatornédhe (links) und auf die Kettenwachstumswahrschein-
lichkeit a (rechts) entlang der Schiittungslange. (—) fsu = 0, (—) fsu =
0,3, (---) fsu = 0,6, () fsu = 0,9, T = 220 °C, (H2/CO)ein = 1, Tmod,Co-Kat =
4000 kg s/m® und p = 1 MPa

Durch die Beeinflussung des Ho/CO-Verhiltnisses bewirkt die in-situ CO-SH-
Reaktion eine Anderung der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a (Abbildung

5.5 rechts), entsprechend der Korrelation in Tabelle 5.2. Die hohere SH-Aktivitat

verursacht eine Abnahme von a. Dies ldsst sich am Ende der Schiittung am

deutlichsten erkennen. Bei 220 °C und einem Hs/CO-Eintrittsverhaltnis von 1

ergeben sich rechnerisch a-Werte von tber 0,9 fiir alle betrachteten SH-

Aktivitaten. Dies weist auf eine hohe Selektivitiat des von Vervloet et al. 2012

untersuchten Co-Katalysators zu den langkettigen FT-Produkten hin.

Den Einfluss der Temperatur und der SH-Aktivitat auf die Verteilung der
Kohlenwasserstoffe zeigt Abbildung 5.6. Ausgehend von einem CO-reichen
Synthesegas mit einem Hs/CO-Verhéltnis von eins bleibt die Produktverteilung
bei 215°C von der SH-Aktivitiat unbeeinflusst und besteht iberwiegend aus den
Kohlenwasserstoffen Cs+. Bei 225°C verursacht eine zunehmende SH-Aktivitat

eine kleine Verschiebung der Produktverteilung in Richtung der kurzkettigen
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Produkte C4., wobei der Anteil der Produkte Cs+ mit mehr als 90 molC-% immer
noch hoch ist. Derartige hohe Anteile an Kohlenwasserstoffen Cs+ kénnen bei
230 °C nur fur relative kleine und mittlere SH-Aktivitiaten (fsg < 0,7) erreicht
werden. Bei dieser Temperatur verstiarken hohere SH- Aktivitdten die Bildung
der Kohlenwasserstoffe C4. auf Kosten der Produkte Cs:.
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Abbildung 5.6: Berechneter Einfluss der Shift-Aktivitat als fsu und der Temperatur
auf die Kohlenstoffmolanteile in C4- und Cs+. (—) T =215 °C,
(--) T = 225 °C, () T = 230 °C, (Ho/CO)ein = 1,
Tmod,Co-Kat = 4000 kg s/m?3 und p = 1 MPa
Die Modellbetrachtung ldsst vermuten, dass eine hohe in-situ SH-Aktivitat
durch ihre Wirkung auf das H2/CO-Verhiltnis die Produktverteilung
beeintrachtigen kann. Bei Temperaturen unter 225 °C kann dieser Effekt fir
alle betrachteten CO-SH-Aktivitdten unterdrickt werden, sodass hohe

Selektivitaten zu den langkettigen FT-Produkten erzielt werden konnen.

5.2 CO-Shift-Katalysator Cu separat (Referenz)

5.2.1 Vorversuche: Einfluss des unterstochiometrischen H:O/CO-
Eintrittsverhaltnisses auf den Umsatz und die Selektivitat

Der Cu-basierte Katalysator fir die CO-Shift (SH)-Reaktion kommt in der Regel
bei  iberstochiometrischen  H20/CO-Eintrittsverhéltnissen zum  Einsatz
(H20/CO >1, s. Gleichung 3.5), um einen moglichst hohen CO-Umsatz zu
erreichen und Nebenreaktionen zu unterdricken (s. Kapitel 3.2). In der
vorliegenden Arbeit wird dieser Katalysator bei der Fischer-Tropsch-Synthese
mit CO-reichen Synthesegasen zur in-situ Einstellung von H2 verwendet. Dabei
ist das HoO/CO-Verhéaltnis im Reaktor kleiner als eins. Dieses niedrige Edukt-

Verhiltnis kann das Auftreten von Nebenreaktionen ermoglichen. Um die
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spatere  Untersuchung der  Formalkinetik mit  vernachlassigbaren
Nebenreaktionen  durchfithren zu  koénnen, dient die vorliegende

Voruntersuchung als Orientierung.

Der Einfluss des unterstochiometrischen HoO/CO-Eintrittsverhaltnisses auf den
CO-Umsatz ist in Abbildung 5.7 links dargestellt. Steigende H2O/CO-Eintritts-
verhéltnisse bewirken wie erwartet eine deutliche Zunahme des CO-Umsatzes.
Eine Temperaturerh6hung um 20 °C unter sonst gleich bleibenden Bedingungen
verursacht dagegen nur eine minimale Zunahme des CO-Umsatzes. Dies zeigt,
dass der Temperatureinfluss auf den CO-Umsatz bei den gewahlten H2O/CO-
Eintrittsverhaltnissen gering ist. Eine Abschétzung der thermodynamischen

Gleichgewichtslage unter diesen Bedingungen erfolgt im Kapitel 5.2.3.
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Abbildung 5.7: Einfluss des H2O/CO-Eintrittsverhéltnisses auf den CO-Umsatz und
die Selektivitdten von CO2 und CH3OH bei zwei Temperaturen.
Cu separat, Tmod,cukat = 1000 kg s/m?® und p = 1 MPa

Bei diesen Vorversuchen werden lediglich CO2 und CH30H als Produkt mit der
Analyseeinheit (s. Kapitel 4.2) gefunden. Damit kann die Bildung von weiteren
kohlenstoffhaltigen Produkten vernachléassigt werden. Die hochste Abweichung
zur SchlieBung der C-Bilanz betragt 8 %. Die Selektivitat von COg sinkt und die
von CH3OH steigt mit abnehmendem H2O/CO-Eintrittsverhéltnis (Abbildung 5.7
rechts). Bei einem HsO/CO-Eintrittsverhéltnis von 0,8 findet die Bildung von
CHsOH praktisch nicht statt und die Selektivitiat von CO2 als Produkt der CO-
SH-Reaktion betriagt mehr als 90 %. Ein H20/CO-Eintrittsverhéaltnis von 0,3
fihrt zur Senkung der Selektivitiat von COz auf 76 % bei 230 °C. Dabei betragt
die Selektivitat von CH3OH mehr als 3 %. Die Temperatur zeigt damit nur einen

geringen Einfluss auf die Selektivitat des Cu-Katalysators.
Abnehmende H2O/CO-Eintrittsverhéltnisse begiinstigen die Bildung von CH3OH

und evtl. von anderen Nebenprodukten, welche bei H20/CO-Eintritts-
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verhéltnissen tuber 0,6 weitestgehend unterdrickt werden. Ein Edukt-
Eintrittsverhaltnis von tber 0,6 eignet sich damit fiir die Untersuchungen zur
Formalkinetik der CO-SH-Reaktion.

5.2.2 Katalysatorstabilitit

Die Stabilitdt des Cu-Katalysators wird mit Wiederholungsmessungen eines
definierten Referenzpunktes wiahrend der Versuchsdauer untersucht (Abbildung
5.8). Angelehnt an die Fischer-Tropsch-Experimente erfolgt zunichst eine
Aktivierungsphase, bevor die Temperatur und die modifizierte Verweilzeit
systematisch variiert werden. Bei einem unterstéchiometrischen H20/CO-
Eintrittsverhaltnis von 0,8 bleibt der Cu-Katalysator wéahrend der

Untersuchungen bis zu einer Versuchszeit von 310 Stunden stabil.
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Abbildung 5.8: Anderung des CO-Umsatzes und der COs.Ausbeute mit der Versuchs-
zeit. Aktivierungsphase unterlegt, Cu separat, T =210 °C,
(CO/H2/H20)ein = 0,38/0,33/0,29, Tmod,cukat = 1000 kg s/m?
und p =1 MPa

Die gemessenen Grolen CO-Umsatz und COz-Ausbeute sind fast immer gleich
grof3. Die Selektivitat von CO2 betrigt in der Regel mehr als 90 %. Lediglich bei
wenigen Messpunkten ergibt sich eine COz-Selektivitat von 80 %. Dies ist auf die
starke Streuung bei diesen Messergebnissen zuriickzufithren. Basierend auf der
Analyseeinheit (s. Kapitel 4.2) befinden sich bei allen Messpunkten keine
organischen Verbindungen im Produktgas, wie in den Vorversuchen im Kapitel
5.1. Unter diesen Bedingungen koénnen somit Nebenreaktionen vernachlassigt
werden, sodass die Ausbeute von COgz als Mal} fir die Aktivitdt der CO-SH-

Reaktion dienen kann.
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5.2.3 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute

Den Einfluss der Temperatur und der modifizierten Verweilzeit auf Umsatz und
Ausbeute bei der CO-SH-Reaktion zeigt Abbildung 5.9. Die Ausbeute von COz
steigt wie erwartet mit zunehmender modifizierter Verweilzeit. Bei konstanter
Temperatur und konstantem H20/CO-Eintrittsverhéltnis erfahrt die Ausbeute
von COz den groffiten Anstieg bei modifizierten Verweilzeiten kleiner als
1500 kg s/m®. Hohere mod. Verweilzeiten bewirken eine kleinere Erhohung
dieser Ausbeute. Dies zeigt, dass eine relativ schnelle CO-SH-Reaktion bei
kleinen mod. Verweilzeiten stattfindet (Chen et al. 2008b). Im untersuchten
Bereich zeigt die Temperatur einen grofleren Einfluss als die mod. Verweilzeit
auf die SH-Aktivitat des Cu-Katalysators.

1 (H,0/C0);,= 0,8 1 (HZO/CO);inl Yeor Yeor aow
e g R
N1 R
o
< 06 o — 2 06 <
o /n//ﬂ//‘ o 7 2100 kg s m
S —o_ O 3 N
>> 0.4 ///0’ >> 0.4%
% — 1000 kg s m3
0 0 |
0O 05 1 15 2 25 175 190 205 220 235
-3 o
17mod, Cu-Kat (1000kgsm™~) T(C)

Abbildung 5.9: Einfluss der Temperatur und der modifizierten Verweilzeit (links)
sowie des H20/CO-Eintrittsverhaltnisses (rechts) auf die Ausbeute
von COz2. Cu separat, Mess- und Modellergebnisse als Symbole bzw.
Kurven, (CO/H2/H20)ein = 0,38/0,33/0,29 fiir (H20/CO)ein = 0,8,
(CO/H2/H20)ein = 0,46/0,40/0,14 fiir (H20/CO)ein = 0,3 und p = 1 MPa

Zunehmende Temperaturen fiihren zu einer Erhéhung der Ausbeute von COz bei
konstantem H20/CO-Eintrittsverhaltnis und konstanter mod. Verweilzeit. Dies
entspricht einem katalytischen Effekt, weil die Ausbeute von COgz hinsichtlich
des thermodynamischen Gleichgewichts mit zunehmenden Temperaturen
abnimmt (s. Kapitel 3.2.1). Abbildung 5.9 rechts zeigt, dass die gemessenen
Ausbeuten immer kleiner als die Gleichgewichtswerte sind. Dabei verringert
sich die Differenz zwischen der experimentellen Ausbeute und dem

Gleichgewichtswert mit steigender Temperatur aufgrund der schnelleren CO-
SH-Reaktion.

Das H20/CO-Eintrittsverhéltnis hat einen thermodynamischen und einen
kinetischen Einfluss auf die Cu-basierte CO-SH-Reaktion. Eine Erhoéhung des
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H20/CO-Eintrittsverhaltnisses bewirkt eine Zunahme der experimentellen und
der thermodynamischen Ausbeute von CO2 (Abbildung 5.9 rechts). Unter den
betrachteten Bedingungen besitzt das HxO/CO-Eintrittsverhéltnis einen
grof3eren Einfluss auf die CO-SH-Reaktion als die Temperatur.

5.2.4 Auswertung der Formalkinetik und Abschiatzung des
Stofftransporteinflusses

Auswertung der effektiven Formalkinetik

Die gemessenen CO2-Ausbeuten flieBen in ein mathematisches Reaktormodell
zur Ermittlung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante ein. Fir jede
Temperatur werden mindestens drei modifizierten Verweilzeiten betrachten. Die
ermittelten Parameter zur Formalkinetik der CO-SH-Reaktion mit dem Cu-
Katalysator separat sind in Tabelle 5.4 aufgelistet. Dabei ist { eine in Gleichung
4.15 des Kapitels 4.4.2 definierte GroBe fiir die Genauigkeit der Anpassung. Der
verwendete Ansatz zur Berechnung der SH-Reaktionsgeschwindigkeit ist von
Literaturstelle Moe 1962 entnommen. Die in Abbildung 5.9 berechneten Kurven
zur COsz-Ausbeute zeigen eine gute Beschreibung der Messergebnisse bei
verschiedenen Temperaturen, modifizierten Verweilzeiten und Eintritts-

zusammensetzungen.

Tabelle 5.4: Ermittelte Parameterwerte der effektiven Formalkinetik der CO-Shift-
Reaktion mit dem Cu-Katalysator separat unter Verwendung des
Ansatzes von Moe 1962 (s. Tabelle 4.3, Kapitel 4.4.2), {: mittlere relative
Abweichung als Glitekriterium der Anpassung

T (°C) ksH,sep (mol/s/kg/Pa?) 40)
180 0,6 10-16 0,02
190 0,9 10-16 0,001
200 1,3 10-16 0,07
210 1,6 10-16 0,02
220 2,0 10-16 0,001
230 2,3 10-16 0,03
ko,sH,sep (mol/s/kg/Pa?) 7,5 10-11

EasH sep (kd/mol) 52,7

Eine effektive Aktivierungsenergie von 52,7 kdJ/mol ergibt sich aus der
Temperaturabhangigkeit der ermittelten Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten.
In der Literatur liegen die Zahlenwerte der Aktivierungsenergie der Cu-
katalysierten CO-SH-Reaktion im Bereich 40 — 90 kJ/mol (Ovesen et al. 1996,
Koryabkina et al. 2003, Wolf et al. 2008, Smith et al. 2010). Der relative kleine
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Zahlenwert der Aktivierungsenergie spiegelt den Kkleinen Einfluss der
Temperatur auf die Cu-basierte CO-SH-Reaktion wieder (Chen und Jheng 2007).
Dies kann in einem Arrhenius-Diagramm dargestellt werden (Abbildung 5.10
links). Ein Paritdatsdiagramm zeigt, dass die ermittelte effektive Formalkinetik
die Cu-basierte CO-SH-Reaktion 1. d. R. mit Abweichungen Kkleiner als 20 %
beschreibt (Abbildung 5.10 rechts)
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Abbildung 5.10: Arrhenius-Diagramm mit Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der
Shift-Reaktion (links) und Paritdtsdiagramm fiir verschiedene Mess-
reihen (Kreise, Quadrate, Rauten und Dreiecke, rechts). Cu separat

Einfluss des Stofftransports

Die berechneten Parameter der effektiven Formalkinetik konnen bei der
Abschatzung des Einflusses des dulleren und inneren Stofftransports helfen.
Dies geschieht unter Betrachtung der Diffusion in der externen Grenzschicht
und in den Katalysatorporen mithilfe der Carberry-Zahl bzw. des Weisz-Moduls.
Die Vorgehensweise dazu ist in Kapitel 12.3.3 ausfiihrlich beschrieben. Die
Ergebnisse der Abschéatzung des Einflusses des Stofftransports zeigen
vernachldassighare Hemmungen durch den &dulleren und den inneren
Stofftransport (s. Tabellen 12.8 und 12.12).

Die ermittelte effektive Formalkinetik der CO-Shift-Reaktion mit dem
verwendeten Cu-Katalysator separat dient als Referenz fiir den Vergleich mit
der CO-Shift-Reaktion bei den Kombinationsversuchen (Kapitel 5.6).
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5.3 Fischer-Tropsch-Katalysator Co separat (Referenz)

5.3.1 Katalysatorstabilitit

Nach der Reduktion des Co-Katalysators beginnt die Aktivierungs- oder
Formierungsphase des Katalysators, bei welcher CO zunéchst unkontrolliert zu
CO2, CH4 und weiteren Kohlenwasserstoffen abreagiert. Wie in Abbildung 5.11
zu sehen ist, schwanken die Selektivitaten von CO2 und CH4 sehr stark in dieser
Phase. Nach ca. drei Tagen ist der Katalysator formiert und weist stabile

Zahlenwerte beziiglich des CO-Umsatzes sowie der Selektivitaten von CO2 und
CHj4 auf.
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Abbildung 5.11: Anderung des CO-Umsatzes (Dreiecke) und der Selektivitidten von
CH4 und CO2 (Quadrate bzw. Kreise) mit der Versuchszeit.
Aktivierungsphase unterlegt, Co separat, T = 210 °C, (H2/CO)ein = 2,
Tmod,Co-Kat = 3000 kg s/m® und p = 1 MPa

Die Uberpriifung der Stabilitat des Katalysators erfolgt mit Wiederholungs-
messungen eines ausgewidhlten Referenzpunktes. Der verwendete Co-
Katalysator zeigt nahezu konstante Zahlenwerte des CO-Umsatzes und der CHj4-
Selektivitiat bis zu einer Versuchszeit von 570 Stunden. Dabei wird kein COz im
Produktgas gefunden. Waihrend dieser stabilen Phase erfolgen die
Untersuchungen zur Formalkinetik durch systematische Variationen der
Temperatur und der modifizierten Verweilzeit bei konstantem Ho/CO-Verhéltnis

und Gesamtdruck.

5.3.2 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute
Die Temperatur und die modifizierte Verweilzeit zeigen einen deutlichen
Einfluss auf den Ablauf der Co-basierten FT-Reaktion. In Abbildung 5.12 rechts

1st zu sehen, dass die Umsétze von CO und Hz mit steigender Temperatur und
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steigender mod. Verweilzeit wie erwartet merklich zunehmen. Dabei bt die
Temperatur einen Einfluss auf die Kinetik aus und die steigende mod.
Verweilzeit bewirkt eine Erhohung der Reaktionszeit. Die Umsitze von CO und
H2 haben fast den gleichen Zahlenwert bei allen Messpunkten wegen des hier
konstant gehaltenen und stochiometrisch nahen Hs/CO-Eintrittsverhaltnisses

von 2.
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Abbildung 5.12: Einfluss der Temperatur und der modifizierten Verweilzeit auf die
Umsétze von CO und H2 sowie auf die Ausbeuten von -(CHz)- und
COs2. Mess- und Modellergebnisse als Symbole bzw. Kurven, Co
separat, (H2/CO)ein = 2 und p = 1 MPa

Abbildung 5.12 rechts zeigt den Umsatz von CO sowie die Ausbeuten von COzq
und den Kohlenwasserstoffen angenommen als -(CHj)- und veranschaulicht
damit die C-Bilanz. Die SchlieBung der C-Bilanz ist bei FT-Versuchen generell
nicht einfach, weil ein geringer Teil der Kohlenwasserstoffe bei der
Wachsentnahme entweicht. Zusitzlich kann Wachs unerfassbar in den
Anlageleitungen verbleiben. In der Regel zeigen der Umsatz von CO und die
Ausbeute von -(CH3)- sehr dhnliche Zahlenwerte. Am schlechtesten wird die C-
Bilanz bei 4000 kg s/m?® und 200 °C geschlossen. Hier betrédgt die Abweichung
9,6 %. Bei allen Messpunkten besteht das Produkt praktisch ausschliellich aus
Kohlenwasserstoffen.

Die Bildung von COg ist bei hohen Temperaturen und hohen mod. Verweilzeiten
messbar. Bei 210 °C und 4000 kg s/m?® befindet sich CO2 im Produktgas mit einer
Ausbeute von maximal 7,5 %. Bei allen anderen Bedingungen wird kein CO2 im
Produktgas detektiert. Damit kénnen Nebenreaktionen, welche zur Bildung von
COq fiuhren, wie erwartet vernachlassigt werden (Bartholomew et al. 2005,
Steynberg 2004).
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Bei der Tieftemperatur-FT-Synthese entstehen bekanntlich verschiedene
Kohlenwasserstoffe von Methan bis zu den Wachsen (Jager und Espinoza 1995).
Diese Produkte werden hier nach Kettenlainge der Molekiile in
Kohlenstofffraktionen Ci, C2.4 und Cs+ unterteilt. Der Einfluss der Temperatur
und der modifizierten  Verweilzeit auf die  Ausbeuten  dieser
Kohlenwasserstofffraktionen ist in Abbildung 5.13 dargestellt. Entsprechend
dem CO-Umsatz beglinstigen steigende Temperaturen und steigende mod.
Verweilzeiten die Ausbeute der FT-Produkte. Dabei bewirkt eine Steigerung der

Temperatur und mod. Verweilzeit eine Zunahme der Ausbeuten aller

Fraktionen.
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Abbildung 5.13: Einfluss der Temperatur (links) und der modifizierten Verweilzeit
(rechts) auf die Ausbeuten der FT-Produkte. Co separat,
(H2/CO)ein = 2 und p = 1 MPa

5.3.3 Einfluss auf die Kohlenwasserstoff-Produktverteilung

Die Verteilung der FT-Produkte ist als Kohlenstoffselektivitit Sc der
Kohlenwasserstofffraktionen Ci, C2.4 und Cs+ in Abbildung 5.14 dargestellt.
Steigende Temperaturen erhéhen die Selektivitit zu den kurzkettigen
Kohlenwasserstoffen C; und Css4 auf Kosten der Selektivitit zu den
langerkettigen Produkten Cs+ (Abbildung 5.14 links). Wie erwartet, verursacht
die Erhohung der Temperatur eine Verschiebung zu den kleineren Molekiilen.
Hohe  Temperaturen  fordern  bestimmte  Desorptionsvorgidnge  von
Kohlenwasserstoffspezies an der Katalysatoroberflache, welche zum
Kettenaufbau nicht mehr beitragen kénnen und damit zum Kettenabbruch
fihren (Dry 2002, Schulz et al. 1999, s. auch Kapitel 3.1.2).

Eine systematische Variation der mod. Verweilzeit von 1000 auf 3000 kg s/m?®

zeigt keinen eindeutigen Einfluss auf die Kohlenstoffselektivitat der FT-
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Produkte. Der Einfluss der Verweilzeit auf die Produktverteilung wird in der
Literatur kontrovers diskutiert. Iglesia et al. 1993 zeigt eine deutliche Senkung
der Ci-Selektivitat bei gleichzeitiger Erhohung der Cs+-Selektivitat mit
steigender Verweilzeit. Visconti et al. 2010 berichten iiber einen geringeren
Einfluss der Verweilzeit auf die Produktverteilung. Mena 2009 und Pabst 2013
konnen hingegen keinen eindeutigen Einfluss der mod. Verweilzeit bei FT-
Versuchen in einem Festbettreaktor feststellen. Auch Sari et al. 2009 kommen
bei Versuchen in einem Slurry-Reaktor zu einem dhnlichen Ergebnis. Kuipers et
al. 1996 zeigen eine von der Verweilzeit unbeeinflusste Produktverteilung bei
nicht-diffusionslimitierten FT-Messungen. Eine Darstellung der in Abbildung
5.14 gezeigten Messergebnisse als typisches ASF-Diagramm ist in Abbildung
12.11 in Kapitel 12.4.2 zu sehen.
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Abbildung 5.14: Einfluss der Temperatur (links) und der modifizierten Verweilzeit
(rechts) auf die Kohlenstoffselektivitdten der FT-Produkte. Co
separat, (H2/CO)ein = 2 und p = 1 MPa

Die Betrachtung der Molanteile von 1-Alkenen pro C-Zahl erlaubt eine Aussage
uber mogliche Sekundarreaktionen wie die Hydrierung und der Ketteneinbau
der primiren FT-Produkte zu treffen. Abbildung 5.15 zeigt die Molanteile der 1-
Alkene pro C-Zahl bei verschiedenen Temperaturen und mod. Verweilzeiten.
Steigende Temperaturen und steigende mod. Verweilzeiten bewirken eine
Abnahme des Molanteils an 1-Alkenen pro C-Zahl in unterschiedlichen Malen.
Der 1-Alkenmolanteil bei Cs 1st kleiner als bei Cs, weil Teile des Ethens wie ein
Monomer-Baustein eingebaut oder hydriert werden (van der Laan et al. 1999,
Pabst 2013). Bei niedrigen Temperaturen und mod. Verweilzeiten betragt der
Molanteil des Propens knapp 80 %, welcher in etwa der Priméarselektivitat der 1-
Alkene entspricht (Schulz et al. 1995). Propen wird kaum eingebaut, aber ein
Teil davon wird mit steigender Temperatur und steigender mod. Verweilzeit
hydriert. Da die systematische Anderung der mod. Verweilzeit keinen Einfluss
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auf die Kohlenstoffselektivitat zeigt (s. Abbildung 5.14 rechts), kann eine
ausreichend schnelle Diffusion der hoheren Alkene vermutet werden (Kuipers et
al. 1996). Dies bedeutet, dass eine Readsorption der héheren 1-Alkene zum
Ketteneinbau vernachliassigt werden kann. Mit steigender C-Zahl reagieren
diese 1-Alkene zunehmend durch Hydrierung zu den zugehorigen Alkanen.

Dabei ist der Einfluss der Temperatur bedeutender als der Einfluss der mod.

Verweilzeit.
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Abbildung 5.15: Einfluss der Temperatur (links) und der modifizierten Verweilzeit
(rechts) auf die Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl. Co separat,
(H2/CO)ein =2 und p =1 MPa

5.3.4 Auswertung der Formalkinetik und Abschatzung des
Stofftransporteinflusses

Auswertung der effektiven Formalkinetik

Die gemessenen CO-Umsitze flieBen in ein mathematisches Reaktormodell zur
Ermittlung der Parameter zur effektiven Formalkinetik der FT-Reaktion mit
dem eingesetzten Co-Katalysator separat ein. Dazu erfolgt eine Anpassung der
mit dem Modell berechneten CO-Umsatze an die gemessenen CO-Umsédtze im
Sinne einer Fehlerquadrat-Minimierung (s. Kapitel 4.4.2). Die Modellergebnisse
zur Formalkinetik der FT-Reaktion mit Co separat sind als Zahlenwerte in
Tabelle 5.5 enthalten. Dabei ist die Gro3e { eine mittlere relative Abweichung
zur Glte der Anpassung (Gleichung 4.15, Kapitel 4.4.2). Auch Abbildung 5.12
veranschaulicht die Giite der Anpassung bei verschiedenen Temperaturen und
mod. Verweilzeiten. Die Kurven in dieser Abbildung sind mit den ermittelten
Parameterwerten der Formalkinetik berechnet und zeigen damit den

berechneten Einfluss der Temperatur und der mod. Verweilzeit auf die
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Umsetzung von CO mit Hz durch die FT-Reaktion mit dem eingesetzten Co-
Katalysator. Die erwarteten Trends und die experimentellen Werte werden mit
guter Genauigkeit wiedergegeben. Dabei ist die hochste Abweichung zwischen
dem berechneten und dem gemessenen CO-Umsatz bei 4000 kg s/m? und 210 °C
zu sehen, weil das Modell den Verbrauch von CO zur Bildung von COgz nicht

berticksichtigt.

Tabelle 5.5: Ermittelte Parameterwerte der effektiven Formalkinetik der FT-
Reaktion mit dem Co-Katalysator separat unter Verwendung des
Ansatzes von Yates und Satterfield 1991 (s. Tabelle 4.3, Kapitel 4.4.2),
¢: mittlere relative Abweichung als Giitekriterium der Anpassung

T (°C) krT sep (mol/s/kg/Pa?) ()
180 0,2 10-16 0,04
190 0,4 10-16 0,08
200 0,6 10-16 0,02
210 1,1 1016 0,01
230 * 3,3 10-16 0,1
aco (1/Pa) 3106

ko,F1,sep (mol/s/kg/Pa?) 6,4 105

Earr sep (kd/mol) 108,7

*) Ergebnis aus Wiederholungsmessungen

Die Modellergebnisse sind in Abbildung 5.16 links als Arrhenius-Diagramm
dargestellt. Mithilfe der Arrhenius-Gleichung lasst sich die Aktivierungsenergie
aus dem Logarithmus der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten und der
reziproken Temperaturen durch eine lineare Regression berechnen. Es ergibt
sich eine effektive Aktivierungsenergie der FT-Reaktion mit dem verwendeten
Co-Katalysator separat von 108,7 kd/mol. In der Literatur liegt die
Aktivierungsenergie der Co-basierten FT-Reaktion meistens im Bereich von 84 —
130 kd/mol (z. B. van der Laan et al. 1999, Bartholomew et al. 2005). Das
Paritatsdiagramm in Abbildung 5.16 rechts zeigt eine Wiedergabe des Umsatzes

von CO mit Abweichungen kleiner als 20 %.

Einfluss des Stofftransports

Die effektive Formalkinetik wird eingesetzt zu den Abschétzungen des dulleren
und des inneren Stofftransports am Katalysatorkorn im Falle der FT-Synthese
(Kapitel 12.3.3). Die Ergebnisse zeigen, dass der dullere Stofftransport keine
nennenswerte Hemmung verursachen kann (s. Tabelle 12.9). Diese Abschitzung
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erfolgt unter der Annahme einer diinnen Schicht von fliissigem FT-Produkt um

das Co-Katalysatorkorn.

Die Abschatzung des Einflusses des inneren Stofftransports erfolgt unter der
Annahme, dass die Poren des Co-Katalysators vollstindig mit flissigen
Kohlenwasserstoffen gefiillt sind. Bei dieser Bedingung kann eine geringfligige
Hemmung durch die Diffusion in den Poren auftreten (s. Tabelle 12.13). Diese
kann allerdings 1. A. vernachlédssigt werden, weil es sich dabei um eine
unglnstigste Fallbetrachtung handelt (rFrmax am Eintritt in die Schiittung, hohe
Tortuositat). Aullerdem erscheint der Einfluss des Stofftransports bei einem
(relativ hohen) Zahlenwert der Aktivierungsenergie von 108,7 kdJ/mol eher
gering (Kolbel und Ralek 1977, Levenspiel 1999).
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Abbildung 5.16: Arrhenius-Diagramm mit Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der
FT-Reaktion (links) und Paritdtsdiagramm fiir verschiedene
Messreihen (Kreise, Quadrate, rechts). Co separat

5.3.5 Einfluss des H2/CO-Eintrittsverhaltnisses auf Stabilitét,
Aktivitat und Kohlenwasserstoff-Produktverteilung

Einfluss auf die Stabilitat des Katalysators

Die Untersuchungen zur Stabilitdt des Co-Katalysators unter CO-reichen
Bedingungen erfolgen mit einer Messreihe, bei welcher ein Hy/CO-
Eintrittsverhaltnis von 1 durchgehend konstant gehalten wird. Abbildung 5.17
zeigt den  Einfluss dieses  Ho/CO-Eintrittsverhéltnisses auf  die
Katalysatorstabilitdt als normierten CO-Umsatz. Dabei ist der Bezug der
Normierung der  gemessene CO-Umsatz  unmittelbar nach  der
Aktivierungsphase. Verglichen mit den Messungen bei einem stochiometrisch

nahen H/CO-Eintrittsverhéltnis von 2 benétigt der Co-Katalysator bei einem
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H2/CO-Eintrittsverhéltnis von 1 ca. 1,5 Tage langer zur Stabilisierung. Bei
einem Hy/CO-Eintrittsverhéltnis von 2 ergibt sich ein Aktivitdtsverlust von
weniger als 10 % nach tiber 550 Betriebsstunden. Ein Ho/CO-Eintrittsverhaltnis
von 1 fithrt zu dem gleichen Aktivitatsverlust bereits nach 350 Betriebsstunden.
Neben dem niedrigeren Ho/CO-Eintrittsverhiltnis kann ein Grund fiir dieses
Ergebnis die um 10 °C hohere Temperatur des Referenzpunktes bei dem CO-
reicheren KEduktgas sein. Bei diesen Bedingungen kann die schnellere
Deaktivierung durch Ablagerungen inaktiver Kohlenstoffspezies mit (Teil-)
Verlust der aktiven FT-Zentren und/oder einem erhohten Porendiffusions-

widerstand erklart werden (T'sakoumis et al. 2010).
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Abbildung 5.17: Verlauf des normierten CO-Umsatzes (Dreiecke) und der CHa-
Selektivitiat (Quadrate) mit der Versuchszeit bei (H2/CO)ein = 2 und
T =210 °C (leere Symbole) sowie bei (H2/CO)ein = 1 und T = 220 °C
(volle Symbole). Co separat und p =1 MPa

Fir die beiden Ho/CO-Eintrittsverhéaltnisse bleibt die Selektivitadt von CH4 tber
der Versuchszeit bei den Referenzpunkten stabil. Trotz der hoheren Temperatur
ist die Selektivitdt von CH4 mit 3 % bei einem Hy/CO-Eintrittsverhéaltnis von 1
deutlich niedriger als bei einem H2/CO-Eintrittsverhéaltnis von 2. Die niedrigere

Selektivitat von CHy4 bestéatigt, dass ein H2/CO-Eintrittsverhaltnis von 1 die
Bildung langerkettiger FT-Produkte begiinstigt (s. Kapitel 3.1.2 und 5.1.1).

