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Symbolverzeichnis

Tab. I: Lateinische Symbole

Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit

A Flache - m?>

ao Konstante zur Beschreibung der tempe- Gleichung 3.16 MPa!
raturabhéngigkeit der CO-Inhibierung

apTt Inhibierungsterm des kinetischen An- Gleichung 5.41 MPat
satzes nach Yates et al. (1991)

AF Beschleunigungskorrekturfaktor fir D.18 -
grofle Blasen

a; Aktivitat der Komponente i - -

Ap Amplitude 3.1 variabel

brs Ringspaltbreite - m

c Stoffmengenkonzentration v mol m™

cy volumetrischer Anteil des Katalysators ‘(ﬁt -
an der Suspension

Cp spezifische Warmekapazitét (ma_—gT)p J  mol!

kgt

d Durchmesser - m

D Diffusionskoeffizient fif=—-D-Vc m? st

Drsp, Dispersionskoeffizient nDisp = —DPbisp - V¢ m? s

DF Dichtekorrekturfaktor fiir grofe Blasen D.18 -

E thermische Energie - J

Ey Aktivierungsenergie einer Reaktion Gleichung 5.42 J mol !
nach Arrhenius

Epa Aktivierungsenergie nach Arrhenius zur Gleichung 3.16 J mol™

Beschreibung der temperaturabhéngig-
keit der CO-Inhibierung

I1I



Notation

Tabelle I: Lateinische Symbole (Fortsetzung)

Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit
F Kraft m - 9 kg m s2
F Faktor fiir die Abschéitzung der Produk- - at
terzeugungskosten geméfl der Faktorme-
thode
FG Flexibilidtsgrad Gleichung 4.2 -
fn langenspezifischer Stoffmengenstrom % . fi—ﬂ Transport mol s
m!
I Stoffmengenstromdichte % . i—?‘ Transport mol st
m2
fi Korrekturfaktor fir WLD bzw. FID Gleichung 5.38 bzw. -
5.39
F, Massenstrom Gt [ Transport kg st
Ey Stoffmengenstrom ‘ji—? ‘Tmmpor . mol st
16 Wairmestromdichte % : C}i_?l:rmnsport mol st
m2
Fq Warmestrom %—If ‘ Transport W
Fy Volumenstrom %—‘;! Transport m? st
g Erdbeschleunigung - 9,81 m
o2
(Hy/CO) Verhéltnis von Hy zu CO iz -
hg Hohe der begasten Suspension - m
H; Henry-Koeffizient der Komponente i £ zi Pa
e
H dimensionsloser Henry-Koeffizient der &y -
sl,i
Komponente i
H; Heizwert - MJ kg
H; cefr temperaturabhéngige Konstante zur Gleichung D.15 -
Berechnung des Henry-Koeffizienten der
KWSt
1 Investition - €
korr Frequenzfaktor im Arrhenius-Ansatz Gleichung 5.42 variabel

IV




Notation

Tabelle I: Lateinische Symbole (Fortsetzung)

Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit

kg betriebsabhiingige Kosten - € a’l

kyr Geschwindigkeitskontante des kineti- - mol gt
schen Ansatzes der FT-Synthese Pa? kgt

kfr Geschwindigkeitskontante des kineti- - m? st
schen Ansatzes der FT-Synthese auf die kgt
Gasphasenkonzentration bezogen

kiev spezifische investitions- und verbrauchs- QI lf - € GJ!
abhingige Kosten ’

(KxatOxat) volumenspezifischer Stofftransportkoef- - st
fizient zwischen Fliissigkeit und Fest-
stoff

(kLa) volumenspezifischer Stofftransportkoef- - st
fizient zwischen Gas und Fliissigkeit

K, Gleichgewichtskonstante ILp! PaXiv

kprod Produkterzeugungskosten - € GJ!

FRron Rohstoffkosten - € GJ!

kv verbrauchsabhéngige Kosten - € at

m Masse - kg

M Molekularmasse m kg mol™!

n Stoffmenge - mol

ne Anzahl der Kohlenstoffatome - -

Ng Anzahl der bilanzierten Spezies - -

P Druck % Pa

P Leistung % W

Do,s Konstante zur Dampfdruckberechnung  Gleichung 6.2 Pa

Di Partialdruck der Komponente i - Pa

i fiktiver Partialdruck der Komponente i ~ Gleichung 5.28 Pa

Dis Dampfdruck des KWSt i Gleichung 6.2 Pa

r Radius - m




Notation

Tabelle I: Lateinische Symbole (Fortsetzung)

Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit
r katalysatorvolumenbezogene Reaktions- - mol s
geschwindkeit m™
Teff effektive (d.h. beobachtete) katalysator- - mol st
massenbezogene Reaktionsgeschwindig- kg
keit
e katalysatormassenbezogene Verbrauchs- Gleichung 5.4 mol st
bzw. Bildungsgeschwindigkeit der Kom- kgt
ponente i
it katalysatormassenbezogene Verbrauchs- Gleichung 6.7 mol s
bzw. Bildungsgeschwindigkeit der Kom- kgt
ponente i mit Fliissigphasenkonzentrati-
on berechnet
Tint intrinsische katalysatormassenbezogene - mol s
Reaktionsgeschwindkeit kgt
Tper,i iiber eine Periodendauer gemittelte - mol gt
integrale  katalysatormassenbezogene gl
Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindig-
keit der Komponente i
Tstat,i integrale  katalysatormassenbezogene - mol s
Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindig- gl
keit der Komponente i unter stationiaren
Bedingungen
R universelle Gaskonstante - 8,314
J  mol!
K—l
s Weg bzw. Split - m bzw. -
S; Selektivitdt der Komponente i bezogen Gleichung 5.3 -
auf den CO-Verbrauch
SY Standardentropie der Komponente i - J  mol*?
K-l
SF Groflenkorrekturfaktor fiir groffe Blasen Gleichung D.18 -
t Zeit - S
T Temperatur - K
to Startzeitpunkt der  Versuche bei - h:min:s

Sprungidnderung  und  periodischer
Anderung der Betriebsvariablen
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Notation

Tabelle I: Lateinische Symbole (Fortsetzung)

Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit
per Periodendauer - S
u Leerrohrgeschwindigkeit i—‘é m st
v Aufstiegsgeschwindigkeit einer Blase - m s}
1% Volumen L3 m3
Vi molares Volumen am Normalsiedepunkt - m? mol!
VSed Sedimentationsgeschwindigkeit eines - m st
Partikels
w Geschwindigkeit - m st
W Arbeit F.3 J
T Stoffmengenanteil der Komponente i in nn—ll -
ges,s
der fliissigen Phase bzw. in der Suspen-
sion
X Umsatz der Komponente i Gleichung 5.1 -
Ui Stoffmengenanteil der Komponente i in  Gleichung 5.45 -
der Gasphase
Y; Ausbeute der Komponente i bezogen auf  Gleichung 5.2 -
den eintretenden CO-Stoffstrom
Y Stoffmengenanteil der Komponente i Gleichung 5.46 -
in der Gasphase bezogen auf den
im offline-GC gemessenen Gesamtstoff-
strom
Yy Stoffmengenanteil der Komponente i in  Gleichung 5.47 -
der Gasphase bezogen auf die gemesse-
nen C-Spezies mit den Kettenlédngen 1 -
10
z Reaktorhchenkoordinate - m
A normierter Stoffstrom F;‘(t):# -
n,i,0 n,i,00
z* normierter Stoffstrom ;ﬂ“(ﬂ# -
n,i,0Q n,i,0
Tab. II: Griechische Symbole
Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit
Q Kettenwachstumswahrscheinlichkeit Gleichung 3.17 -
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Notation

Tabelle II: Griechische Symbole (Fortsetzung)

Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit
QCH4 Kettenwachstumswahrscheinlichkeit auf Gleichung 3.17 -
CH,4 bezogen
QC2-C10 Kettenwachstumswahrscheinlichkeit auf Gleichung 3.17 -
Co-Cyp bezogen
Be temperaturabhingige Konstante zur Gleichung 6.3 -
Beschreibung der KWSt-Partialdriicke
A, dimensionsloses Diffusionsvolumen Gleichung B.2 -
€ spezifisches Phasenvolumen V‘g/es
AgG; freie Bildungsenthalpie der Komponente - J mol!
i
ARG freie Reaktionsenthalpie > v - AgG; J mol™!
AH Konstante zur Berechnung des Henry- Gleichung D.14 -
koeffizienten in KWSt
AgH; Bildungsenthalpie der Komponente i - J mol™?!
ArH Reaktionsenthalpie S v - AgH; J mol™!
Ape Solldruckabweichung Dsoll — PSp Pa
ARS Reaktionsentropie Sy S J  mol?
K-l
AtBetrieb Zeitspanne der Modellierung des BtL- -
Prozesses mit Hy-Einbindung
ATFrex Temperaturbereich zur Flexibilisierung  Gleichung 4.2 K
Atpr Zeitspanne zwischen zwei Probenahmen - S
Atwvs Zeitspanne der perfekten Windvorher- - h
sage
¢ normierte Geschwindigkeitskonstante Gleichungen 6.8 bzw. -
6.9
Nehem chemischer Wirkungsgrad Gleichung 4.1 -
Mo chemischer Wirkungsgrad des Elektro- F“‘#HH? -
lyseurs 7
Noft Effektivitéitsfaktor des Katalysators :—f: -
Kp Proportionalitatsfaktor P-Element - -
A Wirmeleitfahigkeit fo=X-VT W om’!
K—l
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Notation

Tabelle II: Griechische Symbole (Fortsetzung)

Symbol Beschreibung Definition/Verwendung  Einheit
ALutt Luftzahl % -
A02 Sauerstoffzahl Woif -
[0) Riickfithrungsverhéltnis Gleichung 4.12 -
p Dichte v kg m™
Tehar charakteristische Zeit - S
I Tortuositat LE“ -
Tmod modifizierte Verweilzeit Gleichung 5.5 kg s m™
TSchub Schubspannung % N m™
0 Korrekturfaktor fiir Wasser zur Berech- D.11 -
nung des Diffusionskoeffizienten
) Faktor fiir den Einfluss der Molekular- Gleichung D.11 -
masse auf den Diffusionskoeffizienten
oL Oberflaichenspannung der fliissigen Pha- Z—VX N m!
se
. . ol . dw
Nsl dynamische Viskositét der Suspension  Tsepub = — 71 * G -
v stochiometrischer Koffezient der Kom- - -
ponente i
() Weisz-Modul Gleichung B.8 -

Tab. III: Indizes

Index Bedeutung (Ubersetzung)

00 zum Zeitpunkt £ — oo

0 Bezugs- bzw. Ausgangspunkt

10rd fiir den kinetischen Ansatz nach erster Ordnung bzgl. H,
Abs Absorption

aus austretend

ax axial

B begaste Fliissigkeit bzw. begaste Suspension

IX



Notation

Tabelle III: Indizes (Fortsetzung)

Index Bedeutung (Ubersetzung)

ber berechneter Wert

BM Biomasse

C auf Kohlenstoff bezogen

Ciu C-Spezies mit ein bis vier Kohlenstoffatomen
Co10 C-Spezies mit zwei bis zehn Kohlenstoffatomen
Cs C-Spezies mit drei Kohlenstoffatomen

Cs4 C-Spezies mit fiinf oder mehr Kohlenstoffatomen
Ce C-Spezies mit sechs Kohlenstoffatomen

Co C-Spezies mit neun Kohlenstoffatomen

Ceo Modellfliissigkeit: CgoHioo

CPr Cyclopropan

Disp Dispersion

eff effektiv

ein eintretend

el elektrisch

El Elektrolyse

ex extrem

exp experimentell

F Feed

FB Festbettreaktor

FID Flammenionisationsdetektor

FT Fischer-Tropsch

FTS Fischer-Tropsch-Synthese

G Gasphase



Notation

Tabelle III: Indizes (Fortsetzung)

Index Bedeutung (Ubersetzung)

gB grofle Blasen

gem gemittelt

ges gesamt

GF an der Phasengrenzfliche

GGW im Gleichgewicht

HA HeiBabscheider

Halt Haltedauer

I Investition

&V Investition und Verbrauch

i, ] Stoff i bzw. j

inst installiert

is isolierte Blase

j Laufzahl

Kat Katalysator

Kiihl Kiihlung

m massenbezogen

max maximal

Mess Messung

min minimal

mod moderat bzw. modifiziert

u-GC p-Gaschromatograph

n auf die Stoffmenge bezogen

norm normiert

NTP bei Normbedingungen (273,15 K, 101,325 kPa) (normal temperature and
pressure)
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Notation

Tabelle III: Indizes (Fortsetzung)

Index Bedeutung (Ubersetzung)
offline-GC offline-Gaschromatograph
online-GC online-Gaschromatograph

p Fortpflanzung (propagation)
per periodisch

PF Kolbenstromung (plug flow)
PG Pyrolysegas

PI Probennahmeintervall

PMF ideal riickvermischt (perfectly mized flow)
pp pro Durchgang (per-pass)
Prod Produkt

R Reaktor

Reak Reaktion

Red Reduktion

ref Referenz

Roh Rohstoff

RS Ringspalt

Schétz Schitzung

Schiitt Schiittung

sl Suspension (slurry)

soll Sollwert

Sp Speicher

spez spezifisch

SR Suspensionsreaktor

stat stationér

XII



Notation

Tabelle III: Indizes (Fortsetzung)

Index Bedeutung (Ubersetzung)

Stoff Stofftransport

Syn Synthesegas (CO + H)

t Abbruch (termination)

TOS time on stream

trans Ubergang

\Y% volumenbezogen bzw. Verbrauch

Verg Vergaser

WLD Wirmeleitfiahigkeitsdetektor

Yates fiir den kinetischen Ansatz nach Yates et al. (1991)

Tab. IV: Abkiirzungen

Abkiirzung Bedeutung/Erklirung (Ubersetzung)

AD axiale Dispersion

AEL alkalische Elektrolyse (alkaline electrolysis)
ARGE Arbeitsgemeinschaft Lurgi und Ruhrchemie
ASF Anderson-Schulz-Flory

ber berechnet

BM Biomasse

BSR Blasenséulenreaktor

BtL Biomass-to-Liquid

BWS blasenbildende Wirbelschicht

C-Tréager Kohlenstofftriager

Cia (C-Spezies mit ein bis vier Kohlenstoffatomen
Ca.10 C-Spezies mit zwei bis zehn Kohlenstoffatomen
Cs C-Spezies mit drei Kohlenstoffatomen
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Notation

Tabelle IV: Abkiirzungen (Fortsetzung)

Abkiirzung Bedeutung/Erklirung (Ubersetzung)
Cst C-Spezies mit fiinf oder mehr Kohlenstoffatomen
Ce C-Spezies mit sechs Kohlenstoffatomen
Co C-Spezies mit neun Kohlenstoffatomen
Ceo Modellfliissigkeit: CgoHiao

CPr Cyclopropan C3Hg

El Elektrolyse

el elektrisch

ex extrem

exp experimentell

FB Festbettreaktor

FG Flexibilitatsgrad

FID Flammenionisationsdetektor

FSV Flugstromvergaser

FT Fischer-Tropsch

GC Gaschromatograph

gB grofle Blasen

GtL Gas-to-Liquids

HA Heiflabscheider

HTFT Hochtemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese
instat instationar

IR-Sensor nichtdispersiver Infrarotsensor

lig lignocellulosehaltig

kB kleine Blasen

KWSt Kohlenwasserstoffe

XIV



Notation

Tabelle IV: Abkiirzungen (Fortsetzung)

Abkiirzung Bedeutung/Erklirung (Ubersetzung)

LPG liquefied petroleum gas

MF nicht ideale Durchmischung (mized flow)

MFC Massendurchflussregler (mass flow controller)

mod moderat

m. R. mit Reaktion

u-GC p-Gaschromatograph

norm normiert

NTFT Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthese

NTP Normalbedingungen: 273,15 K, 101,325 kPa (normalized temperature and
pressure)

offline-GC offline-Gaschromatograph

online-GC online-Gaschromatograph

o. R. ohne Reaktion

PEM Protonenaustauschmembran (proton exchange membrane)

PF Kolbenstromung (plug flow)

PMF ideal riickvermischt (perfectly mized flow)

PtG Power-to-Gas

PtL Power-to-Liquids

RFO Stromungsumkehrbetrieb (reverse flow operation)

RKK Riihrkesselkaskade

RS Ringspalt

SCR selektive katalytische Reduktion (selective catalytic reduction)

SOEL Hochtemperatur-Elektrolyse (solid oxide electrolysis)

SR Suspensionsreaktor

SSITKA steady state isotopic transient kinetic analysis
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Notation

Tabelle IV: Abkiirzungen (Fortsetzung)

Abkiirzung Bedeutung/Erklirung (Ubersetzung)
stat stationar

TOF Wechselzahl (turnover frequency)
TOS Katalysatorbetriebszeit (time on stream)
Susp Suspension

VLS Volllaststunden

VZV Verweilzeitverteilung

WLD Wirmeleitfahigkeitsdetektor

WR Wabenreaktor

ZBWS Zweibett-Wirbelschicht

ZWS zirkulierende Wirbelschicht
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1 Einleitung und Hintergrund

Auf der Pariser Klimaschutzkonferenz im Jahre 2015 einigten sich 195 Staaten auf ein weltwei-
tes Klimaschutzabkommen mit dem Ziel den globalen Temperaturanstieg auf deutlich unter
2 °C, bezogen auf die vorindustrielle Zeit, zu begrenzen. Nachdem im Oktober 2016 55 Staaten
das Abkommen ratifiziert hatten, trat es am 4. November 2016 in Kraft. (EU 2017)

Der Klimaschutzplan 2050 der deutschen Bundesregierung zeigt die nationalen Mafinahmen
zur Erreichung der in Paris getroffenen Vereinbarungen auf. Die Mafinahmen sehen eine Treib-
hausgasreduktion von 40 % fiir 2020, 55 % fiir 2030, 70 % fiir 2040 und 85 % im Jahre 2050
gegeniiber dem Jahr 1990 vor. (BMUB 2016)