Einfluss auf Umsatz und Ausbeute

Der Einfluss des Ho/CO-Eintrittsverhaltnisses auf die Aktivitat der Co-basierten
FT-Synthese wird durch systematische Variationen dieses Verhaltnisses bei
sonst gleichen Bedingungen untersucht. Abbildung 5.18 zeigt eine starke
Abhingigkeit des Umsatzes von CO mit steigendem Ho/CO-Eintrittsverhaltnis.

Der CO-Umsatz ist bei einem Ho/CO-Eintrittsverhaltnis von 2 am hochsten und
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nimmt  kontinuierlich mit sinkendem = Ho/CO-Eintrittsverhaltnis ab,
entsprechend fritheren Ergebnissen von Tristantini et al. 2007. Anders als der
CO-Umsatz scheint der H2-Umsatz nahezu unabhingig vom Hs/CO-Eintritts-
verhéaltnis. Der Zahlenwert des Hs-Umsatzes bleibt bei konstanter Temperatur
fast unverdndert trotz einer Senkung des Ho/CO-Eintrittsverhéltnisses von 2 auf
0,5 (Faktor 4). Dieses Ergebnis weist auf CO als limitierendes Edukt hin.
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Abbildung 5.18: Einfluss des Ho/CO-Eintrittsverhéltnisses auf den Umsatz von CO
und Hs sowie die Ausbeute von -(CHz2)- und COz bei 210 und 230 °C.
Mess- und Modellergebnisse als Symbole bzw. Kurven, Co separat,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa

Die ermittelte effektive Formalkinetik der FT-Reaktion mit dem verwendeten
Co-Katalysator separat (s. Kapitel 5.3.4) beschreibt den CO-Umsatz fiur alle
Ho/CO-Eintrittsverhéltnisse im untersuchten Bereich mit guter Genauigkeit (s.
Abbildung 5.18). Der Effekt auf den Hs-Umsatz wird qualitativ gut
wiedergegeben. Griinde fir die groeren Abweichungen beim Hse-Umsatz kénnen
sein, dass das mathematische Modell auf dem Verbrauch von CO basiert und
dass die Analyse von Hy verglichen mit der von CO etwas ungenauer ist.
Aullerdem erfolgt die Modellierung der FT-Synthese vereinfacht mit einer
Stochiometrie entsprechend einem Hy/CO-Verhiltnis von 2. Das tatsichliche
stochiometrische Ho/CO-Verhiltnis der FT-Reaktion kann von diesem Wert

abweichen, z. B. verursacht durch die Bildung kiirzerkettigen Alkane.

Unter den entstandenen Stoffen wird COz bei allen eingestellten Ha/CO-
Eintrittsverhaltnissen im Produktgas nicht detektiert. Dies zeigt, dass die zu
CO;z fiihrenden Reaktionen unter den hier eingestellten Bedingungen nicht
stattfinden. Der Umsatz von CO und die Ausbeute von -(CHg)- liegen bei den
meisten Betriebspunkten nahe beieinander. Diese Ergebnisse deuten auf eine

uberwiegende Umsetzung von CO zu Kohlenwasserstoffen und eine
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vernachlassigbare Rolle der Nebenreaktionen unter den eingestellten
Bedingungen hin (s. auch Tabelle 12.16 in Kapitel 12.4.2). Auch Nikolopoulos
und Gangwal 2003 berichten iiber eine Zunahme des Umsatzes von CO und der

Ausbeute der Kohlenwasserstoffe mit steigendem Ho/CO-Eintrittsverhaltnis.

Einfluss auf die Produktverteilung

Eine Variation des Ho/CO-Eintrittsverhiltnisses von 0,5 bis 2 bei sonst gleichen
Bedingungen zeigt einen eindeutigen Einfluss auf die Produktverteilung, welche
in Abbildung 5.19 als Kohlenstoffselektivitit Sc der Kohlenstofffraktionen Ci,
Co.s und Cs+ dargestellt ist. Die Kohlenstoffselektivitdt zu den langkettigen
Produkten Cs+ ist am hochstens bei einem Hy/CO-Eintrittsverhaltnis von 0,5.
Steigende  Hyo/CO-Eintrittsverhiltnisse  bewirken eine Abnahme der
Kohlenstoffselektivitdt der Fraktion Cs+ und eine gleichzeitige Zunahme der
Kohlenstoffselektivitdten der Fraktionen C; und Cz.4. Dieses Ergebnis bestitigt
eine Zunahme der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit mit abnehmendem
H2/CO-Verhiltnis, entsprechend friheren Ergebnissen von z. B. Kuipers et al.
1995 und Ngwenya et al. 2005. Eine Temperaturerhéhung verstiarkt diesen
Einfluss (s. auch Abbildung 5.2, Kapitel 5.1.1).
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Abbildung 5.19: Einfluss des H2/CO-Eintrittsverhéltnisses auf die Kohlenstoff-
selektivititen der FT-Produkte bei 210 und 230 °C. Co separat,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa

Der Einfluss des Ha/CO-Eintrittsverhéltnisses auf die Sekundarreaktionen der
Kohlenwasserstoffe durch Hydrierung und Ketteneinbau kann mithilfe der
Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl diskutiert werden. Diese sind in Abbildung
5.20 gezeigt. Eine systematische Senkung des Ho/CO-Eintrittsverhiltnisses
bewirkt eine stetige Erhohung der Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl. Dies
deutet auf eine Abnahme der Sekundédrhydrierung mit sinkendem Hs/CO-
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Eintrittsverhéaltnis hin. Hohe Anteile an 1-Alkenen und eine niedrige Aktivitat
zur Sekundarhydrierung  tragen  nach  Literaturkenntnissen  zum
Kettenwachstum bei (Schulz et al. 1995).
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Abbildung 5.20: Einfluss des H2/CO-Eintrittsverhaltnisses auf die Molanteile der 1-
Alkene pro C-Zahl bei 210 und 230 °C. Co separat,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa

Der gemessene Einfluss des H/CO-Eintrittsverhéltnisses auf die
Kohlenstoffselektivititen und die Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl kann mit
dem Prinzip der selektiven Hemmung erklart werden (Schulz et al. 1995). Bei
niedrigen Hs/CO-Verhaltnissen und bei hohem CO-Partialdruck adsorbieren
mehr CO-Molekile auf der Katalysatoroberflache. Hohe CO-Partialdriicke
beglinstigen die Readsorption und den Sekundirketteneinbau der 1-Alkene,
sodass die Bildung der langerkettigen Kohlenwasserstoffe erhoht werden kann.
Dabei werden die Bildung des thermodynamisch favorisierten Methans (s.
Kapitel 12.1.2) und die Sekundérhydrierung der 1-Alkene gehemmt. Bei hohen
Hs/CO-Verhéaltnissen werden hingegen Sekundirhydrierung der 1-Alkene und
weltere Kettenabbruchreaktion begiinstigt, sodass kiirzerkettige Kohlenwasser-

stoffe auf Kosten der langerkettigen Produkte verstiarkt entstehen kénnen.
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5.4 Zweischicht-Anordnung

Die Kombination der Katalysatoren Co und Cu in einer Zweischicht (ZS)-
Anordnung (s. Kapitel 4.5.1) dient den Untersuchungen zur Stabilitdt und
Aktivitat des Cu-Katalysators unter den Bedingungen der Fischer-Tropsch (F'T)-
Synthese. Zuséatzlich ist der Einfluss des Cu-Katalysators auf die Verteilung der

FT-Produkte zu untersuchen.

5.4.1 Stabilitat der Katalysatoren

Die Aktivierungsphase bei der ZS-Anordnung =zeigt eine starke und
kontinuierliche Abnahme des CO-Umsatzes und der COz-Ausbeute in den ersten
100 Betriebsstunden (Abbildung 5.21). Es ergibt sich dabei eine hohe
Deaktivierungsrate von 3 %-Punkten pro Tag. Aullerdem bleibt die Selektivitat
von CH4 nach ca. 48 Betriebsstunden nahezu unveridndert konstant. Dies lasst
eine stabile FT-Aktivitat des Co-Katalysators vermuten. Die Abnahme des CO-
Umsatzes ist ausschlieBlich auf eine Senkung der CO-Shift (SH)-Aktivitat
zurickzufihren, weil der Co-Katalysator unter diesen Bedingungen die Bildung
von COz nicht fordert (s. Kapitel 5.3.5). Erklarungen fiir diese schnelle Abnahme
der SH-Aktivitat kénnten die am Co-Katalysator gebildeten FT-Produkte liefern.
Diese Produkte konnen Teile der Aktivzentren des Cu-SH-Katalysators belegen
und/oder die anfangs trockenen Poren des Cu-Katalysators mit der
Betriebsdauer langsam fullen. Eine moégliche Austragung von feinem Cu-
Katalysatorstaub durch die abflieBenden flissigen FT-Produkte kann nicht
vollstandig ausgeschlossen werden. Dies wird allerdings in der vorliegenden

Arbeit vernachlassigt.
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Abbildung 5.21: Anderung der GréBen CO-Umsatz (Dreiecke), COs-Ausbeute (Kreise)
und CHs-Selektivitiat (Quadrate) mit der Versuchszeit. Aktivierungs-
phase unterlegt, Co+Cu in ZS-Anordnung, T = 220 °C, (H2/CO)ein =1,
Tmod,Co-Kat = 2000 kg s/m?, mcoKat/mcu-Kat = 1/1 und p = 1 MPa
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Die systematische Variation der Temperatur und der modifizierten Verweilzeit
beginnt und endet bei einer Versuchszeit von 140 bzw. 360 Betriebsstunden.
Dabei sinken der Umsatz von CO und die Ausbeute von CO2 um ca. 0,5 bzw.
0,7 %-Punkte pro Tag. In diesem Versuchszeitraum wird der Cu-Katalysator
unter den Bedingungen der Tieftemperatur-FT-Synthese als ausreichend stabil

angenommen. Auch der verwendete Co-Katalysator miisste dabei stabil bleiben
(s. Kapitel 5.3.5).

5.4.2 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute

Im Fall einer Zweischicht (ZS)-Anordnung bewirken steigende Temperaturen
und steigende modifizierte Verweilzeiten wie erwartet eine Zunahme des
Umsatzes von CO sowie der Ausbeuten von CO2 und -(CHs)-. Der Umsatz von
CO setzt sich aus dem Verbrauch durch die FT-Reaktion am Co-Katalysator und
durch die CO-SH-Reaktion am Cu-Katalysator zusammen. Die Verlaufe der
Messergebnisse aus dem integralen Festbettreaktor in Abbildung 5.22 kénnen
zundchst vermuten lassen, dass die Reaktionen FT und CO-SH parallel
ablaufen. In Wirklichkeit handelt es sich in den beiden Schichten um
nacheinander ablaufende Reaktionen (s. Kapitel 4.5.1, 5.4.4 und 5.6.1).
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Abbildung 5.22: Einfluss der Temperatur und der modifizierten Verweilzeit auf den
Umsatz von CO und auf die Ausbeuten von COz und -(CHz)-. Mess-
und Modellergebnisse als Symbole bzw. Kurven, Co+Cu in ZS-
Anordnung, (H2/CO)ein = 1, mco-Kat/mcu-Kat = 1/1 und p = 1 MPa

Der Einfluss der Temperatur und der modifizierten Verweilzeit auf die Ausbeute
von -(CHbs)- ist der gleiche wie bei FT-Messungen mit Co-Katalysator separat
unter dhnlichen Bedingungen. Dieser Einfluss wird in Kapitel 5.3.5 ausfiihrlich
diskutiert. Eine Bildung von CO2 am Co-Katalysator ist unter diesen
Bedingungen ausgeschlossen. Die Ausbeute von CO2 in Abbildung 5.22 zeigt die
CO-SH-Aktivitat des Cu-Katalysators in Anwesenheit von Kohlenwasserstoffen
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unterschiedlicher Kettenldngen. Bei allen Messpunkten befindet sich CO2 im
Produktgas. Die CO2-Ausbeute steigt kontinuierlich mit zunehmender
Temperatur und zunehmender mod. Verweilzeit. Dies ldsst einen Einfluss der
Temperatur und der mod. Verweilzeit auf die Kinetik der CO-SH-Reaktion
vermuten. Unter den betrachteten Bedingungen lauft diese Gleichgewichts-

reaktion in Richtung von H2 und COz ab.

5.4.3 Einfluss des Cu-Katalysators auf die Kohlenwasserstoff-
Produktverteilung

Laut Literaturangaben uber die Umsetzung von Synthesegas mit Cu/Zn-
Katalysatoren konnen neben CO2 auch organische sauerstoffhaltige
Verbindungen bei vergleichbaren Versuchsbedingungen entstehen (Graaf et al.
1986, Heracleous et al. 2013, Zuo et al. 2013, Zhang et al. 2013). Derartige
Nebenreaktionen koénnten bei einer ZS-Anordnung zu einer Anderung der
Verteilung der FT-Produkte fiihren, welche zuvor in der oberen Co-Schicht
gebildet werden (s. Kapitel 4.5.1).
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Abbildung 5.23: Molanteile der fliichtigen Kohlenwasserstoffe fiir zwei Temperaturen
(links) und zwei mod. Verweilzeiten (rechts). Co+Cu in ZS-
Anordnung (leere Symbole), Co separat (graue Symbole),
(H2/CO)ein = 1, mcokat/mcu-kat = 1/1, p = 1 MPa und
*) Tmod,Co-Kat = 1500 kg s/m?

Abbildung 5.23 zeigt die gemessenen Kohlenwasserstoff-Produktverteilung als
ASF-Diagramme aus FT-Versuchen in der ZS-Anordnung und aus FT-
Referenzversuchen (Co separat). Unabhédngig von Temperatur und mod.
Verweilzeit zeigen diese beiden Anordnungen vergleichbare Verteilungen der

Kohlenwasserstoffprodukte von Ci bis Cg. Dies ldsst vermuten, dass die
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Kettenldangen der am Co-FT-Katalysator (obere Schiittung) gebildeten
Kohlenwasserstoffe ~von dem  Cu-SH-Katalysator (untere Schiittung)
unbeeinflusst bleiben. Folglich kénnen Ketteneinbau und Kettenspaltung als
Nebenreaktionen vernachldssigt werden, weil diese eine Anderung der
Kohlenwasserstoffketten bewirken. Der Einfluss der Temperatur auf die
Kohlenwasserstoff-Produktverteilung bei einen Ho/CO-Eintrittsverhaltnis von 1
wird im Kapitel 5.3.5 diskutiert. Der Einfluss der mod. Verweilzeit auf die
Verteilung der Kohlenwasserstoffprodukte kann im untersuchten Bereich

vernachlissigt werden.

An sauerstoffhaltigen organischen Verbindungen werden im Allgemeinen keine
bis geringe Anteile bei allen FT-Messungen im Produktgas gemessen. Abbildung
5.24 zeigt die gemessenen Molanteile pro C-Zahl der sauerstoffhaltigen
organischen Verbindungen aus FT-Messungen mit der Referenz- (Co sep) und
der ZS-Anordnung bei 220 °C. Bei den beiden Anordnungen wird Ethanol im
Produktgas detektiert mit einem maximalen Anteil pro C-Zahl von knapp 29 %
bei einer mod. Verweilzeit von 2000 kg s/m?® (Abbildung 5.24 rechts). Bei diesem
Messpunkt werden auch weitere sauerstoffhaltige FT-Produkte bis Cs in
geringeren Mallen gemessen. Dabei betragt der gesamte Molanteil aller
sauerstoffhaltigen FT-Produkte unter den fliichtigen Kohlenwasserstoffen knapp
0,03 mol/mol (Ampulle) und bleibt damit vernachlédssigbar. Diese Ergebnisse
zeigen keinen eindeutigen Einfluss des Cu-Katalysators auf die Verteilung der
sauerstoffhaltigen organischen Verbindungen, deren Anteile vernachléssigt

werden konnen.
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Abbildung 5.24: Molanteile der sauerstoffhaltigen FT-Produkte pro C-Zahl bei Co
separat (links) und bei Co+Cu in ZS-Anordnung (rechts). T = 220 °C,
(HZ/CO)ein =1, M Co-Kat/McuKat = 1/1 und P= 1 MPa
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Anders als bei der Bildung der organischen und sauerstoffhaltigen Produkte
zeigt der eingesetzte Cu-SH-Katalysator einen eindeutigen Einfluss auf die
Verteilung der n-Alkane und 1-Alkene in der ZS-Anordnung. Abbildung 5.25
zeigt die gemessenen Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl fiir FT-Messungen mit
der ZS-Anordnung und mit der Referenzanordnung (Co separat) unter sonst
gleichen Bedingungen. Es wird deutlich, dass die Molanteile der 1-Alkene pro C-
Zahl im C-Zahlbereich 2 — 13 bei der ZS-Anordnung kleiner als bei der
Referenzanordnung sind. Eine Erklarung fir dieses Ergebnis ist die Hydrierung
dieser 1-Alkene zu den entsprechenden n-Alkanen auf dem Cu-Katalysator
(Chanenchuk et al. 1991). Die Ergebnisse in Abbildung 5.25 lassen aullerdem
eine geringe Abnahme der Hydrieraktivitiat des Cu-Katalysators mit steigender
Temperatur vermuten, wahrscheinlich auf Messungenauigkeiten zurick-
zufithren. Die mod. Verweilzeit zeigt diesbeziliglich keinen eindeutigen Einfluss.
Der Einfluss der Temperatur und mod. Verweilzeit auf die Hydrierung am Cu-

Katalysator wird im Rahmen dieser Arbeit nicht vertieft.
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Abbildung 5.25: Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl fiir zwei Temperaturen (links)
und zwel mod. Verweilzeiten (rechts). Co+Cu in ZS-Anordnung (leere

Symbole), Co separat (graue Symbole), (H2/CO)ein = 1,
MCo-Kat/Mcu-Kat = 1/1, p = 1 MPa und *) Tmod,co-kKat = 1500 kg s/m?

Zusammenfassend zeigen diese experimentellen Ergebnisse zur Verteilung der
Kohlenwasserstoffprodukte, dass der verwendete Cu-SH-Katalysator die
Kohlenstoffselektivitdt der Co-basierten FT-Synthese nicht beeinflusst. Dieser
Cu-Katalysator bewirkt lediglich eine Abnahme des Verhiltnisses der 1-Alkene
zu den n-Alkanen durch die Weiterhydrierung der 1-Alkene Cz.13. Dies bedingt

eine Absorption dieser Alkene auf dem Cu-Katalysator.
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5 Ergebnisse und Diskussion

5.4.4 Auswertung der Formalkinetik und Abschiatzung des
Stofftransporteinflusses

Auswertung der effektiven Formalkinetik

Aus Kapiteln 5.4.1 bis 5.4.3 kann entnommen werden, dass der Co-Katalysator
bei der ZS-Anordnung die gleiche Stabilitdt und die gleiche Aktivitat zur FT-
Synthese wie bei der Referenzanordnung zeigt. Weiterfithrend bleibt die
Produktverteilung hinsichtlich der Kohlenwasserstoffketten von dem Cu-
Katalysator unbeeinflusst (s. auch Abbildung 12.13, Kapitel 12.4.3). Lediglich
die Hydrierung der Alkene findet am Cu-Katalysator als Nebenreaktion statt.
Diese kann allerding bei der Beschreibung der Formalkinetik des Verbrauchs
von CO vernachlassigt werden. Bei der in Abbildung 4.7 dargestellten ZS-
Anordnung reagiert CO zuerst in der ersten Schiittung am Co-Katalysator (FT-
Reaktion) und dann in der zweiten Schiittung am Cu-Katalysator (CO-SH-
Reaktion) ab. Abbildung 5.26 zeigt das verwendete Reaktionsnetzwerk fir die
mathematische Modellierung der ZS-Anordnung.

kFT, sep

Schicht 1,Co:  CO —— -(CH,)-

kSH, z8

Schicht 2, Cu:  CO Co,

Abbildung 5.26: Verwendetes Reaktionsnetzwerk zur mathematischen Reaktor-
modellierung der Kombination von Co und Cu in ZS-Anordnung

Bei der Reaktormodellierung mit der ZS-Anordnung erfolgt die Beschreibung der
FT-Reaktion mit der effektiven Formalkinetik von der Referenzanordnung (FT
mit Co separat, s. Kapitel 5.3.4). Die Ermittlung der effektiven Formalkinetik
zur CO-SH-Reaktion unter den Bedingungen der FT-Synthese gelingt durch
Anpassung der berechneten COz-Ausbeuten an die gemessenen COz-Ausbeuten.
Die Ergebnisse zur Formalkinetik der Cu-basierten CO-SH-Reaktion in ZS-
Anordnung sind als Zahlenwerte in Tabelle 5.6 zu sehen. In Abbildung 5.22 sind
die Modellergebnisse als berechnete Kurve zu den Grélen Umsatz von CO,
Ausbeute von -(CH3)- und Ausbeute von COz gezeigt. Diese Kurven zeigen eine
gute Wiedergabe der experimentellen Werte. Dies heillt, dass diese effektive
Formalkinetik den Einfluss der Temperatur und der mod. Verweilzeit bei
unterschiedlichen HoO/CO-Verhaltnissen beschreiben kann. Die Berechnung des
experimentellen HoO/CO-Verhéltnisses am Eintritt der Cu-Schicht ergibt einen
Bereich von 0,1 — 0,8. Paritiatsdiagramme zu dem Reaktormodell sind in
Abbildung 5.27 mit Markierung der 20 % Abweichungen dargestellt.
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Tabelle 5.6: Ermittelte Parameterwerte der effektiven Formalkinetik der CO-Shift-
Reaktion unter FT-Bedingungen in ZS-Anordnung unter Verwendung
des Ansatzes von Moe 1962 (s. Tabelle 4.3, Kapitel 4.4.2), {: mittlere
relative Abweichung als Gutekriterium der Anpassung

T (°C) ksh,zs (mol/s/kg/Pa?) ()
200 1,4 1017 0,02
210 2,8 10-17 0,02
220 5,9 10-17 0,04
ko,su,zs (mol/s/kg/Pa?) 2,7 102

Easnzs (kd/mol) 138,5

Die ermittelte effektive Aktivierungsenergie von 138,5 kdJ/mol der CO-SH-
Reaktion in Anwesenheit von FT-Produkten ist mehr als doppelt so hoch
verglichen mit dem CO-SH-Referenzfall (s. Kapitel 5.2.4). Dies zeigt einen
starkeren Einfluss der Temperatur auf die CO-SH-Reaktion unter den
Bedingungen der FT-Synthese. Vergleichswerte der effektiven Aktivierungs-
energie Ea der SH-Reaktion am Cu-Katalysator unter &hnlichen FT-
Bedingungen liegen nicht vor. Keyser et al. 2000 berichten von einem Ea-
Zahlenwert von 149,7 kd/mol fiur die SH-Reaktion mit einem bi-funktionellen
Co/Mn-Katalysator. Auch mit Fe-basierten FT-Katalysatoren findet die CO-SH-
Reaktion in Anwesenheit von FT-Produkten statt. Aus der Fachliteratur betragt
die Aktivierungsenergie der CO-SH-Reaktion mit dem Fe-FT-Katalysator 100 —
180 kd/mol (Zimmerman und Bukur 1990, Haghtalab et al. 2012, Pabst 2013).
Der in der vorliegenden Arbeit berechnete Ea-Zahlenwert liegt damit im Bereich

der Literaturwerte fir SH-aktive FT-Katalysatoren.
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Abbildung 5.27: Mathematisch modellierte und experimentelle ermittelte GréB3en in
Paritatsdiagrammen fir die Zweischicht-Anordnung bei zwei
Messreihen (Kreise und Raute)
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Einfluss des Stofftransports

Eine Abschitzung des Stofftransporteinflusses unter der Annahme von fliissigen
FT-Produkten um das Cu-Katalysatorkorn zeigt eine vernachlassigbare
Hemmung der CO-SH-Reaktion durch den dulBeren Stofftransport (s. Tabelle
12.10, Kapitel 12.3.3). Hinsichtlich des inneren Stofftransports kann eine
Hemmung auftreten, wenn die Poren des Cu-Katalysators mit fliissigen FT-
Produkten gefiillt sind (s. Tabelle 12.14, Kapitel 12.3.3).

5.5 Physikalische Mischung

5.5.1 Stabilitat der Katalysatoren

Die Aktivierungsphase der Kombination der Katalysatoren Co und Cu in einer
physikalischen Mischung (PM) zeigt eine schnelle Abnahme des CO-Umsatzes
und der CO2-Ausbeute wiahrend der ersten 24 Betriebsstunden (Abbildung 5.28).
Dies dhnelt der Aktivierungsphase der Kombination beider Katalysatoren in der
Zweischicht (ZS)-Anordnung (Kapitel 5.4.1). Die Deaktivierungsrate in der
Aktivierungsphase ist bei der PM-Anordnung mit 13 %-Punkte pro Tag
allerdings ca. 4-fach hoher als bei der ZS-Anordnung. Dies ldsst zusétzliche
Effekte bei der PM-Anordnung vermuten, welche die anfinglich schnelle
Abnahme des CO-Umsatzes und der COz-Ausbeute bewirken.

0.5
T 04 Variation der Bedingungen
3 A
O
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N
O
5© 0.2
0 #
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6 B g
0

0 48 96 144 192 240 288 336 384
Versuchszeit (h)

Abbildung 5.28: Anderung der GréBen CO-Umsatz (Dreiecke), COz-Ausbeute (Kreise)
und CHs-Selektivitat (Quadrate) mit der Versuchszeit. Aktivierungs-
phase unterlegt, Co+Cu in PM-Anordnung, T = 220 °C, (H2/CO)ein = 1,
Tmod,Co-Kat = 700 kg s/m?, mco-Kat/mcu-kat = 1/2 und p = 1 MPa

Nach 72 Stunden bleiben die Messwerte nahezu stabil. In der Messphase zum

Einfluss der Reaktionsbedingungen ergibt sich eine Deaktivierungsrate von
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0,7 %-Punkte pro Tag. Um eine definierte Deaktivierungsgrenze von 10 %-
Punkten nicht zu tiberschreiten, erfolgt die systematische Variation der
Temperatur und der modifizierten Verweilzeit bis zu einer Versuchszeit von ca.
300 Stunden. Die dabei gemessene Selektivitdt von Methan tber die gesamte
Versuchszeit zeigt groflere Schwankungen verglichen mit den FT-Messungen
mit Co separat oder mit der Kombination der Katalysatoren Co und Cu in der
ZS-Anordnung. Die Selektivitatswerte streuen um einen konstanten Mittelwert
von 7,5%, was auf eine gleichbleibende FT-Selektivitat wahrend der

Untersuchungen hinweist.

5.5.2 Einfluss auf Umsatz und Ausbeute

Abbildung 5.29 zeigt den Einfluss der Temperatur und der mod. Verweilzeit auf
den Umsatz von CO und die Ausbeuten von COz und -(CHz3)- bei FT-Versuchen
mit einer physikalischen Mischung (PM) der beiden Katalysatoren Co und Cu.
Wie erwartet, bewirken hohere Temperaturen und mod. Verweilzeiten eine
Zunahme des Umsatzes von CO sowie der Ausbeuten von COz und -(CHbs)-.
Aufgrund der PM-Anordnung finden die zwei Reaktionen FT und CO-SH
gleichzeitig statt. Auch die Messergebnisse in Abbildung 5.29 ergeben ein
typisches Profil fir die parallele Umsetzung eines Eduktes (CO) durch zwei
Reaktionen, wobei der Reaktionspartner der zweiten Reaktion (H20) zunéchst

in der ersten Reaktion gebildet werden muss.
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Abbildung 5.29: Einfluss der Temperatur und der modifizierten Verweilzeit auf den
Umsatz von CO und auf die Ausbeuten von COz und -(CHz)-. Mess-
und Modellergebnisse als Symbole bzw. Kurven, Co+Cu in PM-
Anordnung, (H2/CO)ein = 1, mco-Kat/mcukat = 1/2 und p = 1 MPa

Bei der PM-Anordnung kann angenommen werden, dass COz ausschlie3lich am
Cu-Katalysator gebildet wird, weil COsz bei FT-Versuchen mit dem Co-
Katalysator separat und bei dhnlichen Bedingungen nicht entsteht (Kapitel
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5.3.5). Die Ausbeuten von -(CHgz)- und CO:z zeigen die Aktivititen der
Katalysatoren Co und Cu zu den Reaktionen FT bzw. CO-SH. Dabei beeinflussen

die Temperatur und die mod. Verweilzeit den Ablauf der beiden Reaktionen.

Der Umsatz von CO und die Ausbeuten von -(CHg)- und COz aus FT-Versuchen
mit der PM-Anordnung zeigen andere FT- und SH-Aktivitdt als mit der
Referenzanordnung (Co separat, Kapitel 5.3.5) und der ZS-Anordnung (Kapitel
5.4.2). Tabelle 5.7 enthalt ausgewahlte experimentell ermittelten Umsatze und
Ausbeuten fiir die drei untersuchten Anordnungen bei sonst gleichen
Betriebsausgangsbedingungen. Die gemessenen Ausbeuten von -(CH3)- und COg2
sind bei der PM-Anordnung deutlich niedriger als bei anderen Anordnungen.
Auch der gemessene CO-Umsatz ergibt bei der PM-Anordnung einen kleineren
Zahlenwert. Diese geringeren Ausbeuten und der niedrigere CO-Umsatz lassen
einen Kinfluss der PM-Anordnung vermuten, der zu niedrigeren
Geschwindigkeiten der beiden Reaktionen FT und CO-SH fihrt. Ausfiihrlicher
wird dies im Kapitel 5.6.4 behandelt.

Tabelle 5.7: CO-Umsatz sowie Ausbeuten von -(CHz)- und COz bei FT-Versuchen
mit unterschiedlichen Anordnungen der Katalysatoren. T = 220 °C,
(H2/CO)ein = 1, Tmod,co-Kat = 1000 kg s/m? und p = 1 MPa

Co separat Co+Cu ZS Co+Cu PM
Xco () 0,29 0,39 0,20
Y. cu2)- () 0,27 0,27 0,16
Ycoz (-) 0 0,12 0,03

5.5.3 Einfluss auf die Kohlenwasserstoff-Produktverteilung
Abbildung 5.30 zeigt die Produktverteilung der Kohlenwasserstoffe als ASF-
Diagramme bei FT-Versuchen mit der PM-Anordnung und mit der
Referenzanordnung (Co separat). Abgesehen von einigen messtechnisch
bedingten Abweichungen scheinen die Molanteile y, der FT-Produkte
unabhingig von der verwendeten Anordnung zu sein. Dies weist darauf hin,
dass die Kettenldnge der FT-Produkte bei beiden Anordnungen ahnlich stark
von der Temperatur und der mod. Verweilzeit beeinflusst werden. Chanenchuk
et al. 1991 berichten tiber vergleichbare Kohlenwasserstoff-Produktverteilungen
bei FT-Messungen mit Co separat und mit einer Kombination der Katalysatoren
Co und Cu in einer PM- dhnlichen Anordnung (Slurry-Reaktor).
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Abbildung 5.30: Molanteile der fliichtigen Kohlenwasserstoffe fiir zwei Temperaturen
(links) und zwei mod. Verweilzeiten (rechts). Co+Cu in PM-
Anordnung (leere Symbole), Co separat (graue Symbole),
(HZ/CO)ein = 1, MCo-Kat/Mcu-Kat = 1/2 und P= 1 MPa

Zur Diskussion des Einflusses der PM-Anordnung auf die Sekundarhydrierung
der FT-Produkte sind die Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl bei verschiedenen
Temperaturen und mod. Verweilzeiten in Abbildung 5.31 aufgetragen. Diese
Molanteile sind bei der PM-Anordnung kleiner als bei der Referenzanordnung
mit Co separat. Veroffentlichungen tiber FT- Untersuchungen mit physikalisch
gemischten Katalysatoren Co und Cu berichten iiber vergleichbare Ergebnisse
(Chanenchuk et la. 1991, Lualdi et al. 2011).
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Abbildung 5.31: Molanteile der 1-Alkene fiir zwei Temperaturen (links) und zwei
mod. Verweilzeiten (rechts). Co+Cu in PM-Anordnung (leere
Symbole), Co separat (graue Symbole), (H2/CO)ein = 1,
MCo-Kat/McuKat = 1/2 und p = 1 MPa
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Ahnlich wie bei der ZS-Anordnung bewirkt der Cu-Katalysator eine Erhéhung
der Hydrieraktivitat bei der PM-Anordnung. Dabei scheint dieser Effekt
allerdings weniger ausgepriagt als bei der ZS-Anordnung. Dies lasst bei der PM-
Anordnung eine geringere Hydrieraktivitdt des Cu-Katalysators als bei der ZS-
Anordnung vermuten (s. Kapitel 5.4.3). Insgesamt zeigen Variationen der
Temperatur und modifizierten Verweilzeit bei der PM-Anordnung einen
geringeren Einfluss auf die Molanteile der 1-Alkene pro C-Zahl als bei der ZS-
Anordnung.

Die Molanteile pro C-Zahl der organischen Verbindungen, welche als
sauerstoffhaltige und isomere FT-Produkte zugeordnet werden, sind in
Abbildung 5.32 fiir die PM-Anordnung und die Referenzanordnung mit Co
separat dargestellt. Ein Vergleich dieser Molanteile ldsst keinen eindeutigen
Einfluss der PM-Anordnung auf die Bildung dieser Produkte erkennen. Dies
bedeutet, dass hier die Produktverteilung des Co-Katalysators vom Cu-

Katalysator unbeeinflusst bleibt.
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Abbildung 5.32: Molanteile der sauerstoffhaltigen (links) und der isomeren (recht)
FT-Produkte pro C-Zahl fiir zwei Temperaturen. Co+Cu in PM-
Anordnung (leere Symbole), Co separat (graue Symbole), (H2/CO)ein
von 1, Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m?, mco-Kat/Mcu-kat = 1/2 und p = 1 MPa

5.5.4 Auswertung der Formalkinetik und Abschitzung des
Stofftransporteinflusses

Auswertung der effektiven Formalkinetik
Die Aktivitaten der Katalysatoren Co und Cu fiir die Reaktionen FT und CO-SH
sind bei der Anordnung in physikalischer Mischung (PM) anders als bei der

Referenzanordnung und der Zweischicht (ZS)-Anordnung. Die Ermittlung der
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effektiven Geschwindigkeitskonstanten beider Reaktionen in der PM-Anordnung
gelingt mithilfe der Gro8en CO-Umsatz und COz-Ausbeute durch Anpassung der
modellierten an die gemessenen GroéBen. Dabei wird das in Abbildung 5.33
dargestellte Reaktionsnetzwerk verwendet. Die Reaktionen FT und SH laufen
bezuiglich CO parallel ab (bzw. als Reaktionsfolge beziiglich H20) und die

Ermittlung der zugehorigen Geschwindigkeitskonstanten erfolgt gleichzeitig.

-(CH,)- + H,O
CcoO *y
/r QO
%‘ co,

Abbildung 5.33: Verwendetes Reaktionsnetzwerk zur mathematischen Reaktor-
modellierung der Kombination von Co+Cu in PM-Anordnung

Die Ergebnisse der mathematischen Modellierung zur Formalkinetik der
Reaktionen FT und CO-SH sind in Tabelle 5.8 zu sehen. Die Kurven in
Abbildung 5.29 zeigen eine befriedigende Ubereinstimmung zwischen den
experimentellen und den berechneten CO-Umséatzen sowie Ausbeuten von COq
und -(CHg)-. Abbildung 5.34 zeigt Paritidtsdiagramme mit Modell- und
Messergebnissen aus den untersuchten PM-Anordnungen. Die mit dem Modell

berechneten Groflen liegen i. d. R. in einem Abweichungsbereich von + 20 %.

Tabelle 5.8: Ermittelte Parameterwerte der effektiven Formalkinetik der
Reaktionen Fischer-Tropsch und CO-Shift in PM-Anordnung unter
Verwendung der Ansétze von Yates und Satterfield 1991 bzw. Moe 1962
(s. Tabelle 4.3, Kapitel 4.4.2), {: mittlere relative Abweichung als
Gutekriterium der Anpassung

Fischer-Tropsch in PM CO-Shift in PM

T (°C) krr pm (mol/s/kg/Pa?) ksu pm (mol/s/kg/Pa?) 40)
210 6,6 10-17 1,9 1017 0,13
220 10,2 1017 3,5 10-17 0,1
230 18,9 1017 7,4 10-17 0,02
aco (1/Pa) 3106

ko (mol/s/kg/Pa?) 2,2 105 1,5 102

Ea (kdJ/mol) 106,8 138,1

Aus den Geschwindigkeitskonstanten ergeben sich effektive Aktivierungs-
energien von 106,8 und 138,1 kd/mol fir die Reaktionen FT bzw. CO-SH. Die
ermittelte Aktivierungsenergie der FT-Reaktion bei der PM-Anordnung ist
nahezu gleich mit der bei der FT-Referenzanordnung (Co separat, Kapitel 5.3.4).
Auch fiir die CO-SH-Reaktion zeigen sich gleich grofle Aktivierungsenergien bei
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PM- und ZS-Anordnung (Kapitel 5.4.4). In beiden Fillen findet die CO-SH-
Reaktion unter den Bedingungen der FT-Synthese statt (s. auch Kapitel 5.6.4).
Fir die beiden Reaktionen FT wund CO-SH liegen die ermittelten
Aktivierungsenergien im Bereich der Literaturwerte (84 — 130 und 100 — 180
kd/mol fur die FT-Reaktion bzw. SH-Reaktion unter FT-Bedingungen, s. Kapitel
5.3.4 und 5.4.4).
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Abbildung 5.34: Mathematisch modellierte und experimentelle ermittelte Gré3en in
Paritatsdiagrammen fir die Anordnung der Katalysatoren in
physikalischer Mischung bei zwei Messreihen (Kreise und Raute)

Einfluss des Stofftransports

Im Fall einer Kombination der Katalysatoren Co und Cu in einer physikalischen
Mischung (PM) zeigt die in Kapitel 12.3.3 ausgefiihrte Abschatzung des
Stofftransporteinflusses, dass sich der dullere Stofftransport auf die ablaufenden
Reaktionen FT und CO-SH nicht limitierend auswirkt (s. Tabelle 12.11).

Die Porendiffusion sollte bei der PM-Anordnung keine bedeutende Hemmung
verursachen, da hier die effektive Formalkinetik der Reaktionen FT und CO-SH

bei dieser Anordnung geringere Reaktionsgeschwindigkeiten als bei der

Anordnung mit Co separat ergeben (s. Kapitel 5.3.4).

5.6 Vergleich der Schiittungsanordnungen
5.6.1 Einfluss auf die CO-Shift-Aktivitat

Der Cu-Katalysator zeigt abhéngig von Schiittungsanordnung unterschiedliche
Shift (SH)-Aktivitdten. Die Ergebnisse von Kapiteln 5.2 und 5.4 zu der SH-
Reaktion in den Anordnungen Cu separat bzw. Zweischicht (ZS) dienen als

Grundlage fir die nachfolgende Diskussion des Einflusses der FT-
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Kohlenwasserstoffe auf die Aktivitat des Cu-SH-Katalysators. Abbildung 5.35

stellt die Stoffmengenstrome von den beteiligten Stoffen entlang der Aktivschiit-

Co,
sep

Co

Cu

Cu,
sep

Abbildung 5.35: Gemessene und
modellierte Stoffmengenstréome als
Symbole bzw. Kurven fiir drei Schiitt-
anordnungen. FT grau, SH schwarz,
CO Dreiecke, CO2 Kreise, -(CHz)-
Quadrate, H2 Raute, T = 220 °C,
MCo-Kat = MCuKat= 1,5 gund p = 1 MPa
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tung far drei Anordnungen der
Katalysatoren Co und Cu dar. Dabei sind
die Kurven mit der Formalkinetik von
Kapitel 5.3.4 fur die Anordnung Co
separat und von Kapitel 5.4.4 fir die
Kombination von Co und Cu in der ZS-

Anordnung berechnet.

Ausgehend von einem Hy/CO-Eintritts-
verhéltnis von 1 reagieren CO und Hs am
Co-Katalysator zu H20 und -(CHs)- in der
Co-Schiittung. Dabei bildet sich kein COa.
Aufgrund der FT-Stochiometrie sind die
Stoffmengenstrome von H20 und -(CHg)-
gleich grof3. Das FT-Produkt besteht
hauptséachlich aus Alkanen und Alkenen
unterschiedlicher Kettenldnge, welche
unter Reaktionsbedingungen zum
GroBteil dampfféormig aber auch flissig
vorliegen (Ci.35+, s. Kapitel 12.4.2).

Im Fall der ZS-Anordnung entstehen das
fir die CO-SH-Reaktion benétigte H20
und die FT-Kohlenwasserstoffe in der
oberen Co-Schicht. Diese Komponenten
stromen anschlieBend nach unten in die
Cu-Schicht. Dort findet die SH-Reaktion
unter Bildung von COz und H: in
Anwesenheit von FT-Produkten statt.
Der Stoffmengenstrom des FT-Produktes
bleibt vom Cu-Katalysator unbeeinflusst
(s. Kapitel 5.4.3).

Die Anordnung Cu separat in Abbildung

5.35 spiegelt eine rechnerische Betrachtung wieder. Dabei verlauft die Reaktion

CO-SH unter den gleichen Ausgangsbedingungen wie bei der ZS-Anordnung mit

dem Unterschied, dass alle FT-Produkte als gasférmig und inert angenommen
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sind. Dies ermoglicht die Berechnung der SH-Reaktion mit der Formalkinetik

von Kapitel 5.2.4 fir den Fall eines trockenen Cu-Katalysators.

Die gleichen Stoffmengenstréome an CO, H20, Hz und CO2 wie am Ende der Co-
Schiittung werden der separaten Cu-Schiittung zugegeben. Bei dieser separaten
Cu-Schiittung ist eine schnellere Umsetzung von CO und H20 als bei der Cu-
Schiittung in der ZS-Anordnung zu sehen. Ein Erklarungsversuch fir die
verlangsamte SH-Reaktionsgeschwindigkeit in der ZS-Anordnung liegt in der
Anwesenheit von flussigen Kohlenwasserstoffen. Im Kapitel 12.4.2 erfolgt eine
Abschéatzung des Flussigkeitsanteils im Reaktor. Diese ldsst vermuten, dass der
uberwiegende Teil der flissigen FT-Produkte aufgrund der Kapillarkrafte in den
Poren des SH-Katalysators konzentriert sind und nur langsam aus der
Schittung ausflieBen. Die anwesende Flissigkeit kann durch Transport- und
Loslichkeitseffekte die Konzentration der SH-Reaktanden CO und H20 an der
Katalysator-Oberflaiche und damit die  SH-Reaktionsgeschwindigkeit
erniedrigen. Ein weiterer Grund fir die geringere SH-Aktivitidt unter diesen
Bedingungen kann sein, dass die bei der FT-Reaktion gebildeten Alkene am Cu-
Katalysator zu den Alkanen hydriert werden (s. Kapitel 5.4.3). Die Hydrierung
und die SH-Reaktion finden womdglich konkurrierend an den gleichen
Aktivzentren statt. Dies wiirde bedeuten, dass weniger Aktivzentren fiir die SH-

Reaktion in Anwesenheit von FT-Produkten zur Verfligung stehen.

5.6.2 Einfluss auf die FT-Aktivitat
Die Untersuchungen zum Einfluss der CO-SH-Aktivitat des Cu-Katalysators auf

die FT-Synthese basieren auf der Kombination der Katalysatoren Co und Cu in
physikalischen Mischungen (PM). Dabei wurden FT-Versuche mit zwei
Massenverhédltnissen der beiden Katalysatoren als Mal} fur die SH-Aktivitat
durchgefiihrt. Die Ergebnisse werden mit denen der Anordnung Co separat als
Referenz verglichen. Abbildung 5.36 zeigt den Umsatz von CO und die
Ausbeuten von -(CHjz)-, H20 und COz bei der FT-Synthese mit der
Referenzanordnung und der PM-Anordnung mit zwei SH-Aktivitiaten (PM1 und
PM2). Die Kurven fir den Referenzfall und fir die PM-Falle sind mit der
effektiven Formalkinetik aus Kapiteln 5.3.4 bzw. 5.5.4 berechnet.

Bei gleich bleibenden Eintrittsbedingungen zeigen die PM-Anordnungen (zwei
Reaktionen FT + SH) bei modifizierten Verweilzeiten unter 1000 kg s/m?
niedrigere CO-Umsétze als die Referenzanordnung (nur FT-Reaktion). Dies wird
hier durch die Beeinflussung der Katalysatoren verursacht. Erst bei deutlich

hoheren mod. Verweilzeiten ergeben die PM-Anordnungen einen héheren CO-
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Umsatz als die Referenzanordnung. Ausgehend von einem Hy/CO-
Eintrittsverhéltnis von 1 ist der CO-Umsatz bei der FT-Synthese ohne die
Funktion der CO-SH-Reaktion stéchiometrisch auf 50 % begrenzt. Durch die
Kombination der Katalysatoren Co und Cu in einer PM-Anordnung koénnen

hohere CO-Umsétze bel entsprechenden mod. Verweilzeiten erreicht werden.
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Abbildung 5.36: Einfluss der SH-Aktivitit bei der PM-Anordnung (schwarz) auf den
Umsatz von CO und die Ausbeuten von -(CHz)-, H2O und CO:2. Co
separat als Referenz (grau), PM1 und PM2 mit mco-Kat/mcukat = 1/1
bzw. 1/2, Mess- und Modellergebnisse als Symbole bzw. Kurven,
T =220 °C, (H2/CO)ein =1, und p = 1 MPa
Ahnlich wie der CO-Umsatz wird auch die Ausbeute -(CHs)- bei den PM-Fillen
bei mod. Verweilzeiten Kkleiner als 4000 kg s/m® niedriger als bei der
Referenzanordnung bei gleichen Eintrittsbedingungen. Die Bildung der
Kohlenwasserstoffe wird vermutlich durch eine gegenseitige Beeinflussung der
beiden Katalysatoren in der physikalischen Mischung verlangsamt. Dieser
Effekt verschwindet bei hoheren mod. Verweilzeiten. Das Verschwinden ist im
untersuchten Bereich unabhéngig von der GroBle der SH-Aktivitit. Eine
Verdoppelung des Massenverhaltnisses bedeutet eine Erhohung der SH-
Aktivitat, welche zu weniger H2O und mehr COsz im Reaktionsgemisch fiihrt.
Nach den Ergebnissen in Abbildung 5.36 kann eine eindeutige Beeinflussung der
Ausbeute von -(CHz)- von der SH-Aktivitat nicht eindeutig festgestellt werden.
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Bei einer mod. Verweilzeit von 1000 kg s/m?® ergeben die zwei SH-Aktivitdten
(PM1 und PM2) eine dhnliche Ausbeute an -(CHg)-. Dies ldsst vermuten, dass
der Einfluss von H2O auf die Ausbeute der FT-Produkte gering ist. Diesbeziiglich
liefern FT-Untersuchungen in der Fachliteratur unterschiedliche Ergebnisse (s.

Kapitel 3.3.2).

5.6.3 Einfluss auf die Kohlenwasserstoff-Produktverteilung
Beschreibung der Produktverteilung mit dem ASF-Modell

Eine logarithmische Darstellung der experimentell ermittelten Verteilung der
Kohlenwasserstoff-Produkte bis Css gegen die C-Zahl zeigt eine kontinuierliche
Abnahme der Kohlenwasserstoff-Stoffmengenanteile y, bei den FT-Versuche mit
der Referenzanordnung (Co separat) und der PM-Anordnung (Abbildung 5.37).
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Abbildung 5.37: Produktverteilung als ASF-Diagramme bei FT-Messungen mit Co
separat und mit Co+Cu in physikalischer Mischung. Geraden mit
ASF-Modell durch lineare Regression berechnet, Messergebnisse als
Symbole, Tmod,co-Kat = 1000 kg s/m?, PM: mco-Kat/mcu-Kat = 1/2 und
p=1MPa

Unter Verwendung des im Kapitel 3.1.2 beschriebenen ASF-Models ldsst sich
aus den Stoffmengenanteilen y, der Kohlenwasserstoffe der Fraktion C4.32 eine

Kettenwachstumswahr-scheinlichkeit acs.32 berechnen, welche die gemessene
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Produktverteilung mit guter Naherung wiedergibt. Die gréflten Abweichungen

ergeben sich typischerweise bei C; und Cas.

Wie aus den rechnerischen Vorbetrachtungen erwartet (s. Kapitel 5.1), sinkt die
aus den Messdaten berechnete Kettenwachstumswahrscheinlichkeit bei
Versuchen mit der Referenzanordnung mit steigender Temperatur und
steigendem H2/CO-Eintrittsverhaltnis. Auch bei der PM-Anordnung bewirkt die
Erhohung der Temperatur eine Abnahme von acs-32. Im Hinblick auf den Effekt
des H2/CO-Verhaltnisses liegt der Wert von acs.32 in der PM-Anordnung néher
an dem acss32-Wert 1in separater Co-Anordnung bei einem Ha/CO-
Eintrittsverhéltnis von eins (als bei einem Ho/CO-Eintrittsverhaltnis von zwei).
Diese gemessenen Effekte sind relativ klein gegenuber der systembedingten
Genauigkeit des Festbettreaktors (bei dem lediglich eine integrale Auswertung
bei deutlichen Gradienten in der Aktivschiittung moglich ist) und der
Analysenmethoden (s. Kapitel 12.4.6 im Anhang).

Der von Vervloet et al. 2012 entwickelte Ansatz zur Berechnung der Selektivitat
der FT-Produkte (s. Kapitel 5.1.1) kann bei der Diskussion des Einflusses auf die
Produktverteilung helfen. Bei bekannter Kinetik (s. Kapitel 5.3.4 und 5.5.4 fir
die Referenz- bzw. die PM-Anordnung) und durch die Erweiterung des
mathematischen Reaktormodells mit dem oben genannten Ansatz kann die
Produktverteilung  modelliert  werden. Dabei  berechnet sich die
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit am.den als ein integrales Mittel tber die
Aktivschiittung. Zuséatzlich kann die gemessene Kohlenstoffselektivitit vom
Methan bei kinetisch kontrollierten Messungen eine gute Abschitzung der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a liefern (Vervloet et al. 2012). In Tabellen
59 und 5.10 sind Zahlenwerten unterschiedlicher Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeiten aus den drei beschriebenen Berechnungsmethoden

aufgelistet.

Alle Berechnungsmethoden der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit geben den
erwarteten Einfluss der Temperatur und des Hy/CO-Eintrittsverhéltnisses
wieder. Die absoluten Zahlenwerte stimmen jedoch nicht tberein. Die
experimentell ermittelten Kettenwachstumswahrscheinlichkeit acs.32 ergeben
die kleinsten Zahlenwerten und weichen von den anderen stark ab (bis zu 24 %).
Erklarungen dafiir konnen der Verlust von langkettigen FT-Produkten bei der
Wachsentnahme und evtl. ein hoher systematischer Fehler bei der Uberfithrung

zweler verschiedener Analysemethoden gefunden werden.

Die a-Berechnungsmethoden mit der gemessenen Kohlenstoffselektivitdt von
Methan und basierend auf Reaktormodell und Ansatz von Vervloet et al. 2012
zeigen eine bessere Ubereinstimmung mit Abweichungen bis zu 7,4 %. Mit
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diesen a-Zahlenwerten kann ein Vergleich von Referenzanordnung (Co separat)
und PM-Anordnung bei gleichem Hz/CO-Eintrittsverhéltnis erfolgen. Die SH-
Reaktion bei der PM-Anordnung bewirkt eine geringfligige Abnahme der
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit. Dieser Effekt nimmt mit steigender
Temperatur und steigender SH-Aktivitat zu, letzteres entsprechend dem dort
hoéherem Ho/CO-Verhéltnis in der Aktivschiittung.

Tabelle 5.9: Zahlenwerte der experimentell ermittelten und der modellierten
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit bei Versuchen mit Co separat als
Referenz. tmod,co-kat = 1000 kg s/m? und p = 1 MPa. amoeden nach Vervloet

et al. 2012
(H2/CO)ein =1 (H2/CO)ein = 2
T (°C) acs-32exp O=1-SClexp  OModell ac4-32.exp 0O=1-SClexp  OModell
210 0,816 0,948 0,985 0,785 0,914 0,941
220 0,798 0,94 0,976 0,778 0,905 0,893
230 0,777 0,918 0,966 0,757 0,886 0,82

Tabelle 5.10: Zahlenwerte der experimentell ermittelten und der modellierten
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit bei Versuchen mit Co+Cu in PM-
Anordnung. (H2/CO)ein = 1. Tmod,cokat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa.
aModel nach Vervloet et al. 2012

MCo-Kat/Mcu-Kat = 1/1 M Co-Kat/MCu-Kat = 1/2
T (°C) acs-32exp O=1-SClexp  OModell ac4-32.exp O=1-SClexp  OModell
210 0,815 0,938 0,983 0,804 0,938 0,983
220 0,801 0,932 0,97 - 0,931 0,969
230 - - 0,949 0,791 0,927 0,944

Kohlenwasserstoff-Produktverteilung und in-situ H2/CO-Verhaltnis

Eine Betrachtung des Ho/CO-Verhéltnisses im Reaktor kann dazu beitragen, den
Einfluss der in-situ CO-SH-Reaktion auf die Verteilung der Kohlenwasserstoff-
Produkte zu erklaren. In Abbildung 5.38 sind die berechneten Hz/CO-
Verhéltnisse entlang der normierten Aktivschiittungsldnge bei FT-Messungen
mit der Referenzanordnung (Co separat) und der PM-Anordnung gezeigt. Bei der
Referenzanordnung mit einem stéchiometrisch nahen Ho/CO-Eintrittsverhéaltnis
von zwel bleibt das H2/CO-Verhéltnis entlang der Aktivschiittung unverandert.
Dieses hohes H/CO-Verhédltnis beglinstigt die Bildung der Alkane
(Sekundéarhydrierung), welche zum Kettenwachstum nicht beitragen (s. Kapitel
3.1.2 und 5.3.5). Hohe H2/CO-Verhéltnisse fithren deshalb zu kleineren Werten

der Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten als bei einem Eintrittsverhaltnis
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H2/CO von eins. Das niedrigere H/CO-Eintrittsverhaltnis fiihrt zu einer
kontinuierlichen Verarmung an Hs entlang der Aktivschiittung, damit zur
verstarkten Bildung der langerkettigen Kohlenwasserstoffe und hoheren

Zahlenwerten der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit.

25 Co sep
2e¢ P _‘ Y
O 15 (H,/CO),in=2
8 PM1 PM2
0.5 (H,/CO)yr =1 Co sep Co sep

0
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Abbildung 5.38: Berechnete Verldufe des Ho/CO-Verhéltnisses entlang der normierten
Aktivschiittungsliange bei FT-Messungen mit Co separat als Referenz
und mit Co+Cu in PM-Anordnung. Messergebnisse Symbole, PM1

und PM2 mit mco-Kat/mcu-Kat = 1/1 bzw. 1/2, T = 220 °C,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m? und p = 1 MPa

Im Fall einer PM-Anordnung bewirkt die in-situ CO-SH-Reaktion eine weniger
starke Abnahme des Hy/CO-Verhiltnisses entlang der Aktivschiittung
gegeniiber der Referenzanordnung ausgehend vom Hg/CO-Eintrittsverhéltnis
von eins. Dieser Effekt wird von steigender SH-Aktivitat verstarkt. Das in-situ
erzeugte Ha beglinstigt vermutlich die Sekundarhydrierung der FT-Produkte am
Co-Katalysator. Zuséatzlich erhéht der Cu-Katalysator die Hydrieraktivitat der
Synthese (s. Kapitel 5.4.3 und 5.5.3). Diese Ergebnisse kénnen die geringeren
Zahlenwerte der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit der Co-basierten FT-
Synthese mit steigender CO-SH-Aktivitat erklaren.

5.6.4 Einfluss auf die effektive Formalkinetik

In den vorangegangenen Kapiteln werden die experimentellen Untersuchungen
zur Formalkinetik der Reaktionen FT und CO-SH mit den verwendeten
Katalysatoren Co und Cu diskutiert. Dabei kommen die beiden Katalysatoren
separat als Referenz und kombiniert in verschiedenen Schiittungsanordnungen
zum Einsatz. Der nachfolgende Vergleich der erzielten Ergebnisse kann den
Einfluss der Schittungsanordnung auf die beiden Reaktionen weiter

verdeutlichen.

86



5 Ergebnisse und Diskussion

Die Reaktionen FT und SH mit den Katalysatoren Co bzw. Cu

Im untersuchten Temperaturbereich sind die Reaktionsgeschwindigkeiten der
FT-Reaktion bei der Referenzanordnung mit Co separat um einen nahezu
konstanten Faktor von 1,8 gréBer als bei der PM-Anordnung (Abbildung 5.39
links, Geschwindigkeiten berechnet fiir ein CO-reiches Synthesegas). Aus den
Ergebnissen von Kapitel 5.3.4 und 5.5.4 ist ersichtlich, dass diese beiden
Anordnungen &hnlich groBle effektive Aktivierungsenergien zur FT-Reaktion
ergeben. Dies weist auf einen von Schiittungsanordnung unabhéngigen
Temperatureinfluss auf die FT-Reaktion hin. Die geringeren Geschwindigkeiten
der FT-Reaktion bei der PM-Anordnung sind vermutlich auf die gegenseitige
Beeinflussung der beiden Katalysatoren Co und Cu zuriickzufiihren. Die ZS-
Anordnung hat keinen Einfluss auf die Aktivitat des Co-Katalysators, welcher
die gleichen FT-Reaktionsgeschwindigkeiten wie die Referenzanordnung mit Co

separat zeigt.
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Abbildung 5.39: Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktionen Fischer-Tropsch (links)
und CO-Shift (rechts) in den drei experimentell untersuchten
Schittungsanordnungen fir typische Partialdricke eines CO-reichen
Synthesegases. pco = 0,39 MPa, puz = 0,28 MPa, puz20 = 0,26 MPa,
pcoz = 0,06 MPa

Fir die Cu-basierte SH-Reaktion sind die Reaktionsgeschwindigkeiten fiir drei
Anordnungen in Abbildung 5.39 rechts dargestellt. Die Geschwindigkeit der SH-
Reaktion mit dem Cu separat weist keinen Einfluss der FT-Produkte auf (s.
Kapitel 5.2.4). Die SH-Reaktionsgeschwindigkeit der Kombination in der ZS-
Anordnung zeigt den Einfluss der FT-Kohlenwasserstoffe, welche die SH-
Reaktion deutlich verlangsamen. Eine Erklarung dafiir kann die
Sekundarhydrierung ungeséttigter FT-Produkte am Cu-Katalysator geben.
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AuBlerdem liegt ein Teil der FT-Produkte fliissig in den Poren des Cu-
Katalysators vor (s. auch Kapitel 5.6.1).

Die effektive Aktivierungsenergie der SH-Reaktion ist bei der ZS-Anordnung (s.
Kapitel 5.4.4) hoher als bei Cu separat. Dies zeigt, dass die Temperatur einen
anderen Einfluss auf die SH-Reaktion bei diesen beiden Anordnungen hat. Bei
der ZS-Anordnung wirkt die Temperatur uber verschiedene Effekte: in
Anwesenheit von FT-Produkten uber die Zusammensetzung der FT-Produkte,
den Anteil der flissigen Kohlenwasserstoffe und deren Stoffeigenschaften sowie
die Loslichkeit und die Diffusion der Edukte. Auf diese Weise ergibt sich ein

groBBerer Temperatureinfluss auf die SH-Reaktion unter FT-Bedingungen.

Auch bei der PM-Anordnung findet die SH-Reaktion in Anwesenheit der FT-
Kohlenwasserstoffe statt. Die dabeil ermittelte Aktivierungsenergie (s. Kapitel
5.5.4) lasst einen dhnlichen Einfluss der Temperatur wie bei der ZS-Anordnung
vermuten. Die berechneten Geschwindigkeiten der SH-Reaktion sind allerdings
bei der PM-Anordnung um einen konstanten Faktor von 1,6 kleiner als bei der
der ZS-Anordnung. Dies ist offensichtlich ein Einfluss der Kombination der

beiden Katalysatoren Co und Cu in derselben Aktivschiittung.