Im Jahre 1990 betrugen die CO,-dquivalenten Treibhausgasemissionen in Deutschland 1,25 -
10° t. Bis zum Jahre 2014 konnten die Emissionen auf 0,9 - 10 t gesenkt werden. Davon
entfielen 98,6 % der Emissionen auf drei Bereiche: 84,5 % (energiebedingte Emissionen), 7,3 %
(Landwirtschaft) und 6,8 % (Industrieprozesse). Innerhalb der energiebedingten Emissionen
waren der Stromsektor mit einem Anteil von 41,3 % und der Verkehrssektor mit einem Anteil
von 21,1 % die grofiten Emittenten. (Icha et al. 2016; UBA 2016)

Zur Minderung der Treibhausgasemissionen im Stromsektor kommen wegen des begrenzten
Ausbaupotentials nicht fluktuierender erneuerbarer Energien (Wasserkraft, Biomasse) vor al-
lem fluktuierende erneuerbare Energien (Windkraft, Photovoltaik) in Frage (Henning et al.
2015). Dieser Trend ist bereits heutzutage erkennbar. In Abbildung 1.1 ist die Bruttostrom-
erzeugung in Deutschland von 1990 bis 2016 dargestellt. Aufféllig ist der nach wie vor hohe

Bfossii  Merneuerbar, n. flukt. erneuerbar, flukt.
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Abb. 1.1: Bruttostromerzeugung in Deutschland, B: Braun- und Steinkohle, Erdgas, Mine-
ralol, ®: Biomasse, Hausmiill (biogen), Wasserkraft, B: Windkraft (on- und off-
shore), Photovoltaik, Daten siche AG Energiebilanzen (2016)

Anteil fossiler Energietriger an der Stromerzeugung (69 % im Jahre 2016). Allerdings nimmt
der Anteil erneuerbar erzeugten Stroms seit Anfang der 2000er Jahre stark zu. Dabei wird
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der Anstieg des Anteils erneuerbarer Energien in den letzten Jahren vor allem durch die Zu-
nahme der fluktuierenden Stromerzeugung getragen. Bis zum Jahre 2050 wird zudem eine
Erhohung der Stromerzeugung und des Stromverbrauchs um 20 bis 40 % erwartet, da elek-
trische Energie in andere Sektoren (z.B. Wirme- oder Verkehrssektor) eingekoppelt wird, um
fossile Energietriager (zumindest teilweise) zu ersetzen (Henning et al. 2015). Die fluktuierende
Bereitstellung elektrischer Energie erfordert dementsprechend nicht nur eine Flexibilisierung
des Stromsektors (d.h. Netzausbau, Erzeugungs- und Verbrauchsflexibilisierung und Speicher-
ausbau) sondern des gesamten Energiesektors.

Zur Minderung der Treibhausgasemissionen im Verkehrssektor stehen unterschiedliche Optio-
nen zur Auswahl. Fossile Energietriger konnen entweder direkt durch erneuerbar erzeugten
Strom (Elektromobiliét) oder durch synthetische chemische Energietriger (z.B. Hy, CH4 oder
fliissige Kohlenwasserstoffe) ersetzt werden. In Abbildung 1.2 ist ein vereinfachtes Grundflief3-
bild fiir die Erzeugung synthetischer Energietréiger dargestellt. Fiir Bereiche, wie den Schiffs-

direkte H,
Nutzung
HQO —P H2
Elektrolyse p Ho-Speicher
elektrische |
Energie R
0O, 1 v Produkt- chemische
Synthese > . ‘ s
C-Triger —_— aufbereitung Energietriger
(CO,, Synthesegas, ...) 1H 5

Abb. 1.2: Grundfliefibild der Ho-Einbindung in die Erzeugung synthetischer Energietréiger

und Flugverkehr, die nicht oder nur mit grofem Aufwand elektrifizierbar sind, werden auch
mittelfristig fliissige Kohlenwasserstoffe (KWSt) aufgrund des sehr hohen volumetrischen En-
ergiegehalts benotigt. Diese lassen sich iiber die Fischer-Tropsch-Synthese (FT-Synthese) aus
einem Synthesegas (CO und Hy) erzeugen. Als Kohlenstofftrager (C-Tréger) kann COy oder
Biomasse eingesetzt werden. Der benotigte Wasserstoff kann ebenfalls aus der Biomasse ge-
wonnen bzw. per HyO-Elektrolyse aus erneuerbarem Strom erzeugt werden. Wird Biomasse als
Kohlenstofftréager verwendet, kann durch die Einbindung elektrolytisch erzeugten Wasserstoffs
die Ausbeute an fliilssigen KWSt bezogen auf die eingesetzte Biomasse erhoht werden und da-
mit die produktspezifische Anbaufliche verringert werden. Dies bringt Vorteile gegeniiber dem
Verfahren ohne Ho-Einbindung, wenn in Zukunft nicht der erneuerbare Strom, sondern die zur
Verfiigung stehende Anbaufliache der begrenzende Faktor sein wird.

Unabhéngig von der Kohlenstoffquelle wird die in Zukunft zunehmende Fluktuation der Strom-
bereitstellung durch die Ho-Einbindung teilweise auf den chemischen Prozess iibertragen. Dar-
aus ergibt sich die Fragestellung inwieweit der chemische Prozess bzw. die FT-Synthese Teil
eines flexiblen Energiesystems sein kann.



2 Aufgabenstellung und Struktur der
Arbeit

In der vorliegenden Arbeit soll gezeigt werden, inwieweit die Fischer-Tropsch-Synthese inner-
halb des BtL-Prozesses (BtL: biomass-to-liquid) mit Ho-Einbindung flexibel betrieben werden
kann und welche reaktionstechnischen Limitierungen fiir den flexiblen Betrieb bestehen. Dazu
soll die FT-Synthese auf Katalysator- und Reaktorebene untersucht werden. Zudem sollen
Konfigurationen und Produkterzeugungskosten des Gesamtprozesses und der Zusammenhang
zwischen Flexibilisierung und notwendiger Hy-Zwischenspeicherung beleuchtet werden. Es sol-
len experimentelle Methoden zur Aufklarung des Laborreaktor- und Katalysatorverhaltens
und mathematische Modelle entwickelt und eingesetzt werden, mit deren Hilfe das Verhalten
des Katalysators und des technischen Reaktors unter zeitlich variierenden Betriebsparametern
untersucht werden kann.

In der Literaturiibersicht (Kapitel 3) werden Beispiele flexibel betriebener katalytischer Reak-
toren vorgestellt, die Grundlagen der Fischer-Tropsch-Synthese erlautert und gezeigt, welche
Untersuchungen der FT-Synthese mit zeitlicher Variation der Betriebsparameter in der Li-
teratur beschrieben sind. Des Weiteren wird der BtL-Prozess mit Ho-Einbindung vorgestellt.
In Kapitel 5 werden die angewandten mathematischen und experimentellen Methoden vor-
gestellt und ausfiihrlich auf die speziell fiir diese Arbeit entwickelte Versuchsdurchfithrung
eingegangen. In Kapitel 4 wird der BtL-Prozess mit und ohne Hy-Einbindung im Rahmen
einer Vorstudie bilanziert und einer vereinfachten Abschitzung der Produkterzeugungskosten
unterzogen. Des Weiteren wird gezeigt, welche Flexibilisierungsoptionen bestehen und welche
Anforderungen an die FT-Synthese gestellt werden, damit der Gesamtprozess in ein flexibles
Energiesystem integriert werden kann. Auf Basis dieser Ergebnisse ergeben sich die Randbedin-
gungen fiir die experimentellen und rechnerischen Untersuchungen, die in Kapitel 6 dargestellt
sind. Im Folgenden werden die Schlussfolgerungen der Arbeit vorgestellt und neue Fragestel-
lungen aufgezeigt, die sich aus den Ergebnissen der vorliegenden Arbeit ergeben (Kapitel 7).
Es erfolgt eine Zusammenfassung der Arbeit in Kapitel 8.



3 Literaturiuibersicht

3.1 Grundlagen des instationdren Betriebes katalytischer
Reaktoren

Beim instationédren Betrieb katalytischer Reaktoren wird das Reaktionssystem durch Manipu-
lation einer (oder mehrerer) Betriebsvariablen (Eintrittsstoffstrom, Eintrittsgaskonzentration,
Stromungsrichtung, Reaktor- bzw. Gastemperatur, Reaktordruck) angeregt und auf diese Wei-
se in einen Ubergangszustand iiberfiihrt.

Informationen iiber das Reaktionssystem kénnen wihrend der Relaxation aus diesem Uber-
gangszustand in einen stationdren Zustand erhalten werden (Sprung- bzw. Stofianderungen).
AufBlerdem bietet sich die Moglichkeit das Reaktionssystem durch periodische Manipulation der
Betriebsvariablen in einem Ubergangszustand zu halten und auf diese Weise einen Zustand zu
erreichen, der unter stationdren Bedingungen nicht erreicht werden kann.

Abbildung 3.1 zeigt eine periodische Anderung einer beliebigen Betriebsvariablen mit drei
unterschiedlichen Periodendauern ¢,., mit der jeweiligen Antwort eines beliebigen Prozesses
mit der charakteristischen Zeit 7.

Fiir Prozesse erster Ordnung ist 7., diejenige Zeit, nachdem 1 — % = 63,2% der maximalen
Anderung (fiir t — oo) erreicht ist (Ingham et al. 2007).

In diesem Beispiel hat die Anregungsfunktion eine Rechteckform und verlduft symmetrisch
um ihren zeitlichen Mittelwert. Der Split s beschreibt den Zeitraum relativ zur Periodendau-
er wahrenddessen die manipulierte Betriebsvariable ihren hochsten Wert besitzt. Durch die
Symmetrie ist fiir dieses Beispiel s = 0,5 und es muss nur eine Amplitude angegeben werden.
Fiir s # 0,5 miissen demnach zwei Amplituden angegeben werden. (Silveston et al. 1995)

Je nach Verhéltnis der Periodendauer zur charakteristischen Zeit des jeweiligen Prozesses wird
zwischen drei Bereichen unterschieden (Silveston et al. 1995):

o [iir tper > Tenar folgt der Prozess der Anderung der Betriebsvariablen sehr schnell.
Der Zeitraum, wihrenddessen sich das System im Ubergangszustand befindet, ist kurz,
bezogen auf die Periodendauer. In diesem Bereich ergibt sich fiir die Prozessantwort ein
zeitlich gemittelter Wert, der dem Mittelwert der stationiren Zusténde des jeweiligen
Prozesses entspricht.

o [lir tper X Tonar erreicht der jeweilige Prozess den stationdren Zustand nicht und be-
findet sich demnach stindig im Ubergangszustand. In diesem Zustand kénnen sich die
Eigenschaften des Reaktionssystems von den unter stationédren Bedingungen erreichba-
ren Figenschaften unterscheiden.
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Abb. 3.1: Schematische Darstellung der Prozessantwort (grau) bei periodischer Anderung
einer Betriebsvariablen mit unterschiedlichen Periodendauern (schwarz) und mit
zeitlichem Mittelwert der manipulierten Betriebsvariable (gestrichelt) nach Wolf
(2013)

o [ir t,er < Tenar ist die Periodendauer der periodischen Anderung so kurz, dass der
Prozess der aufgezwungenen Anderung nicht folgen kann. Es stellt sich ein relaxierter
stationdrer Zustand ein, bei dem die Eigenschaften des Reaktionssystems zeitinvariant
sind, sich jedoch von den unter stationéren Bedingungen erreichbaren Eigenschaften un-
terscheiden konnen. Untersuchungen in diesem Bereich sind zumeist theoretischer Natur.

Bei schnellen Anderungen der Betriebsvariablen miissen zur Beurteilung, welcher Zustand sich
fiir einen bestimmten Prozess einstellt, neben der charakteristischen Zeit fiir den jeweiligen
Prozess auch die charakteristischen Zeiten der vorgeschalteten Prozesse betrachtet werden.
Als Beispiel sei an dieser Stelle die periodische Anderung der Eduktkonzentration am Reak-
toreintritt genannt. In diesem Fall kann die Riickvermischung im Reaktor dazu fiihren, dass
die periodische Anderung am Eintritt maskiert wird und die nachfolgenden Prozesse (z.B. die
chemische Reaktion) dementsprechend keiner Anderung der Eduktkonzentration ausgesetzt
sind.