Gegenseitige Beeinflussung von Co und Cu in PM-Anordnung

Im Fall der Kombination in einer PM-Anordnung zeigen die Katalysatoren Co
und Cu geringere effektive Reaktionsgeschwindigkeiten fiir die Reaktionen FT
bzw. SH (Abbildung 5.39). Dabei werden diese Reaktionsgeschwindigkeiten
durchschnittlich um einen Faktor von 1,7 verkleinert. Ein Grund dafir konnte
sein, dass die Beriihrung der beiden Katalysatoren Co und Cu zur Bildung von
weniger aktiven oder inaktiven Co/Cu-Verbindungen (Metallkristalle) fiihren
konnte (Escalona et al. 2009). Aullerdem untersuchen Jacobs et al. 2009 Co-
basierte FT-Katalysatoren mit Cu als Promotor und berichten tiber eine
teilweise Bedeckung der FT-Aktivzentren durch das Cu. Die Bildung derartiger
Co/Cu-Verbindungen und die Bedeckung der Aktivzentren wiirden die Anzahl
der verfigbaren Aktivzentren verringern und damit zu kleineren effektiven
Reaktionsgeschwindigkeiten fithren. Dies konnte auch die weniger ausgepriagte
Hydrieraktivitat des Cu-Katalysators bei der PM-Anordnung (s. Kapitel 5.5.3)
verglichen mit der ZS-Anordnung (s. Kapitel 5.4.3) erklaren.

Um messbare Erkenntnisse tiber die Grinde des Einflusses der PM-Anordnung
zu gewinnen, sind spektroskopische Messungen hilfreich. Dazu werden Proben
der Aktivschiittung in der PM-Anordnung nach FT-Messungen zu entsprechend

ausgeriisteten Instituten gesendet. Am Institut fiir Katalyseforschung und -
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5 Ergebnisse und Diskussion

technologie (IKFT) am Karlsruher Institut fiir Technologie (KIT) erfolgen ex-situ
XRD-Messungen (Rontgendiffraktion). Aus den erzeugten Spektren kann die
Identifizierung bestimmter Verbindungen mithilfe der Referenzdatenbanken
gelingen (s. Kapitel 12.4.4). Die hier untersuchten Proben bestehen aus
verschiedenen Verbindungen in pulvrigen Partikeln unterschiedlicher Groflen
(100 < d/pm < 160). Dies kann evtl. zu Uberlappungen und zu Verschiebungen

der Rontgenreflexionen fiihren (Niemantsverdriet 1993).

Das Spektrum in Abbildung 5.40 stellt die Ergebnisse der ex-situ XRD-
Messungen mit Kennzeichnung der identifizierten Verbindungen dar. Der
uberwiegende Teil der erzeugten Reflexionen sind auf Kristallebenen der
Verbindungen SiC, ZnO, Co und Cu zuriickzufithren. Dabei zeigen die Peaks von
Co und Cu Ubereinstimmungen mit den Referenzen. Mogliche Co/Cu-

Verbindungen sind in diesem XRD-Spektrum nicht eindeutig zuzuordnen.

Intensitat (-)

30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80
Doppelter Beugungswinkel (°)

Abbildung 5.40: Ex-situ XRD-Spektrum der Aktivschiittung der PM-Anordnung nach
erfolgtem Syntheseversuch mit Kennzeichnung der identifizierten
Verbindungen. SiC x-Zeichen, ZnO Quadrate, Cu Kreise, Co
Dreiecke, Carbide von Co Kreuze und undefinierte Reflexionen als
Rauten. Referenz-Spektren in Abbildung 12.15 des Kapitels 12.4.4

Die Ergebnisse der ex-situ XRD-Messungen zeigen, dass Co-Carbide gebildet
werden. Die Entstehung kleiner Mengen von Co-Carbiden ist bei Ha/CO-
Verhaltnissen kleiner als 2 wahrscheinlich (Karaca et al. 2011). Eine kleine
Menge von Co-Carbiden fithrt zu einer geringfiigigen Deaktivierung des Co-
Katalysators. Eine grofle Menge von diesen Verbindungen diirfte hingegen zu
einem signifikanten Aktivitatsverlust und zu einer Zunahme der Selektivitat zu
Methan fithren (Claeys et al. 2014). In der vorliegenden Arbeit bewirkt die PM-
Anordnung eine geringfiigige Erhohung der Kohlenstoffselektivitat zu Methan

um weniger als 1 %-Punkt, verglichen mit der Referenzanordnung (s.
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Kapitel 12.4.3). Dies lédsst eine geringere Menge von Co-Carbiden in der PM-

Schiittung vermuten.

In dem Spektrum in Abbildung 5.40 konnen fiir einige Peaks Verbindungen
nicht eindeutig zugeordnet werden (Rauten). Ausfiihrlichere Untersuchungen
zur  Struktur und  Zusammensetzung der = Katalysatoren  unter

Synthesebedingungen kénnen genauere Erkenntnisse liefern.

1) Co/Pt-Al,0,

2) Cu/zZn-AlL0,
3) sic

Verteilungsdichte
hoch

S50Um  niedrig I

Abbildung 5.41: Ergebnisse der Mikrosonden-Analysen: (I) Partikeln einer Probe aus
der PM-Aktivschittung nach FT-Messungen bei einer 400-fache
VergroBerung und (II) die darauf gemessene Verteilungsdichte der
Elemente

Um Aufschliisse uber die Verteilung der chemischen Elemente in den
Katalysatorpartikeln zu  bekommen, erfolgen  Mikrosonden-Analysen
(Elektronenstrahlmikroanalyse) am Institut fir Mikroverfahrenstechnik (IMVT)
am Karlsruher Institut fiir Technologie (KIT). Die Ergebnisse der Mikrosonden-
Analysen konnen als Elementverteilungsbilder fiir eine ausgewéahlte Stelle der
Proben dargestellt werden. Abbildung 5.41 zeigt die Verteilungsdichte von

ausgewiahlten Elementen in den Partikeln des Co-basierten und des Cu-
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basierten Katalysators sowie die Verteilungsdichte von Si auf dem inerten SiC-
Partikel. Bei den beiden Katalysatoren dient Al2Os als Tragermaterial. Wie
erwartet verteilen sich die Elemente Al und Si ausschlieBlich in den
Katalysatoren bzw. dem SiC. Dabei ist die Verteilungsdichte von Al auf dem FT-
Katalysator hoher als auf dem SH-Katalysator (Co bzw. Cu), weil der Co-
basierte FT-Katalysator einen hoheren Massenanteil an Al2O3 besitzt (s. Tabelle
4.1, Kapitel 4.1.2).

Die Elementverteilungsbilder zeigen, dass kleine Mengen der Elemente Zn und
Cu den FT-Katalysator umranden. Auch um den SH-Katalysator ist umgekehrt
eine niedrige Verteilungsdichte von Co zu sehen. Von der Literatur ist bekannt,
dass eine atomare Wanderung auf dem Katalysator bei erhohter Temperatur
(oberhalb der sog. Hittigtemperatur) einsetzen kann (Moulijn et al. 2001).
Demnach kann vor allem das Cu eine derartige Wanderung unter den
Tieftemperatur-FT-Bedingungen begehen. Die Hittigtemperaturen der

relevanten Komponenten sind in Tabelle 5.11 aufgelistet.

Tabelle 5.11: Hiittigtemperaturen der Aktivmetalle Co und Cu sowie der weiteren
relevanten Komponenten. Zahlenwerte von Moulijn et al. 2001

Komponenten Co Cu Pt Zn0O Al2Os3
THittig (°C) 253 134 335 401 422

Zum besseren Verstdndnis des Einflusses der physikalischen Mischung auf die
Anderung der Katalysatoren Co und Cu sind weiterfithrenden Untersuchungen
notig. Im Rahmen der vorliegenden Untersuchungen zur Formalkinetik
verursacht die FT-Synthese mit einer PM-Anordnung eine eindeutige Anderung
der katalytischen Eigenschaften der genannten Katalysatoren, verglichen mit

den Referenzanordnungen.

Vergleich der Kombination Co+Cu mit Fe

Anders als Co-basierte besitzen Fe-basierte FT-Katalysatoren i. d. R. neben der
FT-Aktivitat auch eine CO-SH-Aktivitdt. Die in Abbildung 5.42 dargestellte
Formalkinetik der Reaktionen FT und CO-SH an einem in der Arbeitsgruppe
frither untersuchten Fe-Katalysator stammen von Pabst et al. 2013a. Die
Untersuchungen dazu erfolgten an einer baugleichen Laboranlage bei dhnlichen
Bedingungen (Pabst et al. 2013b), evtl. auftretende Anlageneffekte konnen

deshalb vernachlassigt werden.

Die FT-Reaktion mit dem Co-Katalysator ist bei gleichen Bedingungen deutlich

schneller als mit dem Fe-Katalysator. Dies gilt im Rahmen der vorliegenden
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Untersuchungen unabhéingig von der Schiittungsanordnung und ist ein
bedeutender Vorteil des Co-basierten FT-Katalysators. Auch die SH-Reaktion
unter FT-Bedingungen lauft mit dem Cu-Katalysator schneller als mit dem
verwendeten Fe-Katalysator ab. Dies gilt fiir die Anordnungen Zweischicht (ZS)
und physikalische Mischung (PM). Der rechnerische Vergleich der
Formalkinetik zeigt, dass die Katalysatoren Co und Cu, kombiniert in einem
einzigen Reaktor, CO-reiche Synthesegase schneller umsetzen kénnen als ein bi-
funktioneller Fe-Katalysator. AuBerdem eignet sich der Co-Katalysator
angesichts einer moglichen niedrigeren Reaktionstemperatur besser zur

Synthese von langkettigen Produkten mit hohen Anteilen an Alkanen als der Fe-

Katalysator.
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Abbildung 5.42: Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktionen Fischer-Tropsch (links)
und CO-Shift (rechts) kombiniert in verschiedenen Anordnungen der
Katalysatoren fur typische Partialdriicke eines CO-reichen Synthese-
gases. Co und Cu aus dieser Arbeit, Fe von Pabst et al. 2013a,
pco = 0,39 MPa, puz = 0,28 MPa, puz0 = 0,26 MPa, pcoz = 0,06 MPa

Wesentliche Vorteile der Fe-basierten FT-Synthese sind der gilinstigere
Rohstoffpreis von Fe und der weniger ausgepriagte Einfluss der Temperatur auf
die Produktverteilung der Fe-basierten FT-Synthese. Schiatzungen zufolge ist Fe
um einen Faktor von 230 bis zu 1000-mal giinstiger als Co (Dry 2004a, James et
al. 2010). Weiterfiihrend bewirken moderate Temperaturerhéhungen oder -

schwankungen eine vernachlissigbare Anderung der Zusammensetzung des FT-
Produkts des Fe-basierten Katalysators (Botes et al. 2013).
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6 Rechnerische Fallstudien

6.1 Untersuchte Reaktor-Anordnungen und
Betriebsbedingungen

Die Co-basierte Fischer-Tropsch (FT)-Synthese ausgehend von CO-reichen
Synthesegasen erfolgt in Kombination mit der CO-Shift (SH)-Reaktion zur
Erzielung eines hohen CO-Umsatzes. Verschiedene Reaktor-Anordnungen zur
Kombination der beiden Reaktionen sind moglich. Heute geschieht dies durch
einen separaten SH-Reaktor vor der FT-Synthese (konventionelle Anordnung).
Unter Verwendung von neuartigen Reaktor-Anordnungen konnte die
Kombination der Reaktionen FT und SH in einem einzigen Reaktor gelingen.
Der Dreischichtreaktor und der mikrostrukturierte Membranreaktor stellen
jeweils eine neuartige Anordnung in diesem Sinne dar. Eine vereinfachte
Darstellung der drei genannten Reaktor-Anordnungen ist in Abbildung 6.1 zu

sehen.

Konventionelle Anordnung der Reaktoren (Referenz)

Synthesegas
H,/CO = 1j—> SH > FT » -(CH,)-
H,O » H,0, CO,
Dreischichtreaktor (DSR)
Synthesegas
H,/CO = 1—» FT | SH | FT » -(CH,)-

— H,0, CO,
Mikrostrukturierter Membranreaktor (MMR)

Synthesegas FT -
HyCO=1" |-cccccun- > -(CH,)-

— H,0, CO,

Abbildung 6.1: Vereinfachte Darstellung der hier in Fallstudien verglichenen
Reaktor-Anordnungen zur Kombination der Reaktionen Fischer-
Tropsch und CO-Shift. Graue Unterlegung: CO-Shift-Reaktion in
Anwesenheit der FT-Produkte

In den nachfolgenden Fallstudien dient die konventionelle Anordnung der
Reaktionen FT und CO-SH als Referenz. Dabei erfolgt eine Einstellung des
H/CO-Verhéltnisses in der SH-Prozessstufe mit Einspeisung von Wasserdampf
als Edukt und Abscheidung des tiberschiissigen H20 und des gebildeten COz vor

der FT-Synthese. Die zwei vorgestellten alternativen Reaktor-Anordnungen

machen sich das H20 aus der FT-Reaktion zur Erzeugung von Hs zunutze. Auf
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6 Rechnerische Fallstudien

diese Weise konnen die Zugabe von Wasserdampf und die Vorabscheidungsstufe

eingespart werden. Dies diirfte der Energiebedarf des FT-Prozesses reduzieren.

Die drei Reaktor-Anordnungen sollen mithilfe einer mathematischen
Reaktormodellierung auf Basis der Ergebnisse im Labormallstab miteinander
verglichen werden. Fir die Modellierung gelten die im Kapitel 4.4.1 getroffenen
Annahmen. Die benoétigte Formalkinetik ist aus Kapitel 5.3.4 fir die FT-
Reaktion, aus Kapitel 5.2.4 fiir die SH-Reaktion ohne FT-Produkte und aus
Kapitel 5.4.4 fur die SH-Reaktion in Anwesenheit der FT-Produkte entnommen.
Die Berechnung der Produktverteilung erfolgt mit der Annahme des ASF-Models
unter Verwendung des Ansatzes von Vervloet et al. 2012 (s. Kapitel 5.1.1). Die
dabei eingesetzten Selektivitdtsparameter stammen aus Co-basierten FT-
Messungen mit einer dhnlichen FT-Selektivitat wie mit dem in dieser Arbeit
verwendeten Co-Katalysator (s. Kapitel 5.6.3).

Die Berechnung der Reaktoren erfolgt fir die in Tabelle 6.1 aufgefithrten
Betriebsbedingungen. Diese Betriebsbedingungen werden fiur alle Reaktor-
Anordnungen gleich gehalten und stellen einen Kompromiss zwischen einer
hohen Aktivitat und einer hohen Selektivitiat der Zielprodukte dar.

Tabelle 6.1: Ausgewihlte Betriebsbedingungen zur Berechnungen der Reaktoren
fir die Kombination der Reaktionen Fischer-Tropsch und CO-Shift

T (HZ/C O)ein M Co-Kat Tmod,Co-Kat M(Co-Kat/MCu-Kat P
o) ) (g) (kg s/m?) ) (MPa)
220 (isotherm) 1 5 3000 2/1 1

6.1.1 Konventionelle Anordnung der Reaktoren (Referenz)

Fur die CO-SH-Reaktion wird Wasserdampf dem CO-reichen Synthesegas vor
dem SH-Reaktor zugegeben. Das H20/CO-Verhéltnis von 0,41 ist so gewahlt,
dass die Reaktion bzgl. des thermodynamischen Gleichgewichts in Richtung CO2
und Hy ablauft. Abbildung 6.2 zeigt die berechneten Stoffmengenstréome entlang
der beiden Reaktoren SH und FT in der konventionellen Anordnung. Im SH-
Reaktor erfolgt die ex-situ Erh6hung des Ho/CO-Verhéaltnisses von 1 auf 2. Dabei
reagieren CO und H2O am Cu-Katalysator unter Bildung von CO2 und Ha.

Nach dem SH-Reaktor wird das Gasgemisch zur Abscheidung von H20 und CO2
gekiihlt. Dies bewirkt eine Erhohung der Stoffmengenanteile von CO und Ho,
was die Erzielung von hohen Reaktionsgeschwindigkeiten im nachgeschalteten
FT-Reaktor ermoglicht. Vor der Synthesestufe muss das Gasgemisch vorgeheizt

werden.
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Abbildung 6.2: Berechnete Verlaufe der Stoffmengenstrome und des Ha/CO-

Verhiltnisses entlang der Reaktoren. CO-SH und FT in der
konventionellen Anordnung

Im FT-Reaktor reagieren Hs und CO am Co-Katalysator ab. Unter der Annahme
von -(CHg2)- als Produkt nehmen dabei die Stoffmengenstrome von Hs und CO
nach der Stochiometrie der FT-Reaktion ab. Dies fiihrt zu einem nahezu

konstanten Ho/CO-Verhiltnis von 2 entlang der Co-Schiittung.

Die erhaltenen Zahlenwerte zu den Grolen Umsatz, Ausbeute und Selektivitit
sowie zu der Produktverteilung sind in Tabelle 6.2 aufgelistet. Es ergibt sich
dabei ein hoher CO-Umsatz von 92 %. Von dem umgesetzten Kohlenstoff im CO
befindet sich 64 % in den gebildeten Kohlenwasserstoffen -(CHg)-. Die
Berechnung der  Produktverteilung  ergibt eine  Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit a von 89% und einen Kohlenstoffanteil yc der

Kohlenwasserstoffe Cs+ von 90 molC-%.

Tabelle 6.2: Rechenergebnisse fiir die konventionelle Anordnung zur Kombination
der Reaktionen Fischer-Tropsch und CO-Shift

Xco Y.(cH2)- Ycoz Ycoz,caw*  S.cH2)- a VC,5+
) ) ) ) ) ) (molC/molC)
0,92 0,59 0,33 0,40 0,64 0,89 0,90

*) im CO-Shift-Reaktor

6.1.2 Dreischichtreaktor (DSR)

Die direkte Umsetzung von CO-reichen Synthesegasen kann mit einer
Kombination der Katalysatoren Co und Cu in einer Dreischichtanordnung
erfolgen. Dabei kann die Masse des Co-Katalysators in den zwei Co-Schiittungen
gleichmaBig verteilt werden. Ebenfalls wird angenommen, dass die beiden Co-

Schiittungen die gleiche FT-Aktivitdat besitzen. Zwischen den Co-Schiittungen
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befindet sich eine Cu-Schittung. Abbildung 6.3 =zeigt die berechneten
Stoffmengenstrome der beteiligten Komponenten und das Hs/CO-Verhéltnis

entlang des Dreischichtreaktors.
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Abbildung 6.3: Berechnete Verldufe der Stoffmengenstréome und des Ho/CO-
Verhiltnisses entlang des Dreischichtreaktors

Die Dreischichtanordnung bewirkt eine stufenweise Umsetzung von CO. In den
zwel Co-Schichten lauft die FT-Reaktion ab. Das nicht-stochiometrische Ha/CO-
Eintrittsverhéltnis von 1 fiihrt zu einer doppelt so schnellen Abnahme des
Stoffmengenstroms von H2 im Vergleich zu CO. Dies bewirkt eine Abnahme des
H2/CO-Verhiltnisses entlang der Co-Schittungen. In der Cu-Schiittung findet
die SH-Reaktion in Anwesenheit der FT-Produkte statt. Aus CO und H20 mit
einem HyO/CO-Eintrittsverhéltnis von 0,53 entstehen CO2 und zusatzliches Ho.
Dies bewirkt eine Erhohung des Ho/CO-Verhéltnisses entlang der Cu-Schiittung,
bevor dieses in der zweiten Co-Schiittung erneut abnimmt. Uber den drei
Schiittungen variiert das Ho/CO-Verhaltnis zwischen 0,4 und 1,1 und bleibt lokal

deutlich kleiner als das stochiometrische FT-Edukte-Verhaltnis von ca. 2.

Die Ergebnisse der Berechnung des Dreischichtreaktors in Tabelle 6.3 zeigen
einen CO-Umsatz von 72 % und eine CO2-Ausbeute von 19 %. Die Ausbeute von
CO2 liegt deutlich unter der Gleichgewichtslimitierung der SH-Reaktion. Aus
den zwel Co-Schiittungen liasst sich eine hohe Selektivitit zu den FT-Produkten
-(CHg)- von 74 % berechnen. Nach den Modellergebnissen zur Produktverteilung
betragen die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a und der Kohlenstoffanteil yc
der Kohlenwasserstoffe Cs+ 98 % bzw. 99 molC-%. Das niedrige Ha/CO-
Verhéaltnis entlang der beiden Co-Schiittungen ermoglicht entsprechend der
Korrelation von Vervloet et al. 2012 der hohe Anteil an den FT-Produkten Cs:.
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Tabelle 6.3: Rechenergebnisse zur Kombination der Reaktionen Fischer-Tropsch
und CO-Shift in einem Dreischichtreaktor

Xco Y.(cH2)- Ycoz Ycoz,caw*  S.cH2)- a VC,5+
) ) ) ) ) ) (molC/molC)
0,72 0,53 0,19 0,34 0,74 0,98 0,99

*) In der Cu-Schiittung

Die Umsetzung von CO ist hier bei der SH-Reaktion durch die Verlangsamung
in Anwesenheit der FT-Produkte und bei der FT-Reaktion durch das niedrige
Hy/CO-Verhéaltnis begrenzt. Letzteres liegt zum einen an dem niedrigen
Partialdruck von Hg, welcher zu niedrigeren Reaktionsgeschwindigkeiten fiihrt,
zum anderen an dem hohen Partialdruck von CO, welcher die FT-Reaktion
hemmt (s. Tabelle 4.3, Kapitel 4.4.2). Anders als die FT- Reaktions-
geschwindigkeit wird die Produktverteilung hinsichtlich der langkettigen
Produkte Cs+ von den niedrigen He/CO-Verhéaltnissen begiinstigt. Sollte dabei die
Bildung hochmolekularer Kohlenwasserstoffe zu gro3 werden, konnte dies
allerdings auch eine Verlangsamung der Synthese-Reaktion bewirken.
Hochmolekulare Kohlenwasserstoffe koénnen zu einem erhohten
Stofftransportwiderstand und/oder zur Deaktivierung des Katalysators flihren
(Tsakoumis et al. 2010, Moodley et al. 2010).

Eine Herausforderung bei einer Dreischichtanordnung in einem einzigen
Reaktor kann die gleichzeitige Reduktion der beiden Aktivmetalle darstellen,
weil die Oxyde von Co und Cu unterschiedliche Reduktionstemperaturen zeigen
(s. Kapitel 12.4.4). Co-Katalysatoren werden allgemein in einem Temperatur-
bereich von 350 — 500 °C reduziert. Dagegen benétigen Cu-Katalysatoren in der
Regel niedrigere Reduktionstemperaturen von 200 bis 250 °C und kénnen bei
deutlich hoheren Temperaturen die SH-Aktivitat verlieren (z. B. durch Sintern).
Eine Reduktion bei einer Kompromisstemperatur auf Kosten der maximal
erreichbaren FT-Aktivitdt wéare eine mogliche Losung fiir die in-situ Reduktion
der Katalysatoren (s. Kapitel 12.4.5). Ein anderer Losungsansatz ware die ex-
situ Reduktion der Katalysatoren mit einer anschlieBenden Uberfithrung unter
Schutzatmosphére. Dies wirde allerdings einen hohen Aufwand bei der
technischen Anwendung bedeuten. Eine Dreischichtanordnung kann sich
vermutlich mit einer Anordnung von drei separaten Reaktoren in Serie am
glinstigsten realisieren lassen. Dies wiirde die vollstdndige Reduktion der beiden

Katalysatoren ermdéglichen.
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6.1.3 Mikrostrukturierter Membranreaktor (MMR)

Beschreibung der Reaktor-Anordnung

Eine vereinfachte Darstellung des mikrostrukturierten Membranreaktors ist in
Abbildung 6.4 zu sehen. Dieser Reaktor besteht aus Reaktions- und
Kihlkandlen. In den Reaktionskanilen befinden sich eine Co- und Cu-
Schiittung, voneinander getrennt durch eine Membran. Die zwei Schiittungen
sind als Mikro-Festbetten angenommen, mit Kanalseiten kleiner als 1,5 mm zur
Einstellung eines nahezu isothermen Betriebs (Pfeifer 2012). Die Membran soll
die Berihrung der beiden Katalysatoren Co und Cu verhindern, welche die
Aktivitat der Katalysatoren Co und Cu fiir die Reaktionen FT bzw. CO-SH
beeintrachtigt (s. Kapitel 5.6.4). Zuséatzlich soll die Membran fir die Gase
durchléassig sein und die fliissigen FT-Produkte auf der Seite der Co-Schiittung
zurickhalten. Auf diese Weise konnen die FT-Produkte die CO-SH-Reaktion
nicht beeinflussen (vgl. Kapitel 5.6.1 und 5.6.4). Aullerdem umgeben zwei
Kihlkanile den Reaktionskanal zu einer schnellen Abfihrung der

Reaktionswirme.

[] Kuhlkanal

H#%  Co-Kat

== Membran
Cu-Kat

Abbildung 6.4: Schematische Langsschnitt-Darstellung eines durchstromten
Reaktionskanals des mikrostrukturierten Membranreaktors mit
Kihlkanélen, basierend auf Pfeifer 2012

Die Integration einer Membran in einen mikrostrukturierten Reaktor kann fur
die FT-Synthese ausgehend von einem CO-reichen Synthesegas wegen folgender

Eigenschaften von Nutzen sein:

e physikalische Trennung der Katalysatoren Co und Cu,

e Vermeidung der Beeintrachtigung der SH-Reaktion durch die FT-
Produkte,

e kontinuierliche Zufuhr von Hsz in die Co-Schiittung fir die FT-Reaktion,

e kontinuierliche Abfuhr von H20 aus der Co-Schittung zum Verbrauch
durch die SH-Reaktion,

e guter Stoff- und Warmetransport,

e Vereinfachung von Scale-up (Scale-down) durch modulare Bauweise.

98



6 Rechnerische Fallstudien

Erginzungen zur Vorgehensweise der Modellierung

Fur die Berechnung des mikrostrukturierten Membranreaktors bedarf es neben
den im Kapitel 4.4.1 beschriebenen Annahmen noch weiterer Vereinfachungen.
Durch die Membran entsteht ein zusatzlicher Stoffmengenstrom zwischen den
zwel Reaktionsrdumen. Dieser kann als diffusiver Stoffmengenstrom
angenommen werden, welcher sich mithilfe der membran-spezifischen
Eigenschaften (Permeanzen und Membranaustauschflache) wund der
Partialdruckdifferenz zwischen dem Co- und dem Cu-Reaktionsraum als
treibender Kraft berechnen lésst. Auf diese Weise ergeben sich die erweiterten
Stoffbilanzgleichungen 6.1 und 6.2 fiir die Co- bzw. die Cu-Schiittung.

dF . m A
n,i,Co—Bett __ Co—Kat Mem
d =Virr Ter- —Peri '(pi,CofBett,z _pi,Cu—Bett,z). L (6.1)
4 Bett Bett
dF . m A
n,i,Cu—Bett __ Cu—Kat . _ . __Mem
d =Visn L~ L + Per; (pi,Co—Bett,z pi,Cu—Bett,z) L (6.2)
z Bett Bett

Gleichungen 6.3 und 6.4 stellen die Anfangsbedingungen zur Losung der

Stoffbilanzgleichungen dar.

Fn,i,Co—Bett (Z = 0) + Fn,i,Cu—Bett (Z = 0) = F (6'3)

n,i,ein

Fn,i,Cu—Bett (Z = 0) = ' Fn,i,Co—Bett (Z = O) (64)

1
4
Die in dieser Arbeit verwendeten Zahlenwerte fir die Permeanzen und
Membranoberflaiche stammen aus den Untersuchungen von Unruh et al. 2010.

Die Autoren setzten dabei eine hydrophile Silikat-basierte Membran unter Fe-

LTFT-Bedingungen ein.

Tabelle 6.4: Verwendete Zahlenwerte der Permeanzen beteiligter Stoffe und der
spezifischen Membranoberflache ergdnzt nach Angaben von Unruh et

al. 2010V

Permeanzen in 10-7 mol/(Pa s m?) AMem/MCo-Kat
Ho H20 CO CO; -(CHy)- in m*/kg
2 0,76 0,08 0,02 0 3

1) Orientiert an einer asymmetrischen Membran mit Tetraethylorthosilikat (TEOS)-
Funktionsschichten, Dicke einer Funktionssicht ca. 2 — 10 pm (Unruh 2006, S. 78)

Modellergebnisse

Die berechneten Stoffmengenstrome und Edukt-Verhéltnisse entlang des
durchstromten Reaktionskanals in dem mikrostrukturierten Membranreaktor
sind in Abbildung 6.5 zu sehen. Das H2O entsteht durch die FT-Reaktion in der
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6 Rechnerische Fallstudien

Co-Schiittung und gelangt durch Diffusion durch die Membran zu der Cu-
Schiittung. Dort reagieren HoO und CO durch die SH-Reaktion ab. Das dabei
erzeugte Hs kann bei entsprechenden Partialdruckdifferenzen zu der Co-
Schiittung diffundieren und dort mit CO reagieren. Dies beeinflusst die
Abnahme der Stoffmengenstrome von CO und H2 und bewirkt einen nicht-
monotonen Verlauf des H2/CO-Verhéltnisses entlang der Co-Schiittung. Dieses
sinkt zunichst aufgrund der FT-Reaktion und nimmt dann aufgrund der SH-
Reaktion und der Diffusion durch die Membran zu. Unter den betrachten
Bedingungen variiert das Ho/CO-Verhéltnis im Bereich von 0,8 — 1,2.

Co-Schittung

0 ‘ ‘
Py ﬁo — ™ ~(CH,)- —
0.2 A H == LS co, -
'l‘ “' ‘;-‘\\ H202 e
—~ 04 2 -
< /7/ vl
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{ \\ E
0.8 \d \
L A \
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'. / co—|| ¢ {(CHy)-—
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/ AREGEI
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Abbildung 6.5: Berechnete Verlaufe der Stoffmengenstrome und der Edukt-

Verhaltnisse entlang der zwei Schiittungen im mikrostrukturierten
Membranreaktor (MMR)

In der Cu-Schittung findet die CO-SH-Reaktion zunichst nicht statt, weil am
Gaseintritt im Synthesegas kein Wasserdampf anwesend ist. Mit steigendem
H20O-Stoffmengenstrom aus der Co-Schiittung steigt die Geschwindigkeit der
SH-Reaktion, sodass mehr COgz gebildet werden kann. Dies geschieht, solange
die Partialdriicke von CO und H20O als Edukte der SH-Reaktion hoch genug sind.
Danach nimmt die Reaktionsgeschwindigkeit mit fortlaufender Reaktion

langsam ab. AulBlerdem fiithren die kontinuierliche Zufuhr von H2O durch die
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6 Rechnerische Fallstudien

Membran und die Abreaktion von CO zu einer stetigen Zunahme des H2O/CO-
Verhéltnisses entlang der Cu-Schiittung. Hohe H2O/CO-Verhaltnisse konnen das

Auftreten von unerwiunschten Nebenreaktionen unterdriicken.

Die Zahlenwerte in Tabelle 6.5 zeigen, dass der mikrostrukturierte
Membranreaktor in dieser Fallstudie einen CO-Umsatz von 85 % erreicht. Die
Ausbeuten von -(CHg)- und COgz betragen dabei 56 bzw. 29 %. Der hohe CO-
Umsatz ist vor allem auf die grole SH-Aktivitat des Cu-Katalysators ohne die
Beeintrachtigung der FT-Produkte zurickzufiihren. Durch die Trennfunktion
der Membran und die parallel ablaufende FT-Reaktion entweichen die
reagierenden Stoffe stdndig aus dem CO-SH-Reaktionsraum. Dies hat zur Folge,
dass sich das thermodynamische Gleichgewicht der SH-Reaktion nicht einstellen
kann. Hinsichtlich der Produktverteilung ergeben die Modellergebnisse eine
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a und einen Kohlenstoffanteil yc der
Kohlenwasserstoffe Cs+ von 97 % bzw. 98 molC-%. Diese hohen Zahlenwerte
werden durch die niedrigen Hs/CO-Verhiltnisse entlang der Co-Schiittung

ermoglicht.

Tabelle 6.5: Rechenergebnisse zur Kombination der Reaktionen Fischer-Tropsch
und CO-Shift in einem mikrostrukturierten Membranreaktor

Xco Y.(cH2)- Ycoz Ycoz,gaw  S.(cH2)- a VC,5+
) ) ) ) ) ) (molC/molC)
0,85 0,56 0,29 - 0,65 0,97 0,98

Die Modellierung des mikrostrukturierten Membranreaktors zur Co-basierten
FT-Synthese ausgehend von einem CO-reichen Synthesegas zeigt einen hohen
CO-Umsatz und hohe Selektivitat zu den Kohlenwasserstoffen Cs+. Allerdings ist
die Fertigung eines mikrostrukturierten Reaktors mit einem technischen
Aufwand verbunden (Botes et al. 2013). AuBerdem bedeutet die selektive
Trennung der anorganischen Komponenten von den Kohlenwasserstoffen unter
FT-Bedingungen sehr hohe Anspriiche an die stoffspezifischen Permeanzen und
die Stabilitit der Membran (Rohde et al. 2008). Die Anforderungen an die
Membran und der Fertigungsaufwand konnten eine Erschwernis fir die
Realisierung des mikrostrukturierten Reaktors sein. Andererseits kommt in der
vorliegenden Fallstudie die gute Temperaturkontrolle des mikrostrukturierten
Reaktors wegen der in allen Fillen angenommenen Isothermie nicht als

systematischer Vorteil zum Tragen.
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6.2 Vergleich der Rechenergebnisse

Die rechnerische Fallstudie stellt drei Reaktor-Anordnungen zur Kombination
der Katalysatoren Co und Cu fir eine FT-Synthese ausgehend von CO-reichem
Synthesegas vor: die konventionelle Anordnung als Referenz sowie der
Dreischichtreaktor (DSR) und der mikrostrukturierte Membranreaktor (MMR)
als Alternativen. Mithilfe ausgewéihlter Vergleichskriterien kann eine grobe
Gegeniiberstellung dieser drei Reaktorkonzepte erfolgen (Tabelle 6.6). Die
Gegentiberstellung gilt fir die im Kapitel 6.1 getroffenen Annahmen (gleiche

Katalysatormassen und Eintrittsbedingungen, ideale Isothermie).

Tabelle 6.6: Ausgewihlte Kriterien und Vergleich der drei berechneten Reaktor-
konzepte zur Kombination der Katalysatoren Co und Cu. T = 220 °C,
(H2/CO)ein = 1, Tmod,Co-Kat = 3000 kg s/m?, mco-Kat/Mmcu-Kat = 2 und p = 1 MPa

Xco S.cH2)- a Ho/CO am H0/H2im FT- Technischer
) ) ) Co-Kat (-)* Gasgemisch (-)* Aufwand
Konventionell 0,92 0,64 0,89 1,5 1,4 Referenz
DSR 0,72 0,74 098 0,5 1,3 hoher
MMR 0,85 0,65 097 0,7 0,6 hoher

*) Mittelwert tiber Schiittungslédnge

Von allen rechnerisch untersuchten Reaktorkonzepten zeigt die konventionelle
Anordnung der Reaktoren SH und FT den hochsten CO-Umsatz. Dies wird
durch eine hohe SH-Aktivitat und ein stéchiometrisch nahes Hs/CO-Verhéltnis
von 2 im FT-Reaktor ermdoglicht. Dieses Synthesegasverhéiltnis fiihrt zu einem
hohen mittleren Ho/CO-Verhiltnis von 1,5 in der Nidhe des Co-Katalysators
unter Vernachldssigung des Porendiffusionseinflusses. Aufgrund dieses H2/CO-
Verhéaltnisses ergibt die konventionelle Anordnung der Reaktoren eine
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a von 0,89, der niedrigste Wert unter den

drei verglichenen Reaktor-Anordnungen.

Bei einem mittleren HoO/H2-Verhéltnis von 1,4 im Gasgemisch, dem hochsten
auftretenden Wert der verglichenen Anordnungen, ist eine Deaktivierung durch
Re-Oxidation des Co-Katalysators mittels HoO unwahrscheinlich (van Steen et
al. 2005, Saib et al. 2010 und Bezemer et al. 2010), aber nicht auszuschliel3en.
Fischer et al. 2014 berichten iiber die Re-Oxydation von kleinen Mengen Co mit
H20 bei einem CO-Umsatz von 62,5 % (FT-Reaktion, 220 °C). Bei einem Hy/CO-
Verhaltnis von 2 entspricht dies einem HO/Hz2-Verhéltnis von 0,83 im

Gasgemisch.
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Weiterfithrend benétigt die konventionelle Anordnung der Reaktoren SH und FT
die Erzeugung von Wasserdampf fir die ex-situ Erhéhung des Ha/CO-
Verhiltnisses und die Konditionierung des Gasgemisches vor der FT-Synthese.
Dabei kommen Warmetauscher und Abscheider zum Einsatz. Diese
Einrichtungen erhéhen den Energiebedarf des FT-Prozesses. Aullerdem bewirkt
die ex-situ Erhohung des H2/CO-Verhéaltnisses unter den angenommenen
Bedingungen, dass mehr als ein Drittel des Kohlenstoffs im CO-reichen

Synthesegas als CO2 ausgeschieden wird.

Der Dreischichtreaktor (DSR) ergibt den kleinsten CO-Umsatz von allen drei
verglichenen Reaktor-Anordnungen. Dies liegt an der geringeren SH-Aktivitat
des Cu-Katalysators in Anwesenheit der FT-Produkte und an dem niedrigen
H/CO-Verhéaltnis entlang der beiden Co-Schiittungen. Ein Vorteil der
geringeren SH-Aktivitdt unter den angenommenen Bedingungen ist, dass
weniger CO2 entsteht und dass knapp drei Viertel des umgesetzten CO in Form
von Kohlenwasserstoffen gebunden ist. Die niedrigen Ha/CO-Verhéaltnisse fiihren
zu einem Mittelwert von 0,5 in der Nahe des Co-Katalysators und zu einer
gemittelten rechnerischen Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a von 98 %.
Letztere bedeutet, dass das FT-Produkt fast ausschlieBlich aus unverzweigten
Kohlenwasserstoffen Cs+ besteht, welche von groer Bedeutung zur Herstellung
von Mitteldestillat-Produkten wie z. B. Diesel sind.

Gerade die hohe Selektivitat der Kohlenwasserstoffe Cs+ und die niedrigen
H2/CO-Verhéltnisse (entsprechend hohe Partialdriicke von CO) kénnen zu einer
erhohten Deaktivierung beim Dreischichtreaktor fithren. Unter diesen
Bedingungen kann die Bildung bestimmter nicht-fliichtiger Kohlenstoffspezies
beglinstigt werden, welche die Aktivitdt des Co- Katalysators beeintrichtigen
konnen. Dies bedeutet haufigere Regenerationszyklen fiur die FT-Synthese bei
der Dreischichtanordnung. Falls die Dreischicht-Anordnung in separaten
Reaktoren ausgefithrt wird, konnen der zuséatzliche Reaktor und die erhéhte
Zahl der Regenerationszyklen zu einem groBeren technischen Aufwand

gegentiiber der konventionellen Anordnung fithren.

Die Modellierung des mikrostrukturierten Membranreaktors (MMR) ergibt gute
Zahlenwerte hinsichtlich der Aktivitdt und der Verteilung der FT-Produkte mit
einem hohen Anteil an den ldngerkettigen Kohlenwasserstoffen Cs+ (a = 97 %).
Der CO-Umsatz und die Selektivitdt zu den Kohlenwasserstoffen liegen hier
zwischen der konventionellen Anordnung und dem Dreischichtreaktor. Unter
den betrachteten Bedingungen stellt der mikrostrukturierte Membranreaktor
ein Kompromiss zwischen hoher Aktivitat und hoher Selektivitiat zu den

Zielprodukten dar.
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Die Membran bewirkt, dass das gemittelte Ho/CO-Verhéltnis in der Nahe des
Co-Katalysators weniger stark als bei dem Dreischichtreaktor abnimmt. Dies
bedeutet eine bessere Unterdrickung der Bildung von fir den Co-Katalysator
schadlichen Kohlenstoffspezies. Zusétzlich bewirkt die Membran, dass das
gemittelte HoO/H2-Verhéltnis im FT-Gasgemisch bei einem geringen Zahlenwert
von 0,6 gehalten werden kann. Bei derartig niedrigen H2O/Hs-Verhéaltnissen
kann eine Re-Oxidation des Co-Katalysators durch H2O wahrscheinlich
ausgeschlossen werden. Verglichen mit dem Dreischichtreaktor lassen die
berechneten Verhaltnisse H2/CO und H2O/H; eine langere
Katalysatorlebensdauer bei dem  mikrostrukturierten Membranreaktor
vermuten. In der konventionellen Anordnung bleiben die Katalysatoren
wahrscheinlich am ldngsten stabil, weil die Katalysatoren bisher speziell fir

diese Anordnung hergestellt und optimiert werden.

Die vorliegende Fallstudie erlaubt die Gegentiberstellung von drei Reaktor-
Anordnungen zur Kombination der Reaktionen FT und CO-SH bei gleichen
Katalysatormassen, Eintrittsbedingungen und angenommener idealer
Isothermie. Diese Diskussion zeigt lediglich prinzipielle Unterschiede der
betrachteten Anordnungen. Das Ergebnis kann nicht verallgemeinert werden,
weil wichtige technische Aspekte wie z.B. der Energiebedarf oder die
Komplexitat der Apparate nicht im Betracht gezogen werden. Aullerdem muss
eine Optimierung hinsichtlich der Gestaltung und der Betriebsweise fiir jede
einzelne Reaktor-Anordnung erfolgen, was zu gednderten Schlussfolgerungen

fuhren kann.
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7.1 Schlussfolgerungen

Die durchgefiithrten Untersuchungen haben verschiedene grundlegende Aspekte

fir die Situation aufgezeigt, wenn zur Umsetzung CO-reicher Synthesegase ein

Co- und ein Cu-Katalysator in einem einzigen Reaktor kombiniert werden. Das

am Co-Katalysator durch Fischer-Tropsch (FT)-Reaktion erzeugte H2O kann am

Cu in-situ zur H-Erzeugung durch CO-Shift (SH)-Reaktion weiterreagieren.

Dabei treten folgende positive bzw. negative Nebeneffekte auf:

+ Maximierung des Kettenwachstums durch Einstellung niedriger lokaler

H2/CO-Verhaltnisse,
Hydrierung priméarer FT-Produkte am Cu-Katalysator mdéglich,

Verlangsamung der CO-SH-Reaktion in Anwesenheit von FT-Produkten,
verursacht wahrscheinlich durch Stofftransporthemmung in fliissigen FT-
Kohlenwasserstoffen und/oder konkurrierende Sorption an Aktivzentren,
Deaktivierung der beiden Katalysatoren Co und Cu wahrscheinlich durch
atomare Wanderung, wenn sich die Aktivpartikel in einer Schiittung in
direktem Kontakt (Berithrung) befinden.

In einzelnen konnen die nachfolgend beschriebenen Schlussfolgerungen gezogen

werden.

CO-Shift in Anwesenheit von FT-Produkten — Schichtanordnung

Der Cu-Katalysator zeigt eine geringere SH-Aktivitat, wenn flissige FT-
Produkte anwesend sind. Eine rechnerische Abschiatzung der Anteile von
Gas und Flissigkeit im Reaktor ergibt, dass die Poren des Cu-SH-
Katalysators mit flissigen FT-Kohlenwasserstoffen gefiillt sind.
Zuséatzlich werden die 1-Alkene Csa.15 am Cu-Katalysator hydriert.

Verglichen mit der SH-Reaktion mit Cu separat bewirkt die Anwesenheit
von FT-Produkten einen stirkeren Einfluss der Temperatur auf die SH-
Reaktion. Dies wird mit einem Vergleich der ermittelten effektiven
Formalkinetik verdeutlicht. In einer Schichtanordnung der Katalysatoren
Co und Cu beeinflusst die Temperatur, neben der eigentlichen Kinetik,
den Anteil der flissigen Kohlenwasserstoffe. Auch die Stoff- und die
FlieBeigenschaften der flissigen FT-Kohlenwasserstoffe werden dabei

unterschiedlich stark von der Temperatur beeinflusst. Dadurch koénnte
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der Einfluss der Temperatur auf die effektive Geschwindigkeit der SH-
Reaktion unter FT-Bedingungen stéarker sein als bei der SH-Reaktion mit
Cu separat.

Trotz der Verlangsamung der SH-Aktivitdt in Anwesenheit von FT-
Produkten zeigt der Cu-Katalysator eine ausreichend hohe SH-Aktivitat
zur in-situ Hs-Erzeugung. Die FT-Synthese mit einer Kombination der
Katalysatoren Co und Cu in einer Zweischichtanordnung ermdoglicht eine
Erhohung des CO-Umsatzes, verglichen mit der Synthese mit Co separat
ausgehend von einem CO-reichen Synthesegas mit einem Ha/CO-

Verhaltnis von 1.

Gegenseitige Beeinflussung von Co und Cu - Physikalische Mischung

Die Anordnung der Katalysatoren Co und Cu in einer physikalischen
Mischung (PM) =zeigen generell niedrigere Aktivitdten der beiden
Katalysatoren, verglichen mit den Experimenten ohne Beriithrung der
Katalysatorpartikel. Ein moglicher Losungsweg zur Vermeidung dieser
Aktivitatsverluste konnte in einer raumlichen Trennung der beiden
Katalysatoren liegen, z. B. durch eine gasdurchlissige Membran (s. u.
mikrostrukturierter Membranreaktor). Damit konnte den hohen
Rohstoffpreise der Metalle Co und Cu Rechnung getragen werden.

Die FT-Messungen in PM-Anordnung weisen einen erhohten Anteil an
Alkanen auf, weil die am Co-Katalysator durch die FT-Reaktion
gebildeten 1-Alkene am Cu-Katalysator weiterhydriert werden. Wie die
SH-Aktivitat ist auch die Hydrieraktivitat des Cu-Katalysators durch die
Beriihrung der beiden Aktivmetalle Co und Cu in einer PM-Anordnung im
Festbettreaktor beeintrachtigt.

Vergleich Co + Cu und Fe fiir die Umsetzung CO-reicher Synthesegase

106

Ein Vergleich der effektiven Formalkinetik der Reaktionen FT und SH
zeigt, dass die beiden Reaktionen mit der Kombination der Katalysatoren
Co und Cu schneller als mit dem Fe-Katalysator ablaufen. Dies bedeutet,
dass die FT-Synthese ausgehend von CO-reichen Synthesegasen mit
dieser Kombination in kleineren Reaktoren stattfinden kann.

Im typischen Temperaturbereich der Co-basierten FT-Synthese fithrt die
Kombination zu einem Produkt aus langkettigen Kohlenwasserstoffen mit

einem hohen Anteil an Alkanen. Dies ist fur die Gestaltung der
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Produktaufbereitung zur Herstellung von Mitteldestillat-Produkten von
Bedeutung.

Anders als bei der Co-basierten Synthese erlaubt die Produktverteilung
bei der Synthese mit Fe-Katalysator groBere betriebsbedingte
Temperaturschwankungen ohne wesentliche  Anderungen der
Produktqualitat. AuBlerdem ist der guinstigere Rohstoffpreis von Fe ein
Vorteil der Fe-basierten FT-Synthese.

Dreischichtreaktor und mikrostrukturierter Membranreaktor

Die rechnerische Fallstudie von Dreischichtreaktor und mikrostrukturiertem

Membranreaktor erlaubt den Vergleich dieser alternativen Reaktorkonzepte zur

konventionellen Serien-Anordnung der Reaktoren FT und SH.

Die zwei alternativen Reaktorkonzepte stellen unterschiedliche Anséatze
dar, um die FT-Synthese ausgehend von CO-reichen Synthesegasen mit
einem hoheren CO-Umsatz zu ermoglichen. Von Vorteil ist in beiden
Fédllen die Kombination der Katalysatoren Co und Cu ohne die
gegenseitige Beeinflussung der beiden Aktivmetalle. AuBerdem kann
durch Einsparung von Wasserdampf, Warmetauscher und Abscheider der
Energiebedarf des FT-Prozesses gesenkt werden.

Der Dreischichtreaktor zeichnet sich durch eine gute Kohlenstoff-
ausnutzung mit einer hohen Selektivitit zu den FT-Produkten aus. Die
Modellierung der Produktverteilung ergibt eine hohe Kettenwachstums-
wahrscheinlichkeit, d.h. einen hohen Anteil der langerkettigen
Kohlenwasserstoffe Cs+. Aufgrund der unterschiedlichen Reduktions-
temperaturen der Katalysatoren Co und Cu ldsst sich dieses Reaktor-
konzept womoéglich in einer Anordnung von drei Reaktoren in Serie besser
realisieren. Dies bedeutet allerdings einen Reaktor mehr zu betreiben als
die konventionelle Serien-Anordnung der Reaktoren FT und SH.

Der mikrostrukturierte Membranreaktor ermdglicht die Erzielung von
einem hoheren CO-Umsatz verglichen mit dem Dreischichtreaktor. Dies
liegt vor allem an der hohen SH-Aktivitat ohne Beeintriachtigung durch
die flissigen FT-Produkte. Diese Reaktor-Anordnung weist eine
Produktverteilung mit einem hoéheren Anteil an den ldngerkettigen FT-
Produkten Cs+ auf als die konventionelle Anordnung, begriindet in den
insgesamt niedrigeren H/CO-Verhéltnissen im mikrostrukturierten
Membranreaktor. Aullerdem kann die Deaktivierung der Katalysatoren

mit einer unter FT-Bedingungen stabilen Membran unterdriickt werden.
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7.2 Ausblick

108

Die Messergebnisse der Kombination der Katalysatoren Co und Cu in
einer physikalischen Mischung zeigen eine Abnahme der Aktivitat der
Reaktionen FT und SH. Eine ausfihrliche Charakterisierung der
Katalysatoren in einer physikalischen Mischung unter FT-Bedingungen
kann wichtige Hinweise tUber die Verdnderung der Katalysatoren geben.
Dazu konnten FT-Messungen mit modernen in-situ Messmethoden
durchgefithrt werden (z. B. in-situ XRD-Charakterisierung).

Die mathematische Modellierung der Produktverteilung gelingt im
vorliegenden Fall mit den Selektivitatskonstanten aus der Literatur.
Durch eine Anpassung dieser Konstanten an die experimentelle
Produktverteilung konnten die Beschreibung der FT-Selektivitat
verbessert werden. Ergidnzende FT-Messungen in einem gradientenfreien
Reaktor konnten hier eine besser definierte Datenbasis liefern.
Labor-Experimente im mikrostrukturierten Reaktor mit und ohne eine
integrierte Membran sowie 1im Dreischichtreaktor konnten zur
Uberpriiffung der Rechenergebnisse der Fallstudie durchgefithrt werden.
Die Entwicklung des mikrostrukturierten Membranreaktors fur die
beschriebene Anwendung erscheint nach den hier erzielten Ergebnissen
als erfolgversprechend. Schlieflich konnten die verwendeten 1-
dimensionalen Reaktormodelle zur ausfiihrlicheren Beschreibung des
Stofftransports in den Schiittungen unter Beriicksichtigung der Diffusion

erweitert werden.



8 Zusammenfassung
Einleitung und Zielsetzung der Arbeit

Flissige Kraftstoffe aus Biomasse konnen technisch erprobte und COgz-neutrale
Alternativen zur Substitution erdoélbasierter Kraftstoffe bieten und erlauben die
Nutzung der bestehenden Verteilungsinfrastruktur. Bioethanol und Biodiesel
werden heute erdélbasierten Kraftstoffsorten mit begrenztem Anteil zugemischt.
Hohere Zumischungsanteile sind bei Einsatz von synthetischen Kraftstoffen aus
Lignocellulose-Biomasse erzielbar. Die Herstellung synthetischer Kraftstoffe
erfolgt mit der Fischer-Tropsch (FT)-Synthese ausgehend von Synthesegas,
welches aus verschiedenen organischen Rohstoffen erzeugt werden kann.

Die Vergasung von festen Rohstoffen liefert i. A. ein CO-reiches Synthesegas mit
einem fur die FT-Reaktion unterstochiometrischen Hs/CO-Verhéltnis kleiner als
2, welches fiir die Co-basierte Synthese mit ihrer gunstigen Aktivitat und
Selektivitat erhoht werden muss. Dies geschieht heute mithilfe der CO-
Konvertierung, auch CO-Shift (CO-SH) genannt, vor der eigentlichen Synthese
entsprechend Abbildung 8.1. Eine Kombination des FT-Katalysators Co mit
einem CO-SH-Katalysator in einem einzigen Reaktor kann durch die
Einsparung des SH-Reaktors fiir die Synthese von wirtschaftlichem Vorteil sein.
Aullerdem konnte dabei eine kontrollierte in-situ Erzeugung von Hs die
Selektivitat der kraftstoffrelevanten Produkte positiv beeinflussen.

| - zweistufig (konventionell)

CO + H, + 1/3 H,0 —» 2/3 CO + 4/3 H, + 1/3 CO,

—» CO-SH » FT Co —»

2/3 CO +4/3 Hy, —» 2/3 -(CH,)- + 2/3 H,O

Il - einstufig (alternativ)

—» FT Co + CO-SH —» CO +H,—» 2/3-(CH,)-+ 1/3H,0 +1/3 CO,

Abbildung 8.1: Moglichkeiten zur Einstellung des H2/CO-Verhaltnisses fiir die Co-
basierte FT-Synthese ausgehend von CO-reichem Synthesegas
(H2/CO = 1) und entsprechende Brutto-Reaktionsgleichungen

Ziel der Arbeit war es, Moglichkeiten zur Kombination des FT-Katalysators Co
und des SH-Katalysators Cu in einem einzigen Reaktor fiir die FT-Synthese
ausgehend von CO-reichem Synthesegas zu untersuchen. Dazu sollte die
Stabilitat, Aktivitdt und Selektivitdt der Katalysatoren durch systematische
Variation von Reaktionstemperatur, Eintrittsvolumenstrom, Zusammensetzung
der Edukte und Anordnung der Katalysatoren untersucht werden. Basierend auf
den Experimenten und Literaturinformationen sollten rechnerischen Fallstudien
die Potentiale und Grenzen neuartiger Reaktor-Anordnungen andeuten.

109



8 Zusammenfassung

Bisherige Arbeiten zur Kombination der Katalysatoren Co und Cu

Hinsichtlich der Betriebsbedingungen Temperatur und Druck ergibt sich ein
Bereich, bei welchem die zwei Katalysatoren Co und Cu gemeinsam zum Einsatz
kommen koénnen (Abbildung 8.2). Verschiedene Literaturstellen berichten tiber
die Kombination dieser beiden Katalysatoren in einer physikalischen Mischung
in einem einzigen Reaktor. Diese Kombination kann die Synthese von
Kohlenwasserstoffen aus CO-reichen Synthesegasen mit hohem CO-Umsatz und
hoher Selektivitdt zu den Produkten Cs+ theoretisch ermoglichen. Allerdings
wird der Nutzen der physikalischen Mischung der Katalysatoren Co und Cu in
der Literatur kontrovers diskutiert.

300 Frihere Untersuchungen mit

T
CO-SH, CuKat physikalisch gemischten Kataly-

| satoren Co und Cu in elnem

250 Festbettreaktor  zeigen  einen

hohen Umsatz und eine hohe
Selektivitat zu den FT-Produkten
200 Cs+ (Post und Sie 1985). Auch
Tominaga et al. 1987 erreichen

T (°C)

FT, CoKat mit einer &hnlichen Anordnung

130 5 i 2 g hohe Selektivitit zu den FI-

p (MPa) Produkten Cs+. In einem Slurry-

Abbildung 8.2: Typische Druck/Temperatur- Reaktor zeigen die physikalisch
Anwendungsbereiche der gemischten Katalysatoren Co und

Katalysatoren Co und Cu fir ¢y eine gute Stabilitit. Dabei ist

die Reaktionen FT bzw. CO- . -
SH. Schraffierung: gemein- die Aktivitdt des Co-Katalysators

sam einsetzbarer Bereich vergleichbar mit der Aktivitat bei

Versuchen mit separatem Co-Katalysator (Chanenchuk et al. 1991). Neuere
Untersuchungen zur physikalischen Mischung der beiden Katalysatoren zeigen
hingegen eine Abnahme der Ausbeute an Kohlenwasserstoffen in Anwesenheit
des Cu-Katalysators (Lualdi et al. 2011). Lillebe et al. 2013 vermuten einen
(Teil-) Verlust der FT-Aktivitat des Co-Katalysators durch die Berihrung mit
dem Cu-Katalysator in der physikalischen Mischung.

Vorgehensweise und Methoden

Fir die Durchfithrung der Versuche stand ein Festbettreaktor im Labormalstab
zur Verfiigung. Die Aktivschiittung bestand aus Katalysatorpartikeln verdiinnt
mit SiC-Partikeln zur Einstellung von nahezu isothermen Bedingungen. Durch
die Verwendung von Partikeln der GroBen 100 bis 160 pm war der Einfluss der
Porendiffusion vernachlédssigbar. Die Untersuchungen der Reaktionen FT und
SH wurden exemplarisch mit den Katalysatoren Co/Pt/AloOs bzw. Cu/Zn/Al203
durchgefithrt. Die Versuche erfolgten entsprechend Abbildung 8.3 in verschie-
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denen Schiittungsanordnungen der Katalysatoren Co und Cu: Anordnungen mit
einer einzigen Katalysatorart, die Zweischicht (ZS)-Anordnung und die
Anordnung in physikalischer Mischung (PM). Die Anordnungen mit einer
Katalysatorart dienten als Referenz und wurden als ,separat® bezeichnet. Die
ZS-Anordnung, mit der Co-Schiittung vor der Cu-Schiittung, diente der
Untersuchung der CO-SH-Reaktion in Anwesenheit von unterschiedlich langen
Kohlenwasserstoff-Molekiilen in der Gas- und Fliissigphase. Bei der PM-
Anordnung wurden die Katalysatoren Co und Cu zu einer nahezu homogenen
Aktivschiittung gemischt. Dabei sollten die Reaktionen FT und CO-SH
gleichzeitig ablaufen. Die Analyse des Produktgases erfolgte im stationéren
Betriebszustand mit geeigneten gaschromatographischen Methoden.

| Referenzen | | Kombinationen |
SH separat FT separat Zweischicht Physikalische Mischung
) ) )
Co
Cu Co Co+Cu
Cu
\—/ \—/ —/

Abbildung 8.3: Vereinfachte Darstellung der verwendeten Schiittungsanordnungen
mit den Katalysatoren Co und Cu, Schiittung mit Cu-Katalysator
kirzer wegen geringerer Katalysatormenge

Der integrale Festbettreaktor wurde als idealer Pfropfstromungsreaktor unter
Verwendung von Reaktionsgeschwindigkeitsansidtzen aus der Literatur
mathematisch modelliert. Fir die Reaktionen FT und CO-SH wurden die
Ansitze von Yates und Satterfield 1991 bzw. Moe 1962 verwendet. Die
Ermittlung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten erfolgte numerisch
mittels nichtlinearer Minimierung der Fehlerquadratsumme. Dazu wurden die
modellierten Daten an die experimentellen iterativ angepasst. Die Modellierung
der Produktverteilung erfolgte mit dem Ansatz von Vervloet et al. 2012.

CO-Shift-Referenzanordnung mit dem Katalysator Cu separat

Bei einem unterstochiometrischen HoO/CO-Eintrittsverhéltnis von 0,8 bleibt der
verwendete Cu-Katalysator bei einer Versuchszeit bis zu 310 Stunden stabil mit
einer hohen CO2-Selektivitat von nahe 100 %. Hohere H20/CO-Eintritts-
verhéltnisse, Temperaturen und mod. Verweilzeiten bewirken eine Erhohung
der CO2z-Ausbeute. Die gemessenen COgz-Ausbeuten deuten auf eine kinetisch
kontrollierte CO-SH-Reaktion hin. Die hier ermittelten Parameterwerte zur
Formalkinetik zeigen eine gute Beschreibung der Messergebnisse bei den
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eingestellten Reaktionsbedingungen. Die berechnete effektive Aktivierungs-
energie von 53 kd/mol liegt im Bereich der Literaturwerte.

Fischer-Tropsch-Referenzanordnung mit dem Katalysator Co separat

Hohere Temperaturen und Ho/CO-Eintrittsverhaltnisse bewirken eine Erhohung
des CO-Umsatzes und eine Verschiebung der Produktverteilung zu den
kiirzerkettigen FT-Produkten C; und Csa.4 (Abbildung 8.4). Die mod. Verweilzeit
zeigt einen Einfluss auf den Umsatz, aber nicht auf die Produktverteilung. Der
verwendete Co-Katalysator bleibt bei unterstéchiometrischem und konstant
gehaltenem Ho/CO-Eintrittsverhdltnis von mindestens 1 stabil und zeigt eine
nahezu gleich bleibende FT-Aktivitdt nach 350 Betriebsstunden. Die auf dem
CO-Umsatz basierte Formalkinetik beschreibt die FT-Synthese mit guter
Genauigkeit im untersuchten Bereich von Temperatur, H/CO-Eintritts-
verhéltnis und mod. Verweilzeit. Eine Abschitzung des Stofftransporteinflusses

zeigt, dass eine Limitierung durch Porendiffusion vernachlédssigt werden kann.

1 Xco Sc;bei 210 °C Sc,bei 230 °C
a(H /c0)e,n_o 5 £ (H,/CO),;,=0,5
/CO ein™— | /CO ein

08 / é Z/Co eln_l 5 n EHZ/COgem_l 5
/I\ /( ( 2/ )em D(HZ/CO)em |
USS“ 06 230 O;/I

8 04 J ? 7

X o

0.2 210°C

005 1 15 2 25 ¢ C,, C, C, C,, C.,
(H,/CO)_ ()

Abbildung 8.4: Gemessener Einfluss der Temperatur und des Ho/CO-Eintritts-
verhaltnisses auf CO-Umsatz Xco und Produktverteilung als
Kohlenstoffselektivitiat Sci. Co separat, Kurven: Modellergebnisse,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa

Anordnungen von Co und Cu in Kombinationen

Bei Versuchen in ZS-Anordnung zeigt der Cu-Katalysator in der Aktivierungs-
phase eine deutliche Abnahme der SH-Aktivitat. Erklarungen dafiir konnen die
am Co-Katalysator gebildeten FT-Produkte liefern, welche Teile der
Aktivzentren des Cu-SH-Katalysators belegen und/oder die anfangs trockenen
Poren des Cu-Katalysators mit der Betriebsdauer langsam fiillen. Nach der
Aktivierungsphase bleibt der Cu-Katalysator nahezu stabil unter FT-
Bedingungen. Der Cu-Katalysator hat keinen Einfluss auf die Produktverteilung
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der FT-Kohlenwasserstoffe und bewirkt lediglich eine Erhéhung des Anteils an
den Alkanen gegeniiber den Alkenen (durch Hydrierung).