Untersuchungen zum instationaren Betrieb katalytischer Reaktoren

In der Literatur finden sich eine Vielzahl an Untersuchungen zum instationéren Betrieb kataly-
tischer Reaktoren. Diese Untersuchungen werden dabei vor dem Hintergrund unterschiedlicher
Zielsetzungen durchgefiihrt.

e Durch periodische Anderung der Betriebsvariablen (im Bereich tper & Tenar) kann die Se-
lektivitat- und/oder die Aktivitiat des Katalysators verbessert werden. Vorteile des insta-
tionéren gegeniiber dem stationéren Betrieb konnen sich ergeben, wenn das Reaktions-
system Nichtlinearitaten aufweist (Douglas 1967) bzw. der Katalysator in Abhéngigkeit
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der Reaktionsatmosphére Verdnderungen beziiglich Zusammensetzung, Struktur oder
chemischer Eigenschaften durchlauft (Boreskov et al. 1983). In den Verdffentlichungen
von Silveston (Silveston 1987; Silveston et al. 1995) werden derartige Untersuchungen
verschiedener Forschungsgruppen vorgestellt. Als Beispiel seien an dieser Stelle Versu-
che zur Ammoniaksynthese an einem Ruthenium-Katalysator von Rambeau et al. (1981)
genannt. Rambeau et al. (1981) zeigen, dass durch eine periodische Anderung der Syn-
thesegaszusammensetzung zwischen reinem Hs und reinem Ny betrichtliche Aktivitats-
steigerungen moglich sind, da unter instationdren Bedingungen die an Ru auftretende
starke Katalysatorinhibierung durch Hy abgeschwiicht werden kann. Ein Uberblick iiber
Untersuchungen der FT-Synthese mit periodischer Variation der Betriebsvariablen findet
sich in Kapitel 3.2.5.

e Die Temperaturverteilung im Reaktor kann durch eine periodische Umkehrung der
Stromungsrichtung positiv beeinflusst werden (RFO: reverse flow operation). Matros
et al. (1996) geben einen Uberblick iiber die verschiedenen Anwendungsgebiete der
RFO. Der Katalysator in einem Festbettreaktor kann bei periodischer Umkehrung der
Stromungsrichtung als Warmespeicher bzw. -tauscher eingesetzt werden. Auf diese Weise
kann beispielsweise auf eine externe Eduktvorheizung bei exothermen Prozessen verzich-
tet werden. Des Weiteren kann das Temperaturprofil bei Gleichgewichtsreaktionen der-
art angepasst werden, dass der per-pass-Umsatz im Vergleich zu stationér betriebenen
Reaktoren erhoht werden kann.

e Durch Sprung-, StoBdnderungen oder periodische Manipulation der Betriebsvariablen
kénnen Informationen zur Aufklarung des Reaktions- bzw. Desaktivierungsmechanis-
mus erhalten und die Geschwindigkeitskonstanten der einzelnen Reaktionsschritte be-
stimmt werden. Formalkinetische Ansétze fiir die Reaktionsgeschwindigkeit koénnen
Ubergangszustinde heterogen katalysierter Reaktionen oft nicht beschreiben, da die
Geschwindigkeitskonstanten der einzelnen Reaktionsschritte (Transport, De- bzw. Ad-
sorption und Reaktion) in einer (oder in mehreren) Konstanten zusammengefasst wer-
den. Neben der Messung der Gasphasenkonzentrationen kommen Techniken zur Bestim-
mung der Oberflichenkonzentration der unterschiedlichen Spezies zum Einsatz (z.B.
IR-Spektroskopie). (Bennett 1999; Berger et al. 2008; Renken 1993)

Von letzterem zu unterscheiden sind unter stationdren Bedingungen durchgefiihrte Versuche,
bei denen ein Reaktant plotzlich durch das gleiche, allerdings markierte, Molekiil ersetzt wird.
Die Markierung wird hierbei durch den Austausch eines Atomes innerhalb eines Reaktanten
durch ein stabiles Isotop erreicht (SSITKA: steady state isotopic transient kinetic analysis).
Biloen et al. (1983) ersetzen in ihren Versuchen beispielsweise ein Synthesegas bestehend aus
12C0/H; sprungartig durch *CO/H, und kénnen auf diese Weise einen tieferen Einblick in
den Reaktionsverlauf der Fischer-Tropsch-Synthese gewinnen. Einige Literaturergebnisse der
SSITKA fiir die FT-Synthese werden bei der Besprechung des FT-Reaktionsmechanismus
in Kapitel 3.2.2 gezeigt. Fiir ndhere Informationen zum theoretischen Hintergrund und zur
Vorgehensweise sei an dieser Stelle auf die Literatur verwiesen (Bennett 1999; Berger et al.
2008; Hinrichsen 2008).
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Beispiele aus der industriellen Praxis

Katalytische Reaktoren werden, mit sehr wenigen Ausnahmen, fiir den stationédren Betrieb
ausgelegt. Stankiewicz et al. (1995) nennen folgende Griinde: (i) stationér betriebene Reak-
toren lassen sich einfacher regeln, (ii) die gute Vorhersagbarkeit des Reaktorverhaltens un-
ter stationdren Bedingungen triagt zum stabilen und sicheren Betrieb bei, (iii) es sind keine
zusétzlichen Investitionen notwendig, um stationdr und instationér betriebene Anlagenteile zu
synchronisieren, (iv) die Warmeintegration ist unter instationédren Bedingungen komplizierter
und (v) die Katalysatordesaktivierung kénnte unter instationéren Bedingungen beschleunigt
werden.

Trotz der Forderung des stationédren Betriebes kann dieser nicht immer gewéhrleistet werden.
Im Folgenden werden einige Beispiele genannt, bei denen katalytische Reaktoren auflerhalb
von An- und Abfahrvorgéingen instationére Zustéinde durchlaufen.