Bei Versuchen in PM-Anordnung ergeben die gemessenen GroBen CO-Umsatz
sowie Ausbeuten von -(CHg)- und COgz ein typisches Profil fir die parallele
Umsetzung des Eduktes CO durch zwei Reaktionen, wobei der Reaktionspartner
der CO-SH-Reaktion H2O zunichst in der FT-Reaktion gebildet werden muss.
Die hier gemessenen Ausbeuten von -(CHs)- und COz sowie der CO-Umsatz sind
bei sonst gleichen Eintrittsbedingungen deutlich niedriger als bei Versuchen mit
Co separat oder bei der ZS-Anordnung. Diese geringeren Ausbeuten und der
niedrigere CO-Umsatz lassen einen Einfluss der PM-Anordnung durch die

Beriihrung der Katalysatoren Co und Cu vermuten.

Vergleich der Versuchsanordnungen

Die gemessene Kohlenwasserstoff-Produktverteilung bei den FT-Versuchen
lassen sich mit der Annahme des ASF-Modells gut beschreiben (Abbildung 8.5).

10° Co sep, (H,/CO),;,=2 Co sep, (H,/CO)y, = 1 PM, (H,/CO)g;, = 1

\ 210°C - 210°C | F 210°C -
1 0-1 \, Oleg3; = 0,785 %:‘ Oleg3; = 0,816 %%:‘ Oleg3p = 0,804
S Py E— 2
E 107N S
6 g N
-3
E 10 > > N
N CON
>\C -4 =~ ‘Q‘\(\
10 . N
10 A
0
10 £ I :
R 230°C | 230°C | [ 230°C
10 BN Oeas=0,757] N\ O3 =0,777] N\ Olegsp= 0,791
% D — i ?”\;
£ 10 X A N
= N NS N
S N he N
€ 10 N N
vc v‘(“/\ w":?\ J;\‘{;\
> “ON
10° A N -
5 % J”’F\ N
10 S
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Nc (-)

Abbildung 8.5: Produktverteilung als ASF-Diagramme bei FT-Messungen mit Co
separat und mit Co+Cu in PM-Anordnung. Geraden mit ASF-Modell
durch lineare Regression berechnet, Messergebnisse als Symbole,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m?, PM: mco-Kat/mcu-Kat = 1/2 und p = 1 MPa

Hohere Temperaturen und ein hohes Ho/CO-Eintrittsverhéltnis von 2 fiihren zu

einer Abnahme der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit a. Die hier ermittelten
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a-Werte liegen in der PM-Anordnung néher an dem (héheren) a-Wert in der
Anordnung mit Co separat bei einem Ho/CO-Eintrittsverhaltnis von 1. Dieser
Effekt mit hoheren Selektivitdten an Cs+ stellt einen Vorteil der PM-Anordnung
dar gegeniiber der konventionellen 2-stufigen Anordnung, wo die FT-Synthese
mit dem hoheren Ho/CO-Eintrittsverhéltnis von 2 betrieben wird. Eine genauere
Diskussion dieses Einflusses der PM-Anordnung auf a ist schwierig, weil die
Messungenauigkeit in dem verwendeten Integralreaktor relativ grol3 ist. Abhilfe
schafft das Reaktormodell zur FT-Reaktion mit Beschreibung der
Produktverteilung. Dieses zeigt eine geringfiigige Abnahme des a-Werts in der
PM-Anordnung gegeniiber Co separat bei einem Hs/CO-Eintrittsverhéltnis von
1, weil die in-situ CO-SH-Reaktion eine Erhohung des lokalen Hz/CO-

Verhaltnisses bewirkt. Dieser Effekt fiihrt zu niedrigeren a-Werten.

Ein Vergleich der ermittelten effektiven Geschwindigkeitskonstanten ist in
Abbildung 8.6 dargestellt. Die Reaktionen FT und SH in den Anordnungen mit
separaten Katalysatoren Co bzw. Cu laufen am schnellsten ab. Die Cu-basierte
SH-Reaktion in der ZS-Anordnung ist deutlich langsamer als in der Anordnung
mit Cu separat, weil die FT-Produkte die Reaktion verlangsamen. Dies kann mit
der konkurrierenden Weiterhydrierung der Alkene an Cu und dem zusatzlichen
Stofftransportwiderstand durch die Anwesenheit von flissigen Kohlenwasser-

stoffen in den Cu-Katalysatorporen erklart werden.

15 Fischer-Tropsch 15 CO-Shift
—_ 230°C 210°C 190 °C — 230°C | 210°C 190 °C
T 154 . S 154
o Y Co,sep o SH
Ea = 109 ki/mol Cu, sep
g _ \k\/a /mo z _ \-P\-I\‘ Ea = 53 ki/mol
<1538 < < 158 4
g \+\ g T~
T-162- K \l-\ S-62- K 3 T~
=, Eacg' %7 kJ/mol \ = \%\ SHay 25
c) - -
S-166 N S-166, NG e
Cu, PM
Fa=138 kJ/m}\ \|\
17 17 | |
195 2 205 21 215 2.2 195 2 205 21 215 2.2
1/T (1000/K) 1/T (1000/K)

Abbildung 8.6: Ermittelte effektive Geschwindigkeitskonstante der Reaktionen
Fischer-Tropsch und CO-Shift mit den Katalysatoren Co bzw. Cu in
verschiedenen Schiittungsanordnungen

Die effektiven Geschwindigkeitskonstanten der Reaktionen FT und CO-SH sind
in der PM-Anordnung um einen Faktor von ca. 1,7 geringer als in den
Anordnungen Co separat und ZS, beide ohne Berithrung der Katalysator-

partikel. Dabei bleiben die Aktivierungsenergien der Reaktionen FT und CO-SH
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hingegen nahezu unabhéngig von der Schiittungsanordnung. Basierend auf
Literaturkenntnissen kann auf eine Verkleinerung der Anzahl der verfligbaren
Aktivzentren aufgrund der Berithrung der Katalysatoren Co und Cu geschlossen
werden. Aullerdem zeigen Katalysatormessungen zur Elementverteilung nach
Versuchen mit der PM-Anordnung, dass kleine Mengen von Cu und Zn
gewandert sind und die Co-Katalysatorpartikel umranden. Dies kann die

geringere Aktivitat der Katalysatoren Co und Cu in PM-Anordnung erkléaren.

Rechnerische Fallstudien

Die Kombination der Reaktionen FT und CO-SH geschieht heute konventionell
durch eine Serien-Anordnung von separatem SH-Reaktor vor einem FT-Reaktor
(s. Abbildung 8.1 oben). Nach den Ergebnissen der eigenen Untersuchungen
konnten ein Dreischichtreaktor oder ein mikrostrukturierte Membranreaktor die
Kombination der beiden Reaktionen in einem einzigen technischen Reaktor
ermoglichen. Abbildung 8.7 zeigt vereinfacht die drei Reaktor-Anordnungen und

Rechenergebnisse einer groben Gegeniiberstellung auf der Basis ausgewéhlter

Vergleichskriterien.
Konventionelle Anordnung (konv) 12
Synthesegas -(CH,)- W kony ]
SH T —» S MMR
I = CIDSR
H,0 | CO, = 1
k)
Mikro-Membranreaktor (MMR) % -
Synthesegas FT -(CH5)-, CO, S )
s < — o -
SH o
806
Dreischichtreaktor (DSR)
Synthesegas -(CH5)-, CO,
— FT | SH | FT > 04

Xco  S.chz)- Sces+ Scoz

Abbildung 8.7: Fallrechnungen bei gleich gewéhlten Reaktionsbedingungen (T, p,
Tmod,Co-Kat, UNd Mco-Kat/Mcu-Kat) flir drei Reaktor-Anordnungen und die
entsprechenden Ergebnisse bezogen auf der konv. Anordnung

Von allen drei rechnerisch untersuchten Reaktorkonzepten zeigt die
konventionelle Anordnung den hichsten CO-Umsatz aufgrund der hohen SH-
Aktivitdt und eines stéchiometrisch nahen H2/CO-Verhiltnis von 2 im FT-
Reaktor. Das hohe Hy/CO-Verhéaltnis fithrt allerdings zu der niedrigsten
Selektivitat zu den gewiinschten FT-Produkten Cs-.

Der Dreischichtreaktor ergibt dabei den niedrigsten CO-Umsatz, weil die SH-
Aktivitat des Cu-Katalysators in Anwesenheit der FT-Produkte geringer ist und
das Hs/CO-Verhéltnis entlang der beiden Co-Schiittungen sehr niedrig bleibt.
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Ein Vorteil des Dreischichtreaktors ist, dass die Selektivitit zu den FT-
Produkten am hochsten ist. Die Produktverteilung besteht dabei fast
ausschliefllich aus den Kohlenwasserstoffen Cs+, entsprechend der Korrelation
von Vervloet et al. 2012.

Der mikrostrukturierte Membranreaktor zeigt gleichzeitig einen relativ hohen
CO-Umsatz und eine hohe Selektivitit zu den Kohlenwasserstoffen Cs+. Unter
den betrachteten Bedingungen stellt der mikrostrukturierte Membranreaktor
damit einen Kompromiss zwischen hoher Aktivitat und hoher Selektivitat zu

den Zielprodukten Cs+ dar.

Schlussfolgerungen und Ausblick

Die experimentellen Ergebnisse zeigen, dass die FT-Synthese ausgehend von
CO-reichem Synthesegas mit einer Kombination der Katalysatoren Co und Cu in
einem einzigen Reaktor prinzipiell méglich ist. Das an Co durch FT-Reaktion
erzeugte H2O kann an Cu durch SH-Reaktion zur in-situ Erzeugung von Hs
weiterreagieren. Die Kombination der beiden Katalysatoren ermoglicht die
Erhohung der Selektivitidt zu den FT-Produkten Cs+ durch niedrigere lokale
H2/CO-Verhaltnisse. Allerdings wird die Aktivitdt von Cu durch die Anwesenheit
von FT-Produkten verringert. Dies ist wahrscheinlich ein Einfluss der fliissigen
FT-Kohlenwasserstoffe in den Katalysatorporen und der konkurrierenden

Sorption an Aktivzentren des Cu-Katalysators.

Eine mogliche Beeintriachtigung der Aktivitdit durch die Beriihrung der
Katalysatoren Co und Cu kann mit der Entwicklung von neuen Reaktor-
Anordnungen vermieden werden. Die durchgefithrten Reaktorberechnungen
zeigen, dass die Anordnung im Dreischichtreaktor oder im mikrostrukturierten
Membranreaktor einen hohen CO-Umsatz mit hoher Selektivitit zu den FT-
Produkten Cs+ erméglichen konnten. Dabei zeigt der mikrostrukturierte
Membranreaktor vielversprechende Ergebnisse fiir die Co-basierte FT-Synthese

mit einem CO-reichen Synthesegas.

Fir ein besseres Verstdndnis des gemessenen Einflusses der Anordnung in
physikalischer Mischung koénnten ergidnzende Versuchen mit ausfihrlicher
Charakterisierung der Katalysatoren unter FT-Bedingungen durchgefiihrt
werden. Aullerdem wére die Durchfithrung von Labor-Experimenten im
Dreischichtreaktor und 1im  mikrostrukturierten @~ Membranreaktor zur
Uberpriifung der Rechenergebnisse der Fallstudie wiinschenswert. Des Weiteren
sollte die Reaktormodellierung fiir die Beschreibung des mikrostrukturierten

Membranreaktors weiterentwickelt werden.
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Introduction and objectives of the work

Liquid fuels from biomass are a COgz-neutral alternative for the sustainable
substitution of petroleum and they could be easily handled in the existing fuels
logistics and facilities. The substitution of petroleum-derived fuel with
bioethanol and biodiesel as blending materials occurs until a limited amount,
regarding the conventional fuel requirements. Higher amounts of blending
material are possible with synthetic fuel synthetized e. g. via Fischer-Tropsch
(FT) synthesis from synthesis gas (mixture of Hs and CO). The needed synthesis
gas 1s generated through thermo-chemical processes from natural gas or from

the solid feedstocks lignocellulosic biomass or coal.

The Co-based FT synthesis, which is attractive due to its activity and selectivity,
requires a stoichiometric ratio Ho/CO of around 2. The synthesis gas obtained
from the gasification of biomass is generally CO-rich with a ratio Ho/CO clearly
lower than 2. The mixture needs to be adjusted to be used in the Co-based FT
synthesis and converted to synthetic hydrocarbons. The adjustment of the ratio
H2/CO occurs usually in a separate CO shift (SH) unit preceding the FT
synthesis (see Figure 9.1). A combination of the Co-based FT catalyst and the
Cu-based SH catalyst in a single reactor can allow an in-situ adjustment of ratio
H2/CO and simplify the synthetic fuel production by the avoidance of a SH unit.
Furthermore, the use of synthesis gas with high CO partial pressure can

positively affect the selectivity of the fuel-related products Cs-.

| - two stages (conventional)

CO + H, + 1/3 H,0 — 2/3 CO + 4/3 H, + 1/3 CO,

—» CO SH » FT Co —»

2/3 CO + 4/3 H, —» 2/3 -(CHy)- + 2/3 H,0

Il - one stage (alternative)

—>» FTCo+COSH [—» CO +H,—» 2/3-(CH,)-+ 1/3H,0+1/3 CO,

Figure 9.1: Two options for the adjustment of the ratio H2/CO for the Co-based FT
synthesis using CO-rich synthesis gas (H2/CO = 1) and the corresponding
chemical reaction equations

The aim of this work was to evaluate the possible combinations of the Co-based
FT catalyst and the Cu-based SH catalyst in a single reactor, for the FT
synthesis using a CO-rich synthesis gas. The key questions were to investigate

experimentally the effect of the reaction conditions (temperature, feed gas
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composition and inlet flow) and catalyst configurations on the reactor
performance. In addition, case studies based on mathematical reactor modelling

were used to estimate the potential of novel reactor configurations.

Previous work on the combination of Co and Cu catalysts

The Co-based FT catalyst and the Cu-based SH catalyst are commercially
applied at similar process conditions, regarding the temperature and the
pressure (see Figure 9.2). A combination of both catalysts in a single reactor in a
physical mixture is reported by different authors. The idea of the combination is
to give the Co-based FT synthesis the function of in-situ Hz production for the
conversion of CO-rich synthesis gas. In this way, a high conversion level and a
high selectivity of the long chain FT products Cs+ could be theoretically achieved.
However experimental results from literature show that the combination of both

catalysts, Co and Cu, in a physical mixture is not always advantageous.

Previous research work focus on

0 co SIH, Cu cat the combination of the catalysts

| Co and Cu in a physically mixed

250 fixed bed configuration. High
Q conversion level and high
a 200 selectivity of the FT products
Cs+ are reported (Post and Sie

%CD ik 1985). Tominaga et al. 1987

15% 5 4 6 8 display the achievement of high

p (MPa) selectivity of the FT products

Figure 9.2: Typical ranges of pressure and Cs+ from CO-rich synthesis gas,

temperature for the Co-based FT
synthesis and the Cu-based CO . . i
Shift reaction. Hatching: possible ration. Experimental work with

shared range a physical mixture of a Co-based

using the same bed configu-

FT catalyst and a Cu-based SH catalyst in a slurry reactor show that both
catalysts exhibit a steady state activity at levels comparable to the separate
catalysts operating alone (Chanenchuk et al. 1991). On the contrary, more recent
studies show a systematic decrease of the space time yield of the FT products,
when the Co-based FT catalyst is mixed with the Cu-based SH catalyst in a
physical mixture (Lualdi et al. 2011). Lillebe et al. 2013 assume that the contact
of both catalysts causes a loss of FT activity, which can be expressed as the yield
of the FT products.
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Procedure and methods

The experiments were carried out in a lab-scale fixed bed reactor, in which the
active bed material was diluted with silica particles to achieve almost isothermal
conditions. Small catalyst particles in the range between 100 — 160 pm were
chosen to minimize the pore diffusion effect and the pressure drop along the
catalyst bed. The typical catalysts Co/Pt/AlsOs and Cu/ZnO/Al2O3 were used for
the experimental investigations of the FT and SH reactions respectively. The
experimental investigations to the combination of Co and Cu were carried out in
different catalyst bed configurations, according to Figure 9.3: catalyst alone
(separate), dual layer (DL) and physical mixture (PM). The configurations with
separate Co and Cu catalyst were used as references. The DL configuration, with
the Co bed being placed before the Cu bed, enables the investigation of the SH
reaction in presence of FT products in the gas and liquid phases. In the PM
configuration, both catalysts were mixed in an almost homogeneous active bed.
Thereby the reactions FT and SH are assumed to occur simultaneously on Co
and Cu respectively. Analyses of the product gas were performed at steady state

using gas chromatography.

| references | | combinations |

SH separate FT separate dual layer physical mixture
) )

Cu Co Co +Cu

\—/ \—/

Figure 9.3: Simplified representation of the used catalytic bed configurations with Co
and Cu catalysts. Cu bed shorter because of smaller mass of Cu catalyst

A one dimensional mathematical model of the integral fixed bed reactor was
developed assuming a plug flow behavior. The model describes the conversion of
CO via both reactions, FT and SH, using the reaction rate expressions of Yates
and Satterfield 1991 and Moe 1962 respectively. The determination of the formal
kinetic parameters was done using least-square minimization by fitting
calculated data to experimental data. The modelling of the hydrocarbon
distribution was done using the selectivity model proposed by Vervloet et al.
2012.
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CO shift reaction with Cu-based catalyst separate as reference

The used Cu-based catalyst shows a stable steady-state activity to the CO shift
(SH) reaction and a high selectivity to CO2 of around 100 % for a time on stream
of about 310 hours at low feed ratio HoO/CO of 0.8. The COz yield increases with
the following reaction conditions: feed ratio H2O/CO, temperature and modified
residence time, as expected. The experimental results indicate that the Cu-based
SH reaction is controlled by chemical kinetics and can be described by the
determined formal kinetic parameters with a good agreement. The calculated

activation energy of 53 kd/mol is comparable to the literature values.

Fischer-Tropsch synthesis with Co-based catalyst separate as reference

High temperatures and feed ratios Ho/CO cause an increase in CO conversion as
expected. At the same time, the FT product distribution is shifted from long
chain hydrocarbons Cs+ to shorter molecules Ci and Cz.4, as shown in Figure 9.4.
The modified residence time affects the CO conversion positively but not the
product distribution. The used Co-based FT catalyst shows a stable steady-state
activity after a time on stream of 350 hours at a substoichiometric and constant
low feed ratio Ho/CO of at least 1. The determined formal kinetic parameters,
based on the experimental CO conversion, describe the FT reaction with good
agreement at all operating conditions with variation of temperature, feed ratio
H2/CO and modified residence time. An estimation of the material transport

effect indicates that inhibition trough pore diffusion can be neglected.

1 Xco Sc;at210 °C Sc;at 230 °C
& (H,/C0),,=0.5 EA(H,/C0),,=0.5
B (H,/CO), =1 B (H,/CO), =1
0.8 A1 | E3(H;/CO)=15 /A E3(H5/CO),=1.5 -
_ /( D3(H,/CO), =2 £2(H,/CO), =2 i
U’;S‘ 06 230 °C /
8 04 l ? "
X o
02 " T210°C |
. anall Al | Al Al
0 05 1 15 2 25 C, C,, C., C, C,4 C.,
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Figure 9.4: Measured effect of temperature and feed ratio Ho/CO on CO conversion
Xco and product distribution as carbon-based selectivity Sc,i. Co separate,
curves: calculated with formal kinetic parameters, Tmod,co cat = 1000 kg s/m?
and p =1 MPa
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Combinations of Co and Cu in fixed bed configurations

In the case of DL configuration, the SH activity of the Cu-based catalyst
decreases clearly in the first 100 hours of the run (activation phase). This is
probably an effect of the hydrocarbons which are generated in the Co FT bed
above. The FT products are assumed to cover a part of SH active sites and to fill
slowly the pores of the Cu-based SH catalyst. Thereafter, the Cu-based catalyst
shows an almost steady-state SH activity at FT reaction conditions. The
hydrocarbon distribution remains almost unaffected by the Cu SH bed. The Cu

catalyst results merely in a higher ratio alkane to alkene (via hydrogenation).

In the case of PM configuration, the measured CO conversion and yields of COq
and -(CHg)- show the typical behavior of parallel reactions, in which CO 1is
converted via both reactions FT and SH. The particularity here is that the SH
reaction partner HsO needs first to be generated during the FT reaction. The
results of the PM configuration show clearly lower CO conversion and lower
yields of CO2 and -(CHg2)- than the reference bed configuration Co separate or the
DL bed configuration. This seems to be an effect of the contact between both

catalysts, Co and Cu, in the PM configuration.

Comparison of catalytic bed configurations studied experimentally

In general, the hydrocarbon distribution in all FT experiments follows the
Anderson-Schulz-Flory (ASF) theory with a constant chain growth probability a
and typical deviations at C; and Cz (see ASF diagrams in Figure 9.5). The chain
growth probability a decreases with temperature and feed ratio H2/CO. The
experimental determined acs-32 values with the PM configuration are close to the
(higher) acs-32 values with Co separate at the same feed ratio Ho/CO of 1. That
means that the combination of Co and Cu in a PM configuration results in higher
selectivity to the hydrocarbons Cs+ in comparison to the conventional two-stage
configuration (see Figure 9.1 Top), in which the FT reaction occurs with a higher
feed ratio Ha/CO of 2. The effect of the PM configuration on the determined aca4-32
value cannot be discussed accurately because the integral reactor used has a
relative higher error of measurement. For a better understanding of this effect, a
mathematical FT reactor model with description of hydrocarbon distribution is
needed. The modelled product distribution shows that the a value with the PM
configuration is slightly lower than the a value with Co separate at the same
feed ratio Ho/CO of 1. This is the effect of in-situ CO SH reaction which causes

an increase of the local ratio Ho/CO.
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Figure 9.5: Measured product distribution as ASF diagrams and corresponding a
values by Fischer-Tropsch experiments with Co separate and with Co+Cu
in PM configuration. Curves calculated by linear regression and ASF
theory, tmod,cocat = 1000 kg s/m®, PM: mco catYmcucat = 1/2 and p = 1 MPa

For each catalytic bed configuration experimentally studied, the effective
reaction rate constants were determined and represented in Figure 9.6. The
highest rates for the FT and SH reactions are calculated for the reference
configurations, with the separate Co-based and Cu-based catalysts respectively.
The Cu-based SH reaction is clearly slower in the DL configuration than in the
configuration Cu separate because of the presence of FT Products. This can be
explained with the competing secondary hydrogenation of FT alkenes on Cu-
based catalyst and the additional material transport resistance caused by the
liquid FT products in the pores of the Cu-based SH catalyst.

In the case of PM configuration, the effective rate constants of the FT and the
SH reactions are lower by a factor of around 1.7 than with respect to the Co
separate and the DL configuration. In the last two configurations, the catalysts
are not affected by the contact between the two types of catalytic particles. The
effective activation energy remains thereby almost independent of the used
configurations at Co-based synthesis conditions, i1.e. in presence of liquid

hydrocarbons. According to literature, the number of the active sites on both
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catalysts is supposed to be reduced by the contact between the Co-based and the
Cu-based catalysts. Furthermore, an analysis of the distribution of chemical
elements in the catalyst particles indicates that small amounts of Cu and Zn are
moved from Cu-based catalyst particles and surround the Co-based particles
(measurements after experiment with a field emission electron probe
microanalyzer, PM configuration). These results could explain the lower effective
rate of the Co-based FT and the Cu-based SH reactions with the PM

configuration.
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Figure 9.6: Determined effective rate constants of the Co-based Fischer-Tropsch
reaction and Cu-based CO shift reaction with corresponding activation
energy values in different bed configurations

Case studies with alternative reactor arrangements

The FT synthesis with CO-rich synthesis gas is carried out conventionally with
an additional CO SH reactor in a serial arrangement (see Figure 9.1 Top). Based
on the results of the present work, a three layer reactor and a micro-structured
membrane reactor are proposed as alternative reactor arrangements for the
combination of the Co-based FT and Cu-based SH reactions. Figure 9.7 shows
simplified representations of the three considered reactors and the results of a
readily comparison based on selected criteria.

The conventional arrangement shows the highest CO conversion from the three
calculated reactor concepts because of the high SH activity and the feed ratio
H2/CO of 2 in the FT reactor. This high feed ratio Ho/CO 1is close to the
stoichiometric ratio Ho/CO and results however in the lowest selectivity to the
desired hydrocarbon products Cs-.

Three layer reactor displays the lowest CO conversion caused by lower SH

activity of the Cu-based catalyst in presence of FT products and lower local ratio
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H2/CO in the Co FT beds. An advantage of the three layer arrangement is the
highest selectivity of the FT products, which almost consist of hydrocarbons Cs+,
accordingly to the FT selectivity model proposed by Vervloet et al. 2012.

Conventional configuration (conv) 1.2
: Hl conv —
synthesis gas -(CHy)- = MMR
CITLR

—_—

SH EF —
H,O | CO,

Micro-membrane reactor (MMR)
synthesis gas FT -(CH5)-, CO,
—

—>

Normalized values (-)
(e ]
o

SH
0.6
Three layer reactor (TLR)
synthesis gas -(CH5)-, CO,
— FT | SH | FT — 0.4

Xco S chz)- Sces+ Scoz

Figure 9.7: Calculated case studies at the same reaction conditions (T, p, Tmod,Co cat,
and mco cat/Mcu cat) With the three reactor arrangements (Left) and the
obtained results normalized to the conventional arrangement (Right)

The micro-structured membrane reactor shows simultaneously a high CO
conversion and a high selectivity to the hydrocarbons Cs+. At the considered
reaction conditions, the micro-structured membrane reactor appears as a
compromise between a high conversion and a high selectivity of the aimed

hydrocarbons Cs:.

Conclusions and outlook

The experimental results show that the combination of a Co-based FT catalyst
and a Cu-based SH catalyst in a single reactor for the FT synthesis with CO-rich
synthesis gas is in principle possible. On the Co-based catalyst, H20 is generated
during the FT reaction and reacts consecutively on the Cu-based catalyst via CO
SH reaction, for the in-situ production of Ha. The combination of both catalysts
and the low feed ratio Ho/CO allow the achievement of higher CO conversion and
higher selectivity to the FT products Cs+. However, the SH activity of the Cu-
based catalyst is diminished by the presence of hydrocarbons at Co-based
synthesis conditions. This effect is probably the result of the liquid hydrocarbons
in the pores of the Cu-based SH catalyst. In addition, the SH activity of the Cu-
based catalyst can also be adversely affected by competing sorption of FT

products on the Cu-based catalyst.

Measurements with the Co-based catalyst and Cu-based catalyst in a physical
mixture indicate that contact between both catalysts results, probably, in a

decrease of the activity. The development of alternative reactor concepts can

124



9 Summary

allow the avoidance of the contact between both catalysts. Modelling of a three
layer reactor and a micro-structured membrane reactor show a possible
achievement of high CO conversion and high selectivity to the FT products Cs+.
The modelling results of the micro-structured membrane reactor appear

promising for the Co-based FT synthesis with CO-rich synthesis gas.

Complementary experiments with more extensive characterization of the
catalysts at reaction conditions could help for a better understanding of the
measured effect in the physical mixture configuration. Furthermore,
experiments with a three layer reactor and a micro-structured membrane reactor
are necessary to confirm the modelling results of the case studies. In addition, a
reactor model with a detailed description of the micro-structured membrane

reactor 1s needful.
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11.1 Lateinische Symbole

Symbol Bezeichnung

Definition/Gleichung Einheit

aco

A

Ea

fsu

Ka

kgp

Hemmkonstante im Ansatz zur
Formalkinetik der FT-Reaktion

Flache 12
Bodenstein-Zahl (12.14)
Konzentration n/V
Carrebery-Zahl (12.15)
Durchmesser L
Diffusionskoeffizient F,
A.4€
dz
Aktivierungsenergie R. Aln(k/ [k])
Al
T
CO-Shift-Aktivitatsfaktor
Kraft du
m PR—
dt
Stoffmengenstrom dn
dt
Warmestrom d_Q
dT
Volumenstrom d_V
dt

Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (4.16)

Frequenzfaktor %im k
FT-Selektivitatsparameter aus Ky,
Vervloet et al. 2012 Ky

Boltzmann-Konstante = 1,38 10-23

1/Pa

m2

mol/m?

m?/s

J/mol

mol/s

AW

m?/s

variabel

variabel

J/IK
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Sc
Sh

Stoffiibertragungskoeffizient

Gleichgewichtkonstante
Lange

Masse

molare Masse
Thiele-Modul
Weisz-Modul
Stoffmenge

Anzahl
Avogadro-Konstante = 6,022 1023
Druck

Partialdruck

Péclet-Zahl
Warme

Reaktionsgeschwindigkeit bezogen

auf Katalysatormasse
Universelle Gaskonstante
Reynolds-Zahl

Selektivitiat eines Produktes

Kohlenstoff bezogene Selektivitéat

einer organischen Komponente
Schmidt-Zahl

Sherwood-Zahl

Zeit

Temperatur

Geschwindigkeit in z-Richtung

Volumen

Umsatz eines Eduktes

n

A-A
(3.20)

m/n
(12.29)
(12.24)

N/n
F/A
n;
Yo,
n;

(12.9)

1 dn
m,, dt
N, -Kg
(12.10)
(4.8)
(4.9)

(12.20)
(12.16)

dL
dt

LS
(4.6)

m/s

g/mol

mol

1/mol

Pa
Pa

J

mol/(kg s)

J/(mol K)

°C

m/s
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y

Stoffmengenanteil

Ausbeute eines Produktes

Ortskoordinate

11.2 Griechische Symbole

Symbol Bezeichnung

Definition/Gleichung Einheit

a

B

Ba

AEq

AH®

Tmod

TS

Kettenwachstumswahrscheinlichkeit

Koeffizient zur Beschreibung des
GGW-Einflusses auf Formalkinetik

FT-Selektivitiatsparameter aus
Vervloet et al. 2012

FT-Selektivitatsparameter aus
Vervloet et al. 2012

Reaktionsenthalpie bei
Standarddruck

Porositat
mittlere relative Abweichung

dynamische Viskositat

Wirmeleitfahigkeitskoeffizient

Dichte

stochiometrischer Koeffizient
Tortuositat

Verweilzeit

modifizierte Verweilzeit

Schubspannung

(3.18)
(3.22)
Eaab - Eaw J/mol
J/mol
Vg/Vgesamt
(4.15)
g Pas
du/dz
F, W/(m K)
A 9T
dz
m/V kg/m?
(Liett/Li)?
V/Ev S
(4.17) kg/(m?® s)
F/A Pa
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11.3 Indizes

Symbol Bezeichnung

Ab Abbruch der Kohlenwasserstoffketten
ax axial

ber berechnet oder Berechnung

C Kohlenstoff

exp experimentell oder Experiment
eff effektiv

FT Fischer-Tropsch

g Gasphase

i Stoff 1

] Reaktion oder Katalysator j

k Stoff k

Kat Katalysator

Kn Knudsen

1 Flissigphase

m massenbezogen

mod modifiziert

n stoffmengenbezogen

R Reaktor

sep separat

SH Shift

\Y volumenbezogen

AW Wachstum der Kohlenwasserstoffketten

11.4 Abkiirzungen

Symbol Bezeichnung

AGEB Arbeitsgemeinschaft Energiebilanzen
ASF Anderson-Schulz-Flory

ATR autothermal reforming

BP British Petroleum
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BSR Blasensédulenreaktor

BTL biomass-to-liquid

CHP combined heat and power

CPOX catalytic partial oxidation

CPr Cyclopropan

CSTR contineously stirred tank reactor
CTL coal-to-iquid

DSR Dreischichtreaktor

ECN energy research centre of the Netherlands
eff effektiv

EIA U.S. energy information administration
FBR Festbettreaktor

FIC flow indication control

FID Flammenionisationsdetektor

FNR Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe
FS Flugstrom

FT Fischer-Tropsch

GC Gaschromatograpch

GGW Gleichgewicht

GTL gas-to-liquid

HT high-temperature

HTFT high-temperature Fischer-Tropsch
Kat Katalysator oder katalytisch

konv konventionell

LFC liquid flow controller

LT low-temperature

LTFT low-temperature Fischer-Tropsch
MDEA methyldiethanolamin

MFC mass flow controller

MMR mikrostrukturierter Membranreaktor
mod modifiziert

144



11 Symbol- und Abkiirzungsverzeichnis

MT medium-temperature

NTP Normbedingungen (273,15 K, 1,013 bar)
p Poren

PFR plug flow reactor

PI pressure indicator

PIC pressure indication control

PM physikalische Mischung

POX partial oxidation

sep separat

SH Shift

SMDS Shell middle distillate synthesis
SMR steam methan reforming

WB Wanderbett

WLD Wiarmeleitfahigkeitsdetektor
WS Wirbelschicht

XRD X-ray diffraction

ZS Zweischicht
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12Anhang

12.1 Erganzungen zur Literatur

12.1.1 Synthesegaserzeugung und technische FT-Reaktoren

Verfahren zur Synthesegaserzeugung

Kapitel 3.1.1 behandelt u.a. die Techniken zur Synthesegaserzeugung aus
Erdgas und festen Rohstoffsorten (Kohle und Biomasse). In Tabellen 12.1 und

12.2 befinden sich ausgewéhlte charakteristische Angaben als Ergdnzung.