Bei der Desaktivierung eines Katalysators durchlduft das Reaktionssystem einen Ubergangs-
zustand, durch den es zur stédndigen Verdnderung der Aktivitéat und/oder Selektivitat kommen
kann. Diesen Auswirkungen kann im laufenden Betrieb beispielsweise durch Anpassung der
Reaktionstemperatur begegnet werden. Es ergibt sich dariiber hinaus je nach Katalysator-
standzeit durch die in bestimmten Abstdnden erfolgende Katalysatorregeneration bzw. den
regelméafigen Katalysatoraustausch eine gewisse Periodizitédt. Aus praktischen Griinden wer-
den Katalysatoren mit einer méglichst langen Standzeit gewéhlt. Daher weist die Periodizitét
normalerweise eine vielfach groflere Periodendauer als die {iblichen Verweilzeiten im Reak-
tor auf. Allerdings werden in der industriellen Praxis auch Katalysatoren mit einer kurzen
Standzeit im Minutenbereich eingesetzt. Beim fluidized catalytic cracking-Verfahren findet
die katalytische Spaltung der KWSt im Riser-Reaktor statt. Durch Kohlenstoffablagerungen
desaktiviert der Katalysator sehr schnell, weshalb er in einem zweiten Reaktor, dem Rege-
nerator, durch Oxidation per Lufteinblasung regeneriert werden muss, bevor er wieder dem
Riser-Reaktor zugefiihrt werden kann. (Silveston et al. 1995)

Im Falle der Abgasbehandlung bei der motorischen Verbrennung werden je nach Motorkonzept
bzw. Brennstoffart unterschiedliche katalytische Reaktoren eingesetzt, bei denen die Eintritts-
temperatur und -konzentrationen aufgrund der sich zeitlich &ndernden Motorbeanspruchung
(z.B. Anfahren, Leerlauf, konstantes Fahren) zeitlichen Schwankungen unterworfen sind. Das
Ziel ist die Umsetzung des CO und der KWSt durch Oxidation (Gleichungen 3.1 und 3.2)
und der Stickoxide (NOy) durch Reduktion (Gleichung 3.8).

CO + 0,50, — CO,
CpH, + (m + 0,25 -1n) Oy — COy + 0,5 H,0
CO+NO — CO3 + 0,5 Ny

In Ottomotoren, die mit einem stochiometrischen Luft-Brennstoff-Verhéltnis betrieben wer-
den, wird die Abgasbehandlung iiber Drei-Wege-Katalysatoren mit Pt, Pd bzw. Rh als aktiver
Komponente realisiert. Uber eine A-Sonde wird der O,-Gehalt im Abgas kontinuierlich gemes-
sen und durch die Regelung der Einspritzung ein stochiometrisches Brennstoff-Luft-Gemisch
eingestellt. Auf diese Weise konnen Bedingungen eingestellt werden, bei denen sowohl fiir
die Oxidation als auch fiir die Reduktion der jeweiligen Schadstoffe die geforderten Umsitze
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erreicht werden. Das Zeitverhalten der A-Regelung fiihrt zu einer periodisch verlaufenden
Schwankung der Eintrittskonzentration mit ¢, ~ 1 s. Um diese zeitlichen Schwankungen
auszugleichen, wird CeOy als Sauerstoffspeicher in den washcoat, den Katalysatortriger, ein-
gebracht. Unter mageren Bedingungen (ALus > 1) verlauft die Reaktion nach Gleichung 3.4.
Die Reduktion des CeO, erfolgt unter fetten Bedingungen (Ar.s < 1) nach Gleichung 3.4.
(Silveston 1995; Votsmeier et al. 2000)

2 06203 4+ Oy — 4 CeOy
2 CeOg +CO — 06203 + C02

Dieselmotoren werden grundsétzlich mit einem Luftiiberschuss betrieben, d.h. Ap,s > 1. Aus
diesem Grund ist die NO,-Umsetzung, die unter reduzierenden Bedingungen stattfindet, er-
schwert. Daher werden zusétzlich zu den Edelmetallen (Pt, Pd bzw. Rh) Oxide der Alkali- bzw.
Erdalkalimetalle (bspw. BaO) eingesetzt, die mit NO, stabile Nitrate bilden. Unter mageren
Bedingungen wird NO zum Nitrat oxidiert und auf diese Weise gespeichert. Die Regeneration
des Oxids findet durch kurzzeitigen fetten Betrieb des Motors statt, bei dem das freiwerdende
NOs; am Edelmetall reduziert wird. Es findet dementsprechend eine periodische, pulsartige
Beanspruchung des Katalysators statt. (Votsmeier et al. 2000)

Eine weitere Moglichkeit NO,-Emissionen, die aufler in Automobilabgasen beispielsweise auch
in Rauchgasen thermischer Kraftwerke auftreten, zu mindern, bietet die selektive katalyti-
sche Reduktion (SCR: selective catalytic reduction). Dabei wird NHj als Reduktionsmittel
eingesetzt. Ammoniak wird je nach Anwendung als Gas oder als wéssrige Losung zugege-
ben. Eine weitere Moglichkeit, die besonders bei der mobilen Anwendungen eine grofie Rolle
spielt, besteht darin, NHs durch Zersetzung von Harnstoff im Abgasstrom zu erzeugen. Die
Hauptreaktionen der NO-Reduktion sind in den Gleichungen 3.6 und 3.7 dargestellt.

CO+ NO — CO35 4+ 0,5N,

Kommerzielle Katalysatoren bestehen fast ausschlieflich entweder aus Vo055 und WO3 auf
TiOg oder V505 und MoO3 auf TiOs. Im Automobilbereich kommen auch Zeolith-basierte
Katalysatoren zum Einsatz, da diese temperaturbestandiger sind. (Gabrielsson et al. 2008;
Votsmeier et al. 2000)

Bei mobilen Anwendungen ist die instationére Belastung des Katalysators durch eine zeit-
liche Anderung der Motorbeanspruchung offensichtlich. Jedoch kénnen auch bei ortsgebun-
denen Anwendungen der Rauchgasentstickung, wie beispielsweise in kohle- oder in biomas-
sebefeuerten Kraftwerken, Temperaturen und Rauchgaszusammensetzung am Eintritt in den
SCR-Reaktor durch Lastmodulation oder zeitlich verdnderliche Brennstoffzusammensetzung
zeitlichen Schwankungen unterliegen. In der Arbeit von Meinke (2012) wird die Flexibilitét
thermischer Kraftwerke vor dem Hintergrund zunehmender Windenergie- und Photovoltaik-
einspeisung in das Stromnetz anhand der Modellierung eines kohlegefeuerten Kraftwerks un-
tersucht. Der Autor gibt ein optimales Temperaturfenster von 280 - 400 °C fiir die selektive
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katalytische Reduktion an. Unterhalb dieser Temperaturen kann NHj3 nicht mehr vollstéandig
umgesetzt werden und es kommt zum NHs-Schlupf. Aulerdem werden bei niedrigen Rauchgas-
temperaturen abhéingig vom Schwefelgehalt Sulfatverbindungen gebildet, die zur Verschmut-
zung bzw. Desaktivierung des Katalysators fiithren kénnen. Die Rauchgastemperaturen und
damit die Eintrittstemperaturen in den SCR-Reaktor korrelieren mit der Last, d.h. der Feuer-
ungsleistung. Daher wird die erreichbare Flexibilitdt der Gesamtanlage, d.h. die Minimallast,
u.a. von der Mindesteintrittstemperatur des Rauchgases in die Entstickungsanlage bestimmt.
Mit Hilfe einiger Modifikationen der Feuerung kann laut Autor eine Minimallast von 37 % fiir
das betrachtete Kraftwerk erreicht werden.