Tabelle 12.1: Techniken zur Synthesegaserzeugung aus Erdgas und Betriebs-
bedingungen. Zennaro et al. 2013 und (¥*) Marschner et al. 2006

Allotherme Autotherme Partial- Kat. Partial-
Reformierung Reformierung oxidation oxidation
T (°C) 800 - 900 950 - 1050 1300 <1000
p (MPa) 2-3 3—4" <8 <4
H2/CO (-) 3/1 2/1 2/1 2/1
Katalysator Ni N1 - Pt, Pd, Rh, Ir
Bemerkungen °verbreitet *O2-Bedarf *Vorentschwe- < Ogz-Bedarf
*H2/CO hoch hoch flung unnétig  gering

Tabelle 12.2: Techniken zur Vergasung fester Rohstoffe und Betriebsbedingungen.
Reimert und Schaub 2006 und (¥) Zennaro et al. 2013

Wanderbett Wirbelschicht Flugstrom
T (°C) <1500 (2000) <900" >1200
p (MPa) 0,1-10 <4 >2"
PartikelgroB3e (mm) 3 — 50 0,1-5 <0,2
Bemerkungen *Design einfach +T-Gradient gering *Teerbildung gering

*Teerbildung hoch * Schlacke-Gefahr <Rohstoffaufberei-

tung aufwandig

Technische FT-Reaktoren

Die FT-Reaktion ist ein Mehrphasensystem (Gas, Fest und gegebenenfalls
Flussig). GroBtechnisch werden unterschiedliche FT-Reaktortypen betrieben,
welche eine ausreichend gute Wairmeabfuhr aufweisen miissen. Dies ist

notwendig wegen der hohen Exothermie und des Temperatureinflusses auf die
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Produktverteilung (s. Kapitel 3.1). Die groBtechnisch angewendeten Reaktoren
sind in Abbildung 12.1 schematisch dargestellt.

gas-flussig-fest gas-fest

] OZOZ :. ..'.-.

1 o2 .

0%, —1ag “::':'.

'lﬁ:l’.‘ﬁ.

< =N\rrgesV

r :.-' )

XY . =
Festbett, Bireanedils Zirkulierende Blasenbildende
Rohrblundel Wirbelschicht Wirbelschicht

Abbildung 12.1: Schematische Darstellung der gro3technisch eingesetzten Fischer-
Tropsch-Reaktoren (Schaub und Edzang 2011)

12.1.2 Thermodynamische Aspekte

Bei der FT-Synthese konnen mehrere CO-Hydrierungsreaktionen unter Bildung
von unterschiedlichen organischen Produkten zeitgleich stattfinden. Unter
typischen FT-Temperaturen (200 — 350°C) fihrt die CO-Hydrierung
thermodynamisch am gunstigsten zu CH4 (Gleichungen 12.1). Im Vergleich zu
den Alkenen ist die Bildung der Alkane bei gleicher C-Zahl bevorzugt. Dies wird

am Beispiel vom Propen und Propan in Gleichungen 12.2 und 12.3 gezeigt.

CO+3H, - CH, +H,0 AGS,.. =—98kJ/molC (12.1)
CO +7/3H, — 1/3C,H, + H,0 AGS,.. =—55kI/molC (12.2)
CO+2H, »1/3C,H,+H,0 AG%,s.c ==35kJ/molC (12.3)
CO +3/2H, —1/2CH,CHO +12H,0  AG%.. =—10kJ/molC (12.4)
CO+H,0—>CO, +H, AG),5.c =—22kJ/molC (12.5)
CO —1/2C+1/2CO, AGSy.. =22 kJ/molC (12.6)

Neben den Kohlenwasserstoffen konnen Aldehyde wie Ethanal entstehen
(Gleichungen 12.4). Die Bildung anderer sauerstoffhaltigen Kohlenwasserstoffe
wie Alkohole ist auch moglich. Neben der CO-Hydrierung kénnen auch COs-
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bildende Reaktionen ablaufen. Die CO-Shift- und die Boudouard-Reaktion
werden, insbesondere bei hohen Temperaturen, thermodynamisch begiinstigt
(Gleichungen 12.5 bzw. 12.6). Die Zahlenwerte der freien Reaktionsenthalpien in
Gleichungen 12.1 — 12.6 sind Koélbel und Ralek 1977 entnommen. Die
Produktverteilung bei der FT-Synthese wird allerdings nicht nur
thermodynamisch sondern malgeblich katalytisch, d.h. reaktionskinetisch
kontrolliert (s. Kapitel 3.1.2).

12.2 Erganzungen zu Vorgehensweise und Methoden

12.2.1 Verwendete Stoffe

Tabelle 12.3 enthéalt eine Auflistung der in dieser Arbeit verwendeten Stoffe.

Tabelle 12.3: Verwendete Stoffe und deren Hauptanwendungen

Stoffe Reinheit Hersteller Hauptanwendungen

Kohlenmonoxid 1.8 Air liquide Edukt FT und Edukt CO-SH

Wasserstoff 5.0 Basi Edukt FT, Reduktion von
Katalysatoren und FID

Destilliertes Wasser - - Edukt CO-SH

Stickstoff 5.0 Air liquide Referenzgas zZur Analyse
anorganischer Gase und Methan

Cyclopropan 2.0 Air liquide Referenzgas zur Analyse
organischer Stoffe Ci.20

Argon 4.6 Air liquide Druckhaltegas, Verdiinnung der
Edukte und Tragergas WLD

Synthetische Luft - Basi FID

Helium 4.6 Air liquide Tragergas FID

Flussigstickstoff - Air liquide Kihlung des offline-GCs zur

Analyse organischer Stoffe Ci.20

12.2.2 Gaschromatographie

Online-GC

Abbildung 12.2 zeigt schematisch die Ventilschaltung zur Analyse der
Kohlenwasserstoffe am FID des online-GCs. Dabei ist Helium das Trégergas.

Néaheres tuber die Funktionsweise der Analyse an- und organischer Stoffe mit
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dem online-GC befindet sich in Kapitel 4.2. In Tabelle 12.4 sind einige Angaben

zu Analysenspezifikationen des online-GCs aufgelistet.

Probeneinlass

Tragergas Probenschleife

Abbildung 12.2: Séaule- und Ventilsaufbau zur Analyse organischer Stoffe. FID im
online-GC. — ,aus“-Stellung, --,ein“-Stellung (Unruh 2006)

Tabelle 12.4: Spezifikationen des online-Gaschromatographen

Analyse anorganischer Stoffe und Methan

Detektor Wirmeleitfahigkeitsdetektor, 270 °C

Saule 1 Stationdre Phase: HP-1 (Dimethylpolysiloxan), L = 30 m,
dinnen = 0,534 mm, Filmdicke = 2,65 pm

Saule 2 Stationdre Phase: HP-Plot Q (Porapak-Q and Porapak-N),
L =30 m, dinnen = 0,539 mm, Filmdicke = 40 pm

Saule 3 Stationdre Phase: HP-Molesieb, L = 30 m, dinnen
0,533 mm, Filmdicke = 25 pm

Tragergas Argon

Analyse organischer Stoffe Ci.10

Detektor Flammenionisationsdetektor, 270 °C

Saule 4 Stationdre Phase: HP-1 (Dimethylpolysiloxan), L = 50 m,
dinnen = 0,32 mm, Filmdicke = 0,52 pm

Tragergas Helium

Weitere Analysenspezifikationen

T-Programm Tstart = 37 °C, Tgnde = 270 °C, T-Rampe < 15 °C/min

Analysendauer 28 min

Ampullen-Probennehmer

Fir eine genauere Analyse organischer Produkte mit dem offline-GC ist der

Einsatz eines Ampullen-Probennehmers notwendig (s. Abbildung 12.3). Die
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Kapillare einer evakuierten Glasampulle wird durch ein Septum in den
Ampullen-Probennehmer geschoben und von Produktgas umspilt. Durch
Brechen der Spitze der Kapillare fillt sich die evakuierte Glasampulle mit
Produktstrom und Referenzgas. AnschlieBend wird die Kapillare abgeschmolzen
und kann zur spateren Analyse gelagert werden. Diese Ampullen-Technik ist
von Schulz et al. 1984 ausfiihrlich beschrieben.

}&7}3\\3}}.&}.}3}&
Brechgabel
& @1 Eintritt

Septum

Ampulle N Produktgas
TER A
\ W//////////////////// ,[\\]' FTTTTTTITTTT -
\ ~
- | E—.
~ [\EY ’ #
TSI T TTTITTITITTITIFITTITITITITTFITTITITITITTTE
| T~ Austritt
: Produktgas

Abbildung 12.3: Querschnittsansicht des Ampullen-Probennehmers (Pabst 2013)

offline-GC

Die Analyse der organischen Verbindungen Ci.g0 erfolgt unter Verwendung eines
offline-GCs. Dieser ist mit zwel parallelen Analysenstridngen ausgestattet.
Néaheres tber die Funktionsweise des offline-GCs befindet sich in Kapitel 4.2.
Abbildung 12.4 zeigt eine schematische Darstellung des Aufbaus und Tabelle
12.5 enthélt eine Auflistung von Analysenspezifikationen des offline-GCs.

Amp.brecher
VA

(P
e Septum- Abgas
He )X spulung " 4

Strém.-
< regler
—— <
A
N Detektor A
H, )k as —><H FID
oy | Strom-- R
regler
- --><H
Detektor B
zu den FIDs ~><H FID
Tragergas —R

Luft )

Abbildung 12.4: Schematische Darstellung des Aufbaus des offline-GCs (Pabst 2013)
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Tabelle 12.5: Spezifikationen des offline-Gaschromatographen

Analyse organischer Stoffe Ci.20 mit Trennung der Alkene, Alkane und Alkohole

Detektoren 2 x Flammenionisationsdetektoren, 300 °C

Séulen 2 x WCOT Fused Silica, Stationidre Phase: CP-Sil 5 CB, L
= 50 m, dinnen = 0,32 mm, Filmdicke = 0,5 pm

Tragergas Helium

Probenvolumen 20 pl

T-Programm Tstart = -80 °C, TEndge = 300 °C, T-Rampe < 15 °C/min

Analysendauer 80 min

Beispiel-Chromatogramme

N, o
Co, k CH, J\
I | N
Abbildung 12.5: Beispiel-Chromatogramm aus der Analyse anorganischer Stoffe und
Methan (WLD, online-GC), Bedingungen: s. Tabelle 12.4

Cia
I
G
f_lﬂ
— i
U .
R uh Mu. rU'._;\,H_, VWA R A

Abbildung 12.6: Beispiel-Chromatogramm aus der Analyse organischer Stoffe Ci.s
(FID, online-GC), Bedingungen: s. Tabelle 12.4
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Beispiel-Chromatogramm aus der Analyse organischer Stoffe Ci.20

(FID, offline-GC), Bedingungen: s. Tabelle 12.5

Abbildung 12.7:

der gaschromatographischen Analyse von

Beispiel-Chromatogramme aus

Wachsproben konnen der Vorgidngerarbeit entnommen werden (Pabst 2013).
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12.2.3 Dampf-Flissigkeit-Betrachtungen mit Aspen

Zur Abschatzung der Anteile der Kohlenwasserstoffprodukte in der Gas- und
Flissigphase unter Reaktionsbedingungen erfolgen Phasengleichgewichts-
berechnungen mithilfe der Software Aspen Plus. Dazu werden die aus den
Analysen (online-GC, offline-GC und gegebenenfalls Analyse von Wachsproben)
ermittelten Stoffmengenstrome der anorganischen Stoffe und der organischen
Produkte der Fraktion Ci.31 einer idealen Flash-Stufe mit ideal angenommenen
Stoffen zugegeben (Abbildung 12.8). Die Simulation verlauft isobar bei 1 MPa.

Die Simulationstemperatur wird nach dem betrachteten Betriebspunkt gewéhlt.

Gasphase (CO, H,, H,0, CO,, C,.3,)
—>

Produktstrom
(gas + flussig)
— T,p, Fy;

CO, H,, C,.4, H,0, CO,

Flissigphase (C,4.34)

Abbildung 12.8: Schematische Darstellung einer idealen Flash-Stufe mit durch-
stromenden Stoffen zur Berechnung des Phasengleichgewichts
unter Reaktionsbedingungen (Aspen Plus)

12.3 Ergidnzungen zum Reaktormodell

12.3.1 Annahme des Pfropfstromreaktors
Randgangigkeitskriterium

Bei Festbettreaktor ist die Partikeldichte hoher in der Mitte als in der Nahe der
Reaktorwand. Diese ungleichméBige Partikelverteilung kann zu Bypass-
Effekten fiihren (inhomogene Geschwindigkeitsverteilung in radialer Richtung),
welche die Diskussion der Ergebnisse beeintrdchtigen konnen. Bypass-Effekte
sind vernachlassigbar, wenn das Randgingigkeitskriterium erfillt ist
(Gleichung 12.7). Mit einem Reaktorspalt von 2 mm, angenommen als
Reaktordurchmesser dg, und einem maximalen Katalysatordurchmesser dkat von
0,16 mm ist das Kriterium mit 12,5 erfillt.

dg

>10 12.7)

Kat
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Axiales Dispersionsmodell

Ein Festbettreaktor kann als eine Reihe einer bestimmten Anzahl von CSTR
angenadhert werden. Dabei korreliert diese Anzahl mit der aktiven Schiittlange.
Je kleiner die aktive Schiittlinge desto ausgeprigter die radialen Gradienten
und desto hoher die Abweichung von einer Pfropfstromung. Die einheitenlose
Péclet-Zahl Pesx und das modifizierte Mears-Kriterium ermoglichen die
Berechnung der Mindestlinge  Lkatmin der  Aktivschittung  unter
Beriicksichtigung der Konzentrationsdnderung durch die Reaktion (Gleichung
12.8, Kapteyyn und Moulijn 2008). Dabei ist die axiale Péclet-Zahl ein Mal} fur
das Verhéltnis des axialen Konvektionsstroms zum axialen Dispersionsstrom
Dax (Gleichung 12.9, Mears 1971). Fir Experimente im Labormalistab kann mit
einer axialen Péclet-Zahl zwischen 0,3 und 0,7 fir Re < 20 gerechnet werden
(Kapteijn und Moulijn 2008). In Gleichung 12.8 stehen n und X fir die

Reaktionsordnung bzw. fiir den Umsatz eines Edukts.

LKat>8-n_ln[ I j (12.8)
dy, Pe, 1-X
Pe, - %T% (12.9)

ax

Die einheitenlose Reynolds-Zahl Re ergibt sich aus der
Gasleerrohrgeschwindigkeit uo, dem Partikeldurchmesser des Katalysators, der
Gasdichte p; und der dynamischen Viskositdt n, des Gasgemisches nach
Gleichung 12.10.
_ug-dyy

N./Py

Unter der Annahme eines idealen Gasverhaltens kann die Berechnung der

Re (12.10)

dynamischen Viskositat eines Stoffes 1 mit Gleichung 12.11 erfolgen. Dabei sind
die Konstanten A, B, C, D und E der Literaturstelle Kleiber und Joh 2006
entnommen. Unter der Anwendung der Mischungsregeln von Wilke 1950 ergibt

sich die dynamische Viskositat des Gasgemisches (Gleichung 12.12)

2 3 4
N =A+B.l+c.(1j +D.(lj +E(lj (12.11)
Pa-s K K K K
12 /42
n, :Z n; mit F, :(1+(ni/nk) (M, /M,) ) (12.12)

J8-(1+M,/M,)

Die Gasdichte unter Reaktionsbedingungen berechnet sich mit Gleichung 12.13

(ideales Gasverhalten).
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pR ’ I'Igemisch
— X = gemisch 12.13
TR, (1213

Vor der Aktivschiittung befindet sich eine inerte Schiittung aus SiC-Partikeln
zur Einstellung einer Pfropfstromung. Die Mindesthéhe Lsic der inerten
Schittung kann mit Gleichung 12.14 abgeschéatzt werden. Dabeil ist die
einheitenlose Bodenstein-Zahl Bo ein Mall fiir das Verhaltnis des
Konvektionsstroms zum Diffusionsstrom (Baerns et al. 1987). Eine
Pfropfstromung stellt sich ein, wenn die Bodenstein-Zahl mehr als 50 betragt
(Fitzer et al. 1995).

_ Uy L ~ Pe, - Lic > 50 (12.14)
D dgic

Bo

Die in Tabelle 12.6 aufgefiihrten Zahlenwerte ermoglichen die Berechnung der
aktiven Mindestldnge und der Bodensteinzahl. Mit experimentellen aktiven
Schuttungsldangen von 100 bis 220 mm und einer Einlaufhéhe von 40 mm ist die

Annahme des Pfropfstromreaktors gerechtfertigt.

Tabelle 12.6: Zahlenwerte der GréBen zur Berechnung der aktiven Mindestléange L
nach dem Mears-Kriterium. n =2, X = 0,95, T =230 °C, p = 1 MPa

GroBlen Einheit Co-FT-Schiittung Cu-CO-SH-Schiittung
(ycol/yu2/yH20)ein - 0,5/0,5/- 0,38/0,33/0,29
Fy ein 109 m®/s 27,5 39,5

AQuer, Reaktor 106 m? 37,7 37,7

o 103 m/s 0,7 1,1

dKat 106 m 160 160

Pg kg/m? 3,7 4

Ng 106 Pa s 8,6 6

Re - 0,05 0,11

Peax - 0,5 0,5

LKat,min mm 15 15

dsic 106 m 300 300

Lsic mm 40 40

Bo - 66,7 66,7
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12.3.2 Annahme der isobaren und isothermen Betriebsweise

Die Annahme einer nahezu isobaren Betriebsweise ldsst sich mit den
gemessenen Druckdifferenzen Ap tber der gesamten Schiittung tberprifen. Die
gemessen Zahlenwerte sind zusammen mit den eingestellten
Eintrittsgesamtvolumenstromen in Tabelle 12.7 aufgetragen. Die maximal
gemessene Druckdifferenz von 0,11 bar ist gegeniiber dem Gesamtdruck von ca.

10 bar vernachléassigbar.

Tabelle 12.7: Bereiche gemessener Druckdifferenzen zwischen Reaktorkopf und -
austritt bel unterschiedlichen Eintrittsvolumenstromen. pgesamt = 10 bar

Fv ein, NTP (ml/min) 30 — 60 90 120 180
Ap (bar) 0,01 - 0,05 0,05-0,08 0,05-0,09 0,08-0,11

In der Mitte des Festbettreaktors befindet sich ein axial bewegliches
Thermoelement zur Messung der Temperatur entlang der Schiittung (s.
Abbildung 4.4, Kapitel 4.1.1). Auf diese Weise kann tberprift werden, wie die
Betriebstemperatur von der Solltemperatur abweicht. Abbildung 12.9 zeigt
beispielhaft aufgenommene Temperaturprofile. Abweichungen von -3°C und -2°C
sind bei 230 °C an zwel Messstellen an Anfang der Aktivschiittung zu sehen.
Ausgenommen von diesen Messstellen zeigen alle anderen Messpunkte
Abweichungen von hochstens £1 °C und erlauben die ndherungsweise Annahme
eines isothermen Betriebs. Die rechnerische Uberpriifung des Auftretens von

Temperaturgradienten innerhalb des Katalysators erfolgt in Kapitel 12.3.4.

300
* ]
250 e
L n T
200 1 . >
£ A 4 n 2
£ A 4 5
5 150 ) £
K= 7
g 4 [} =z
100 4 » g
A * |
50 == ===t = === e -2 !
A * |
A * n
0
200 210 220 230 240
Temperatur (°C)

Abbildung 12.9: Ausgewihlte gemessene Temperaturprofile entlang der Schiittung
bei Solltemperaturen von 210, 220 und 230 °C
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12.3.3 Einfluss des Stofftransports

Die Abschiatzung des Einflusses der Transportvorgdnge auf den Betrieb des
isotherm und isobar angenommen Reaktors geschieht unter den Annahmen
eines stationdren Zustandes, einer Aktivschiittung aus gleichgroBlen

kugelférmigen Partikeln und einer idealen Gasphase.

AuBerer Stofftransport
Bei der CO-Shift (SH)-Reaktion separat als einfaches System aus einer Gas- und

Festphase kann die Modellvorstellung des dulleren Stofftransports durch einen
Film angewendet werden (Filmmodell). Basierend auf dem Filmmodell gelingt
die Abschitzung des Einflusses des &dulBeren Stofftransports mit der
einheitenlosen Carberry-Zahl Ca (Gleichung 12.15). Diese kann als Verhaltnis
der effektiven volumenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit zu der maximalen
Hemmung durch die dulere Stoffiibertragung angesehen werden. Am groflten ist
diese Hemmung, wenn ein Edukt nicht schnell genug zum Katalysator gelangt
(Ckat = 0). Fir eine isotherme und irreversible Reaktion erster Ordnung muss Ca
kleiner als 0,05 sein, um die Hemmung durch die &dulBlere Stoffiibertragung
vernachléassigen zu kénnen (Kapteijn und Moulijn 2008).

Ca = Y — Coue — Crar < 0,05

= (12.15)
kg "Akatgeo | Chouc Couc |n|

Der Stoffiibertragungskoeffizient ks in der Gasphase ergibt sich aus der
einheitenlosen Sherwood-Zahl Sh (Gleichung 12.16).

Sh:m
D

g

(12.16)

Der Diffusionskoeffizient Dy eines Edukts im Gasgemisch kann mit Gleichung
12.17 berechnet werden (Baerns und Hofmann 2006).

D 17y, (12.17)

£ ZYi/Di,k

k=1,k=i

Die binaren Diffusionskoeffizienten Dix berechnen sich nach Fuller mit
Gleichung 12.18. Dabei sind die Diffusionsvolumina Av aus Tabellen in Kleiber
und Joh 2006 zu entnehmen.

™ (v Y (m YY)
0,00143-() : ( : j +( b J
D, K g/mol g/mol

(2 (S H(San)”)

(12.18)

bar
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Die Berechnung der Sherwood-Zahl in einem durchstromten Festbett geschieht
mit Gleichung 12.19 (Bearns und Hofmann 2006).

Sh=2+1,9-Re” -Sc"” (12.19)
Die einheitenlose Schmidt-Zahl Sc berechnet sich mit Gleichung 12.20 mithilfe
der dynamischen Viskositat, der Gasdichte und des Diffusionskoeffizienten eines
Edukts.

Sc =”§)ﬂ (12.20)

g

Im Fall der CO-SH-Reaktion separat (s. Kapitel 5.2) erfolgt die Abschétzung des
Einflusses des dulleren Stofftransports bei einer hohen Temperatur und bei dem
kleinsten eingestellten Eintrittsvolumenstrom. Die Ergebnisse dazu fiir die CO-
SH-Reaktion im Festbettreaktor als PFR sind in Tabelle 12.8 dargestellt. Nach
dem Carberry-Kriterium kann der &ullere Stofftransporteinfluss dabei

vernachlassigt werden (s. Gleichung 12.15).

Tabelle 12.8: Zahlenwerte der Gré3en zur Abschétzung des Einflusses des dulleren
Stofftransports auf die CO-Shift-Reaktion mit Cu-Katalysator separat
(sep). T =230 C, Fv,ein = 39,5 10 m?/s, Tmod,cu-Kat = 2091 kg s/m?,
(CO/H2/H20)ein = 0,38/0,33/0,29 und p = 1 MPa

Grole Einheit Zahlenwert
uo 103 m/ s 1,05
AKat,geo 1/ m 37500
PCu-Kat kg/ m? 2582

g 106 Pa s 6—10

Dg kg/ m? 3,96

Dg.co 106 m?/ s 2,95 — 6,02
Dg n20 106 m?/ s 2,22 — 5,95
Re - 0,07-0,11
Scco - 0,43 — 0,51
Scr20 - 0,43 — 0,68
Shco - 2,37 -2,51
Shnzo - 2,37 - 2,56
kg co 103 m/ s 44,7 — 89,1
kg H20 103 m/ s 35,5 — 88
I'SH,sep 10-3 mol/ s/ kg 0,96 — 24,2
I'SH,sep,V mol/ s/ m? 2,48 — 62,7
Caco - <4,12 104
Camnzo - <6,98 10+
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Im Fall der Fischer-Tropsch (FT)-Synthese separat oder in Kombination mit der
CO-SH-Reaktion wird der Einfluss des dulleren Stofftransports mithilfe der
Gleichung 12.21 als Kriterium abgeschéatzt (Baerns und Hofmann 2006). Dabei
ist k;v die volumenbezogene Geschwindigkeitskonstante der Reaktion j. Es wird
dabel angenommen, dass der Katalysator mit einer fliissigen Schicht aus
Kohlenwasserstoffen umgeben ist. Zur Vereinfachung der Berechnung besteht
diese Flissigphase nur aus Eicosan CgoHas.

di&; -k iV

<0,1 (12.21)
(l_sBen)'ll' u,-D,

Der Diffusionskoeffizient Di eines Edukts in der Flussigkeit berechnet sich nach
der Gleichung 12.22 (Wilke und Chang 1955, Poling et al. 2001).

_ 74107 (g M) T
UIRA'A

m

D, (12.22)

Die dynamische Viskositéat der Flissigphase ergibt sich mit der Korrelation von
Kleiber und Joh 2006 aus dem VDI-Warmeatlas (Gleichung 12.23).

ln(ﬁj:AJrT/iKJrc.(%}D_(%jz +E-(%)3

Tabelle 12.9 enthalt die Rechenergebnisse zur Abschitzung des &aulleren

(12.23)

Stofftransporteinflusses auf die FT-Reaktion mit dem Co-Katalysator separat
(s. Kapitel 5.3).

Tabelle 12.9: Zahlenwerte der Gré3en zur Abschétzung des Einflusses des dulleren

Stofftransports auf die Co-basierte FT-Reaktion separat (sep).
T =230 C, Fv.ein = 27,5 109 m?/s, Tmod,Co-Kat = 3000 kg s/m? und p=1 MPa

GrolBe Einheit Zahlenwert
(H2/CO)ein = 1 (H2/CO)ein = 2

uo 103 m/ s 0,7 0,7

PCo-Kat kg/ m? 1426 1426

€Bett 0,5 0,5

n 10¢ Pa s 394,8 394,8

Dico 109 m? s 19,2 19,2

Dine 109 m?/ s 32,1 32,1

T'FT, sep 10-3 mol/ s/ kg 0,2-1,3 0,4-1,8

kFr sep,v,co 1/s 0,01-0,15 0,08 — 0,32

KFT sep,v,H2 1/s 0,63 —0,94 0,05 - 0,62

Kriterium fir CO <0,01 <0,03

Kriterium fur He <0,07 <0,05
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Mit Gleichung 12.21 als Kriterium kann fiir diese Anordnung eine Limitierung

der FT-Reaktion durch den dulleren Stofftransport vernachléassigt werden.

Im Fall einer Kombination der zwei Katalysatoren Co und Cu in einer
Zweischicht (ZS)-Anordnung zeigt der Cu-Katalysator eine andere Aktivitit als
bei der CO-SH-Referenzanordnung mit Cu separat (s. Kapitel 5.6.1 und 5.6.4).
Dieser Effekt durfte nicht auf einen Einfluss des &ulleren Stofftransports
zurlickzufiihren sein, weil die in Tabelle 12.10 aufgefithrten Ergebnisse nur eine

geringe aullere Stofftransporthemmung vermuten lassen.

Tabelle 12.10: Zahlenwerte der Grofen zur Abschéitzung des Einflusses des dulleren
Stofftransports auf die Cu-basierte CO-SH-Reaktion in einer
Zweischicht (ZS)-Anordnung. T = 220 C, Fv.ein = 26,3 109 m?¥/s,
Tmod,Cu-Kat = 3200 kg s/m® und p= 1 MPa

GroBe Einheit Zahlenwert
uo 103 m/ s 0,7

€Bett - 0,5

o1 kg/ m? 654

n 106 Pa s 424,7

Di,co 109 m?/ s 17,6

Dyn20 109 m? s 24,4

I'SH,ZS 103 mol/ s/ kg 1-5,8
I'SHZSV mol/ s/ m? 2,7-15,1
ksn,zs,v,.co 1/s 0,06 — 0,17
ksn,zs,v,H20 1/s 0,11 — 0,22
Kriterium fir CO - < 0,02
Kriterium fir H20 - < 0,02

Auch im Fall einer Kombination der Katalysatoren Co und Cu in einer
physikalischen Mischung (PM, s. Kapitel 5.5) erfolgt eine Abschédtzung des
dubleren Stofftransporteinflusses. Dabei bezieht sich diese Abschéatzung lediglich
auf das Edukt CO, welches durch die parallel ablaufenden Reaktionen FT und
CO-SH kontinuierlich verbraucht wird. Die Zahlenwerte der bendtigten Gro3en
sind in Tabelle 12.11 aufgelistet. Die Ergebnisse zeigen, dass der Einfluss des

dulleren Stofftransports vernachléassigt werden kann.

Bei allen untersuchten Anordnungen zur FT-Synthese (separat, Zweischicht und
physikalische  Mischung)  durfte die  Anwesenheit von  fliissigen
Kohlenwasserstoffen um die Co-Katalysatorpartikel und gegebenenfalls um die
Cu-Katalysatorpartikel keine bedeutende Hemmung durch den &ulleren

Stofftransport verursachen.
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Tabelle 12.11: Zahlenwerte der Grofien zur Abschitzung des Einflusses des dulleren
Stofftransports auf die FT- und die CO-SH-Reaktion in einer
physikalischen Mischung (PM). T' = 230 C, Fv.ein = 55 109 m?/s,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p= 1 MPa

GroBe Einheit Zahlenwert
M.Co-Kat/MCu-Kat 1/2

uo 103 m/ s 1,5

€Bett 0,5

o1 kg/ m? 647

n 106 Pa s 395

Di,co 109 m?/ s 19,3

T'FT.PM 10-3 mol/ s/ kg 5,2 —17,2
I'SH,PM 10-3 mol/ s/ kg 0,06 — 1,98
I'FT.PM.V mol/ s/ m3 7,1-10
I'SHPM,V mol/ s/ m3 0,1-5,1
krr+sH,PM,V,CO 1/s 0,08 -0,15
Kriterium fir CO - <0,01

Innerer Stofftransport

Unter den Annahmen, dass die Diffusionsvorgidnge in den Poren mit dem
Fickschen Gesetz beschrieben werden konnen und dass die Poren im Katalysator
zylinderformig sind, kann eine Abschitzung des inneren Stofftransporteinflusses
durchgefithrt werden. Dazu dient die Berechnung des Weisz-Moduls Mw
(Gleichung 12.24). Dabei steht 1rjv fuir die volumenbezogene
Reaktionsgeschwindigkeit und C fiir die Konzentration eines Edukts in
Katalysatorndhe. Fir eine Reaktion erster Ordnung ist der innere
Stofftransporteinfluss nicht limitierend, wenn der Weisz-Moduls Mw kleiner als
0,15 ist (Levenspiel 1999).

2

T.

Mw=(dKatj-n+l- Y <0,15 (12.24)
6 2 Dy,-C

Bei CO-SH-Versuchen mit Cu separat berechnet sich der gasseitige effektive

Diffusionskoeffizient in den Poren mit Gleichung 12.25.

Deff,p = Dp STP (1225)
-1
1 1
D,=|—+ (12.26)
D, D,
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n?_/szd? %%m (12.27)
Baerns und Hofmann 2006 geben charakteristische Bereiche von 0,2 — 0,7 fiir die
Porositat ¢, und von 3 — 7 fiir die Tortuositit t der Poren an. Der gasseitige
Diffusionskoeffizient D, in Pore wird mit Gleichung 12.26 nach Bosanquet
berechnet. Die Berechnung des Diffusionskoeffizienten Dy erfolgt mit Gleichung
12.17. Der Knudsen-Diffusionskoeffizient wird mit Gleichung 12.27 berechnet.

Tabelle 12.12: Zahlenwerte der Grof3en zur Abschétzung des Einflusses des inneren
Stofftransports auf die CO-Shift-Reaktion mit Cu-Katalysator separat
(sep). T =230 C, Fvein = 87,3 109 m?/s, Tmod,Cu-Kat = 945 kg s/m?,
(CO/Ho/H20)ein = 0,38/0,33/0,29 und p = 1 MPa

Grole Einheit Zahlenwert
€p,Cu-Kat - 0,46

T - 6

dp 10-9m 9,1

Dg.co 106 m?/ s 2,89 - 5,19
Dg n20 106 m?/ s 2,17 —4,7
Dxn,co 106 m?/ s 1,87
Dkn,H20 106 m?/ s 2,33

Dy.co 106 m?/ s 1,36 — 1,38
Dp,H20 106 m?/ s 1,12 - 1,56
Dettp,co 106 m?/ s 0,09-0,11
Dett.p,a20 106 m?/ s 0,09 - 0,12
Cco mol/ m? 41,8 — 89,4
Ch20 mol/ m? 21,5 -69,1
I'SH,sep 10-3 mol/ s/ kg 3,5 — 25,2
T'SH,sep,V mol/ s/ m? 9,0 — 65,2
Mwco - < 0,006
Mwh20 - < 0,008

Messungen zur Quecksilberporosimetrie, durchgefihrt am Institut far
Chemische Verfahrenstechnik (CVT) am Karlsruher Institut fiir Technologie
(KIT), erméglichen die Ermittlung von Porendurchmesser d, und Porositat ¢, (s.
Tabelle 4.1). Der Zahlenwert der Tortuositiat t wird fiir einen ungiinstigen Fall
angenommen. Die Ergebnisse in Tabelle 12.12 zeigen, dass der innere
Stofftransporteinfluss auf die CO-SH-Reaktion mit Cu separat vernachlédssigt

werden kann.
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Unter FT-Bedingungen erfolgt die Abschiatzung des Porendiffusionseinflusses
mit den Annahmen, dass die Poren der Katalysatoren mit flissigen FT-
Produkten (hier angenommen als Eicosan CooH42) gefiillt sind und dass sich die
befindet. Die

Berechnung der bendétigten Konzentrationen C von Hz und CO in der

Gas-Fliussigkeit-Phasengrenze 1m  Gleichgewichtzustand
Flussigphase geschieht mit Absorptions- und Loslichkeitskoeffizienten beider
Stoffe im FT-Wachs aus der Veroffentlichung von Peter und Weinert 1955. Dabei
kann die Annahme einer idealen verdinnten Loésung getroffen werden
(Karandikar et al. 1986). Der effektive Diffusionskoeffizient in den mit
Flussigkeit gefiillten Poren wird mit Gleichung 12.28 berechnet.

€p
D, =D, T (12.28)

Die Rechenergebnisse in Tabelle 12.13 zeigen, dass eine geringe Hemmung
durch inneren Stofftransport bei der FT-Synthese mit Co separat auftreten
kann. Bei einem Hs/CO-Verhédltnis von 2 ist diese Hemmung stérker als bei
einem Hy/CO-Verhéltnis von 1. In beiden Fallen ist CO das starker limitierende
Edukt.

Tabelle 12.13: Zahlenwerte der GroBlen zur Abschitzung des Einflusses des inneren
Stofftransports auf die Co-basierte FT-Reaktion mit Co separat (sep).
Reaktion erster Ordnung bzgl. CO und Hs, T =230 C, Fv,cin = 82,5 109
m?/8S, Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa

Grole Einheit Zahlenwert
(H2/CO)ein =1 (H2/CO)ein = 2

€p,Co-Kat 0,5 0,5

T 6 6

Di,co 109 m?/ s 19,2 19,3

Din2 109 m?/ s 32,1 32,1

Deftp,co 109 m?/ s 1,6 1,6

Deftp 12 109 m?/ s 2,7 2,7

Cco mol/ m3 23,9 - 30,9 7,2 —20,5

Che mol/ m? 6,9 —21,8 10,2 - 29,1

I'FT, sep 10-3 mol/ s/ kg 4,2 -13,1 4,9-18,2

T'FT,sep,V mol/ s/ m? 59—18 6,7 — 25

Mwco <0,26 <0,54

Mwhs <0,23 <0,23

Die Uberpriifung einer Hemmung der CO-SH-Reaktion durch Porendiffusion
unter FT-Bedingungen (ZS- und PM-Anordnung) erfolgt mit dem Thiele-Modul
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Mr (Gleichung 12.29). Dabei wird die SH-Geschwindigkeitskonstante aus den

Messungen dem Cu-Katalysator separat verwendet.

k
M, = o | | Xsnv 5 (12.29)
6 \D., C

Der Zahlenwert fiir Mr in Tabelle 12.14 zeigt einen Porendiffusionseinfluss,

wenn die Poren des Katalysators vollstdndig mit Flissigkeit gefiillt sind.

Tabelle 12.14: Zahlenwerte der Grofen zur Abschétzung des Einflusses des inneren
Stofftransports auf die CO-Shift-Reaktion mit dem Cu-Katalysator
unter FT-Bedingungen. T = 220 C, Fvein = 72,9 109 m?/s,
Tmod,Cu-Kat = 1150 kg s/m® und p = 1 MPa

Grole Einheit Zahlenwert
€p,Cu-Kat - 0,46

T - 6

o1 kg/ m? 654

n 106 Pa s 424

Di,co 109 m?/ s 17,6
Dett,p,co 109 m?/ s 1,4

Cco mol/ m? 21,8 -25,9
ksn,v 1/s 0,7-1,3
Mr,co - 0,6 -0,8
12.3.4 Einfluss des Warmetransports

In Kapitel 12.3.2 zeigt Abbildung 12.9 mit gemessenen Temperaturprofilen in
der Gasphase exemplarisch, dass die Temperatur in der Gasphase als konstant
angesehen werden kann. Um eine Aussage iliber den Einfluss des inneren
Wiarmetransports treffen zu koénnen, wird Gleichung 12.30 als Kriterium
verwendet (Kapteijn und Moulijn 2008). Die bendtigten effektiven
Wirmeleitfahigkeiten werden als 0,1 und 1 W/ K/ m fir die Katalysatorporen

mit Gas bzw. Flussigkeit angenommen.

_AH)-D... -C
Ba  (AH) Doy, € 0o 0,1 (12.30)
R-T A, -T

eff,p ’

Die Rechenergebnisse in Tabelle 12.15 lassen eine schnelle Abfuhr der

entstandenen Reaktionswarme bei allen Schiittungsanordnungen vermuten.

Tabelle 12.15: Zahlenwerte zur Abschéitzung des inneren Warmetransporteinflusses
auf die Reaktionen CO-Shift und Fischer-Tropsch in verschiedenen
Anordnungen. p =1 MPa
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GroBe Einheit CO-SH, sep CO-SH, ZS FT sep

T °C 230 220 230

Ea kd/ mol 52,7 138,5 108,7
Aeft W/ K/ m 0,1 1 1

AH 227 <) kd/mol -39,8 -39,8 -165
Dettp,co 109 m?/ s 106,5 1,4 1,6

Cco mol/ m? 89,4 25,9 20,5
Mwco - 0,006 0,2 0,54
Kriterium - <6104 <2105 <1,6 104

12.4 Ergidnzungen zu den Ergebnissen

12.4.1 Ermittlung des H2/CO-Verhiltnisses in Katalysatorniahe
Das H/CO-Verhiltnis an der Katalysatoroberfliche steht im festen
Zusammenhang mit dem Hy/CO-Verhiltnis in der Gasphase. Dabei ist der
Proportionalitatsfaktor nur von den Henry-Koeffizienten H; von CO und Hs
abhangig (Gleichung 12.31), wenn der Einfluss der Diffusion vernachlassigt wird

(unter der Annahme des Gleichgewichtszustandes zwischen Gas- und

Flissigphase).
5 Gasphase 5 Kat.-Oberflache
1.6 1.6
Tz e 12 :
8 pmntil - o ———mTmT 6 ‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘
A o ——— O et s
EI::\l 08 EN 08@]3‘,&-_--- ——
0.4 0.4
0 0
0 02 04 06 08 1 0O 02 04 06 08 1
ZIL (-) /L (-)

Abbildung 12.10: Berechneter Einfluss der in-situ CO-Shift-Aktivitat auf das
H2/CO-Verhiltnis im Gasgemisch und an der Oberfliche des
Katalysators. (—) fsu = 0, (—) fsu = 0,3, (---) fsu = 0,6, (-*) fsu = 0,9,
T =220 °C, (H2/CO)ein = 1, Tmod,Co-Kat = 4000 kg s/m?® und p = 1 MPa

(FH,HZJ _ Heo P (12.31)
I

Fn,CO Hy, peo
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Die Berechnung der Henry-Koeffizienten gelingt mit Korrelationen aus der
Literatur (Marano und Holder 1997). Abbildung 12.10 zeigt den berechneten
Einfluss der CO-SH-Aktivitat auf den Verlauf des Ho/CO-Verhéltnisses entlang
der Aktivschiittung.

12.4.2 Erganzendes zu FT-Messungen mit Co separat
Produktverteilung im ASF-Diagramm

Abbildung 12.11 zeigt die Verteilung der FT-Kohlenwasserstoff-Produkte bei

verschiedenen Temperaturen und mod. Verweilzeiten in typischen ASF-

Diagrammen.
100 Tmod, Co-Kat = 2000 kg sm3 100 T=210°C
Eo) 190°C O Fa— 1000 kg s m3 A —
{ 200°c ¢ — \ 2000 kgsm3 O
-1 210°C O - 3000 kgsm3 V|
o o &=
E 0 E
2 10 2 10” Y
> "R\ > ,
10 o8 10 i
10" Od 10"
0 5 10 15 20 0 5 10 15 20
Nc (-) Nc (-)

Abbildung 12.11: Einfluss der Temperatur (links) und der mod. Verweilzeit (rechts)
auf die Stoffmengenanteile fliichtiger Kohlenwasserstoffe in den
Ampullen. Co separat, (H2/CO)ein = 2 und p = 1 MPa

Es handelt sich dabei um die in der Ampulle befindlichen fliichtigen
Kohlenwasserstoffe (s. Kapitel 4.2 und 12.2.2). Der hohe Anteil von C; und der
geringe Anteil von Cz sind charakteristisch flir die Co-basierte Synthese. Der
Einfluss der Temperatur und mod. Verweilzeit auf die Kohlenwasserstoff-

Produktverteilung wird in Kapitel 5.3.3 diskutiert.

Vernachlassigung der Nebenreaktionen

Zur Uberpriiffung des Auftretens von Nebenreaktionen kann das Verhéltnis vom
Ho-Umsatz zum CO-Umsatz berechnet werden. Nach der angenommenen
Stochiometrie der FT-Synthese steht dieses Verhidltnis in einem festen
Zusammenhang mit dem H2/CO-Eintrittsverhaltnis. Die Zahlenwerte in Tabelle

12.16 zeigen, dass das experimentell ermittelte Verhéaltnis der Umséatze von Hs
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und CO nahe dem stéchiometrischen Wert entsprechend die Bildung der

Kohlenwasserstoffe angenommen als -(CHg)- liegt.

Tabelle 12.16: Stochiometrische und experimentelle Verhéaltnisse des Umsatzes von
H:2 zu dem Umsatz von CO bei verschiedenen Ha/CO-
Eintrittsverhéltnissen. Tmod,co-kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa

(H2/CO)ein 0,5 1 1,5 2
(Xu2/Xc0)stschiometrisch 4 2 1,3 1
(Xu2/Xc0)exp, 210 °C 3,4 2,2 1,4 1
(Xu2/XC0)exp, 230 °C 3,7 1,8 1,4 1

*) Annahme: FT-Produkt als -(CHbs)-

FT-Produkte in der Gas- und der Fliissigphase

Nach der in Kapitel 12.2.3 beschriebenen Vorgehensweise zur Abschitzung der
Anteile der FT-Produkte in der Gas- und der Flissigphase zeigt Abbildung 12.12
die Rechenergebnisse. Der Grofteil der Kohlenwasserstoffe liegt unter
Reaktionsbedingungen gasférmig vor. Der Anteil der flissigen FT-Produkte
steigt mit der C-Zahl an und betragt unter 1 molC-%.

-1

10 R ‘ = :
S\ poo° 0000,
> Gas Ooa
S 107 e W
6 Y
s 4
O - D
= 10
£
o 4 flussig 0
> 10 | ’
MMTO'UT
10” o
0 5 10 15 20 25 30
Nc ()

Abbildung 12.12: Mit Aspen Plus berechnete Kohlenstoffmolanteile in der Gas- und
der Flissigphase unter FT-Reaktionsbedingungen. Co separat,
T =220 °C, (H2/CO)ein = 1, Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa

Der gesamte Fliissigkeitsanteil 1 im Reaktor kann in einem dynamischen und

einem statischen Teil unterteilt werden (Gleichung 12.32).

(12.32)

81 = 8l,dynamisch + 8l,statistisch

Der dynamische Flussigkeitsanteil besteht aus den ausflieBenden
Kohlenwasserstoffen. Der statische Anteil besteht aus den Kohlenwasserstoffen,

welche in den Katalysatorporen und zwischen den Partikeln zurtickbleiben.
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Unter Verwendung der Korrelationen von Lange et al. 2005 zur Abschatzung des
gesamten Flissigkeitsanteils und des dynamischen Flissigkeitsanteil
(Gleichung 12.33 bzw. 12.34) berechnet sich ein statischer Flissiganteil von tiber
95 % (eBett = 0,5, w1 = 8 107 m/s, Re; = 4 10-4).

g, =0,16-(d, /d,, )" -Rel™ (12.33)

0,002-(d /dy, )** - Rel"*® (12.34)

gl,dynamisch =

Dieses Ergebnis ldsst vermuten, dass der tiberwiegende Teil der fliissigen FT-
Produkte in der Schiittung zuriickgehalten werden und nur sehr langsam

ausflieBen.

Die Abschitzung des Benetzungsgrades n der Partikel im Festbettreaktor erfolgt
mit der Korrelation von Julcour-Lebigue et al. 2009 (Gleichung 12.35). Dabei
stehen Fr und Mo fiir die einheitenlose Froude-Zahl bzw. Morton-Zahl der
Flussigkeit. Es ergibt sich einen Benetzungsgrad von 11 % (Erdbeschleunigung
von 9,81 m?/s, Grenzflachenspannung von 0,0281 N/m, Fr; = 4 10-10, Mo; = 1 10-
20), Dies weist darauf hin, dass die dullere Katalysatoroberflache von Fliissigkeit

nur wenig bedeckt ist.

n=1-cxp(-1,986 - Fr** . Mo " .g;15%) (12.35)

Bett

Der GroBteil der flissigen FT-Produkte befindet sich vermutlich in den
Katalysatorporen aufgrund der Kapillarkrafte (Al-Dahhan und Dudukovié¢ 1995,
Lange et al. 2005).

12.4.3 Erganzendes zu den experimentellen Anordnungen
Zweischicht (ZS)-Anordnung - Einfluss des Cu-Katalysators auf die
Bildung der Isomeren

Als Isomere zédhlen alle Kohlenwasserstoffe, die nicht eindeutig als n-Alkane, n-
1-Alkene oder n-Alkohole zugeordnet werden konnten. Diese Verbindungen
befinden sich im Kohlenstoftbereich Ca4.15. Abbildung 12.13 zeigt die Molanteile
der Isomere pro C-Zahl fir FT-Messungen mit der Referenzanordnung (Co
separat) und fir die ZS-Anordnung. Ein eindeutiger Einfluss des Cu-

Katalysators auf Bildung der Isomere ist nicht zu erkennen.
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~ 1 Co sep ~ 1 ZS
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Abbildung 12.13: Molanteile der Isomere bei Co separat (links) und Co+Cu in ZS-

Anordnung (rechts) fir verschiedene mod. Verweilzeiten. T =
220 °C, (H2/CO)ein = 1, mco-Kat = mcu-Kat = 1,5 g und p = 1 MPa

Physikalische Mischung (PM) - Einfluss auf die Produktverteilung

Wie in Kapitel 5.3.5 diskutiert wird, bewirkt die Senkung des Ho/CO-Eintritts-
verhéltnisses von 2 auf 1 eine Verschiebung der Produktverteilung zugunsten
der langerkettigen FT-Produkte Cs+ auf Kosten des Methans und der
kiirzerkettigen Produkte (Referenzanordnung mit Co separat). Einen dhnlichen
Einfluss zeigt die Temperatur (Abbildung 12.14 links).

1 Co sep PM, (H,/CO),, = 1
\ \ \
C5+ C C5+ C5+
08 ] - 08 ]
O O
£ 06 £ 06
O O
g 04 g 04
O O
> >
0.2 - 0.2
C, Cy C, o
0 0
(H2/Co)ein=1 (HZ/CO)ein=2 PM1 PM2

Abbildung 12.14: Einfluss von (H2/CO)ein bei FT-Referenzmessungen (links) und

von der SH-Aktivitit in der physikalischen Mischung (rechts) auf
die Verteilung der Kohlenstofffraktionen C: und Cs+. 210 °C
schwarz, 220 °C grau, 230 °C weill, PM1: mco-Kat/mcu-Kat = 1/1,
PM2: mco-Kat/McuKat = 1/2, Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m® und p =1

FT-Messungen mit der PM-Anordnung ergeben etwas kleinere Anteile an den

Cs+ Kohlenwasserstoffen als mit der Referenzanordnung bei gleichem Hy/CO-
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Eintrittsverhaltnis. Im untersuchten Bereich scheint dieser Einfluss unabhéngig
von der CO-SH-Aktivitit zu sein (Abbildung 12.14 rechts). Ausfiihrlichere
Erklarungen dazu befinden sich in Kapitel 5.6.3.

12.4.4 Ergianzendes zu den Analysen der Katalysatoren
XRD-Spektroskopie
Spektroskopische Messungen mittels Rontgenbeugung oder Rontgendiffraktion

(X-Ray Diffraction XRD) konnen Informationen tuber unterschiedliche
Phasenzusammensetzung fester Katalysatoren auf Gitterebene liefern. Dabei
ergeben die Rontgenreflexionen jeder Verbindung ein charakteristisches
Spektrum. Mithilfe von Referenzdatenbanken kénnen bestimmte Verbindungen
aus den erzeugten Spektren identifiziert werden. Die in der vorliegenden Arbeit
verwendete Datenbank ist von ICSD (Inorganic Crystal Structure Database). Die

daraus erstellten Referenzspektren sind in Abbildung 12.15 zu sehen.
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Abbildung 12.15: Verwendete Referenzspektren zur XRD-Analyse erstellt auf Basis
der Datenbank von ICSD

Mikrosonden-Analysen

Ergédnzende Messergebnisse zu den Mikrosonden-Analysen mit den frischen Co-
basierten und Cu-basierten Katalysatoren im oxidierten Zustand sind in
Abbildungen 12.16 und 12.17 zu sehen.
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Abbildung 12.16: Ergebnisse der Mikrosonden-Analysen: (I) Partikeln einer Probe
des Co-basierten Katalysators bei einer 400-fache Vergro3erung
und (IT) die darauf gemessene Verteilungsdichte der Elemente

Verteilungsdichte
hoch

niedrig I

Abbildung 12.17: Ergebnisse der Mikrosonden-Analysen: (I) Partikeln einer Probe
des Co-basierten Katalysators bei einer 400-fache Vergréf3erung
und (IT) die darauf gemessene Verteilungsdichte der Elemente

TPR-Messungen
Am Institut fir Chemische Verfahrenstechnik (CVT) am Karlsruher Institut fir
Technologie (KIT) erfolgten TPR-Messungen (temperature programmed

reduction) zur Untersuchung des Reduktionsverhaltens der zweil Katalysatoren
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Co und Cu. Abbildung 12.18 stellt die ermittelten Reduktionsspektren der
beiden Katalysatoren dar. Das Reduktionsspektrum des Co-Katalysators weist
zwel eindeutige Peaks auf. Dies lasst eine Reduktion des oxidierten Kobalts zum
metallischen Co in zwei Stufen annehmen (Gleichungen 12.36 und 12.37). Bei
460 °C ist der Co-Katalysator vollstdndig reduziert. In der Literatur liegt die
Reduktionstemperatur von Co/Pt-AlsOs-FT-Katysatoren typischerweise 1im
Bereich von 350 — 500 °C (z. B. Jacobs et al. 2007 und Cook et al. 2012).

Co-Katalysator
175 °C

Cu-Katalysator

260 °C

H2-Verbrauch (-) H2-Verbrauch (-)

100 200 300 400 500 600 700 800
Temperatur (°C)

()

Abbildung 12.18: Ergebnisse der TPR-Messungen: Reduktionsspektren der
Katalysatoren Co und Cu. Hz/Ar = 1/19, Heizrampe = 10 °C/min,

Tmod,Kat = 733,33 kg s/m?

Co,0, +H, —3Co0 +H,0 (12.36)

CoO+H, - Co+H,0 (12.37)

Das Reduktionsspektrum des Cu-Katalysators zeigt einen eindeutigen Peak bei
260 °C. Das Cu-Oxid wird in einer Reduktionsstufe zum metallischen Cu
reduziert (Gleichung 12.38). Ein Temperaturbereich von 200 bis 250 °C ist
typisch fir die Reduktion von Cu/Zn0O-Al2Oz-Katalysatoren (z. B. Yahiro et al.
2007 und Shishido et al. 2006). Die ermittelte Reduktionstemperatur des Cu-

Katalysators weicht von diesem Bereich ab.

CuO+H, - Cu+H,0 (12.38)

Die Ergebnisse der TPR-Messungen lassen vermuten, dass die in der
vorliegenden Arbeit verwendeten Reduktionsmethoden (Kapitel 4.1.2) nicht zur
vollstandigen Reduktion der Katalysatoren fithren. Neue angepasste

Reduktionsmethoden konnten eine hohere Aktivitat bewirken.
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12.4.5 Erganzendes zur Stabilitat des Cu-Katalysators

Hohe Temperaturen und unterstéchiometrische H2O/CO-Verhéaltnisse konnen
die Stabilitdat des Cu-basierten SH-Katalysators beeintriachtigen. Zur
Untersuchung der thermischen Stabilitdt des verwendeten Cu-Katalysators
erfolgte die Reduzierung des Cu-Katalysators mit Hs bei unterschiedlichen
Temperaturen im Bereich 210 bis 400 °C bei Umgebungsdruck. AnschlieBend
wird die Aktivitat bei einem unterstochiometrischen H2O/CO-Verhéltnisses von
0,3 und einem Betriebsdruck von 1MPa gemessen. Abbildung 12.19

veranschaulicht diese Vorgehensweise.

-
Reduktion | Beobachtungsphase
T =210 °C, Haltezeit =16 h T=210°C, (H,O/CO),, = 0,3
3 Hy/Ar = 1/10, p =1 MPa p =1 Mpa, Dauer =115 h
\4
4 N
Reduktion Il Beobachtungsphase
T =350 °C, Haltezeit =16 h T =210 °C, (H,0/CO),, = 0,3
3 H,/Ar =1/10, p =1 MPa p =1 Mpa, Dauer =75 h )
Y
e ™
Reduktion Il Beobachtungsphase
T =400 °C, Haltezeit =16 h T =210 °C, (H,0/CO),, = 0,3
L Hy/Ar = 1/10, p =1 MPa p =1 Mpa, Dauer =70 h )

Abbildung 12.19: Schematische Darstellung der Vorgehensweise zur
experimentellen Untersuchung des Einflusses erhéhter
Reduktionstemperatur auf die Aktivitat des Cu-basierten SH-
Katalysators

Die Ergebnisse dieser Stabilitdtsuntersuchung sind in Abbildung 12.20
dargestellt. Wie in Kapitel 5.2 diskutiert, ist die COz2-Ausbeute dabei ein Mal fiir
die SH-Aktivitat des verwendeten Cu-Katalysators. Nach Reduktionen bei einer
typischen Temperatur von 210 °C und bei 350 °C zeigt der Cu-Katalysator
dhnliche und konstante Ausbeuten an CO2. Auch nach der Reduktion bei 400 °C
ergeben sich konstante Ausbeuten an COs. Diese sind allerdings um 3 %-Punkte
niedriger als bei den anderen Reduktionstemperaturen. Der verwendete Cu-
Katalysator bleibt unter Hz-Atmosphéare bei 350 °C thermisch stabil und weist
die gleiche Aktivitdt auf wie bei einer Reduktion bei 210°C. Eine hdhere
Reduktionstemperatur von 400 °C bewirkt lediglich eine minimale Verringerung
der SH-Aktivitat des eingesetzten Cu-Katalysators.
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Abbildung 12.20: Einfluss der Reduktionstemperatur auf die COs.Ausbeute. Cu
separat, T =210 °C, (CO/H2/H20)ein = 0,46/0,40/0,14,
Tmod,Cu-Kat = 1000 kg s/m® und p = 1 MPa
Bei einer Kombination der Katalysatoren Co und Cu in einem einzigen Reaktor
diirfte eine gleichzeitige Reduktion der beiden Katalysatoren bei 400 °C nicht zu
einem wesentlichen Verlust der SH-Aktivitit des Cu-Katalysators fiihren.
Allerdings 1st der Co-Katalysator bei dieser Reduktionstemperatur nicht
vollstandig reduziert (s. TPR-Messungen in Kapitel 12.4.4).

12.4.6 Fehlerbetrachtung

Die Ergebnisse der vorliegenden Arbeit basieren auf systembedingten
fehlerbehafteten priméareren Messergebnissen. Nachfolgend ist eine beispielhafte
Fehlerfortpflanzung zur Beurteilung der Genauigkeit der Messungen. Dazu
werden die in Tabelle 12.17 dargestellten relativen Fehler AM; der priméren

MessgroBen M; benotigt.

Tabelle 12.17: Angenommene relative Fehler der primaren MessgroB3en
MessgroBe M Aco? Aco2? AcmsP An2D  Acpr?  FnRefi MmKat

Rel. Fehler AM; (%) 5 8 6 4 5 3 1

1) Peakflachen aus dem Wirmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) des online-GC
2) Peakflachen aus den zwei Flammenionisationsdetektoren (FID) des offline-GC

Zur Abschatzung der Fehlerfortpflanzung werden der CO-Umsatz und die COg-
Ausbeute aus den primaren Messgro3en berechnet (Gleichungen 12.39 bzw.
12.40).

175



12 Anhang

N
XCO=1—ACO- A (12.39)
AN2 ACO,ein
Ay
vy = BAco Dwaein (12.40)

co2 —
A N2 A CO,ein

Der  Fehler fiir den  CO-Umsatz  berechnet sich mit dem
Fehlerfortpflanzungsgesetz nach der Gleichung 12.41.

0X o

AXeo =D, M

M;

(12.41)

- AM,

i

Der Fehler fir die COs-Ausbeute berechnet sich nach der Gleichung 12.42.

AYey =Y (12.42)

M;

co2 AM.
oM '

i

oY, ‘

Fur die Selektivitat von CH4 wird der Fehler vereinfacht nach Gleichung 12.43
berechnet. Dabei berechnet sich der Fehler fiir die CH4-Ausbeute analog zu COs.

ASgy, = AXy + AV, (12.43)

Die Berechnung der Fehler fiir die massengezogene Reaktionsgeschwindigkeit
der FT-Synthese erfolgt mit den Gleichungen 12.44 und 12.45.

1 ACO,ein
Ipr = ’ 'Fn,Ref,Nz Xeo (12.44)
mKat,j AN2,ein
Ar =Y Oty AMi‘ (12.45)
M; aMl

Der Fehler fiir die CO-SH-Reaktionsgeschwindigkeit kann durch Ersetzen von

Xco mit Ycoz analog abgeschétzt werden.

Aus den Stoffmengenstromen der FT-Produkte ergibt sich der Molanteil y, des
Kohlenwasserstoffs 1 mit Gleichung 12.46 (Analyse der Ampullen).

F
(12.46)

Yn,i = an”i

Dabei ist der Stoffmengenstrom F, des FT-Produkts i wie in Gleichung 4.2

aufzustellen. Der Fehler fur den Molanteil eines Kohlenwasserstoffs berechnet
sich mit Gleichung 12.47.

Ay,; = Z

Ml

ayﬂ’i_.AMi‘ (12.47)
oM

Die Ergebnisse der Fehlerbetrachtung fiir die abgeleiteten Messergebnisse aus

den priméren WLD-Messgrof3en sind in Tabelle 12.18 zu sehen.
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Tabelle 12.18: Berechnete Fehlerfortpflanzung fiir die abgeleiteten Gréfen aus den
primdren WLD-Messgrof3en

Abgeleitete Grollen Xco Ycoz ScHa TFT I'SH
Rel. Fehler (%) 6 2 7 16 12

Fir die Produktverteilung als abgeleitete GroBe aus den primaren FID-
MessgroBen der offline-GC-Analyse sind die Ergebnisse der Berechnung der
Fehlerfortpflanzung in Abbildung 12.21 dargestellt (Basis: Analyse von vier

Ampullen bei denselben Reaktionsbedingungen).
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Abbildung 12.21: Gemessene Produktverteilung mit markiertem Bereich der
berechneten Fehlerfortpflanzung. Co+Cu in PM-Anordnung,
T =210 OC, (HZ/CO)ein = 1, MCo-Kat/MCu-Kat = 1/1,
Tmod,Co-Kat = 1000 kg s/m?® und p = 1 MPa
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