All diesen Beispielen ist gemein, dass sich die Abweichung vom stationéiren Betrieb des ka-
talytischen Reaktors aus den Randbedingungen des Prozesses bzw. aus den intrinsischen Ei-
genschaften des Reaktionssystems ergeben und Stérungen des stationédren Reaktorbetriebes
darstellen.

Beispiele fiir die gezielte Aufpragung instationdren Verhaltens durch periodische Variation
der Betriebsvariablen sind hingegen rar. Eine Ausnahme bildet der instationdre Betrieb von
Festbettreaktoren mit periodischer Anderung der Stromungsrichtung. Matros et al. (1996)
nennen in ihrer Veroffentlichung mehrere Anwendungsgebiete, bei denen der instationére Be-
trieb von adiabaten Festbettreaktoren durch periodische Anderung der Stromungsrichtung
Vorteile gegeniiber dem stationdren Betrieb bringt und dementsprechend in der industriellen
Praxis Anwendung findet. Die Stromungsumkehr bietet sich bei Reaktionen mit einer niedri-
gen adiabaten Temperaturerhohung an. Der Katalysator beschleunigt in diesem Fall nicht nur
die Reaktion, sondern dient auch als regenerativer Warmetauscher.

Das Festbett wird auf Reaktionstemperatur gebracht. Danach strémt das kalte Eduktgas an
einer Seite des Reaktors ein und wird durch die Katalysatorschiittung auf Reakionstempe-
ratur aufgewarmt. Dadurch kiihlt sich der Katalysator am Eintritt ab. Bevor die Tempera-
turfront das Ende des Reaktors durchléuft, wird die Stromungsrichtung umgekehrt. Es bil-
det sich eine zweite Temperaturfront heraus, die ebenfalls in Strémungsrichtung fortschrei-
tet. Nach mehrmaliger Stromungsumkehr wandern die zwei Temperaturfronten symmetrisch
durch den Reaktor. Durch diese Art der Betriebsfithrung kann auf externe Wéarmetauscher
zur Eduktvorwarmung verzichtet werden, da hier der Katalysator als Warmetauscher fun-
giert. Bei exothermen Gleichgewichtsreaktionen ist unter stationdren Bedingungen haufig eine
Zwischenkiihlung notwendig, um die geforderten Umsétze zu erreichen. Bei Stromungsumkehr-
reaktoren kann das Temperaturprofil iiber die Periodendauer eingestellt werden, sodass auf
eine Zwischenkiihlung verzichtet werden bzw. gezielt Wéarme bei hoher Temperatur aus der
zentralen Reaktorzone ausgekoppelt werden kann. Durch die periodische Stromungsumkehr
kommt es neben einer periodischen Temperaturdnderung im Reaktor auch zu einer periodi-
schen Anderung der Konzentrationen. Andert sich der Katalysatorzustand aufgrund der sich
zeitlich &ndernden Randbedingungen, wie es beispielsweise beim Vanadium-Katalysator fiir die
SO,-Oxidation der Fall ist (Bunimovich et al. 1995; Ivanov et al. 1987), kénnen sich je nach
Periodendauer der aufgeprigten periodischen Anderung Vorteile gegeniiber dem stationiren
Betrieb bieten. (Matros 1989)

Matros et al. (1996) nennen die Oxidation fliichtiger organischer Komponenten in Abgas-
stromen, die Oxidation von SOs zu SOj3, die selektive Reduktion von NO,, die Erdgasrefor-
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mierung bzw. die Partialoxidation von Erdgas, die Ammoniak- und Methanolsynthese und die
katalytische Dehydrierung als industrielle Anwendungsgebiete von Stromungsumkehrreakto-
ren.

3.2 Fischer-Tropsch-Synthese

Die FT-Synthese bezeichnet allgemein die Umsetzung eines Synthesegases (CO und Hj) zu
einem Kohlenwasserstoff-Produktgemisch an einem festen Katalysator. Die Anfinge der F'T-
Synthese reichen bis in die 20er Jahre des 20. Jahrhunderts zuriick. Franz Fischer und Hans
Tropsch fithrten 1923 am Kaiser-Wilhelm-Institut in Miihlheim/Ruhr Versuche bei erhchten
Temperaturen (400 - 450 °C) und Driicken (10 - 15 MPa) an einem Eisen-Katalysator durch
und erzeugten ausgehend von Synthesegas ein sauerstoffhaltiges Produktgemisch (Fischer et
al. 1923). Die Synthese von KWSt gelang den beiden Forschern im Jahre 1925 bei Normaldruck
und Temperaturen von 200 - 250 °C an einem Kobalt-Katalysator (,, Normaldrucksynthese*)
(Fischer et al. 1926). Spéter wurde die ,, Mitteldrucksynthese® bei 1 - 2,5 MPa und 200 - 250 °C
(Kobalt) bzw. 1,5 MPa und 230 - 250 °C (Eisen) durch Fischer und Pichler entwickelt (siehe
Fischer et al. (1936) und Pichler (1952)). Bereits 1935 wurde die Fischer-Tropsch-Synthese
von der Ruhrchemie AG in Oberhausen/Holten in den groBtechnischen Mafistab {ibertragen
(Martin 1937). Die FT-Synthese wird bis heute grotechnisch eingesetzt. Eine ausfiihrliche
historische Betrachtung der Entwicklungsschritte ist in Steynberg et al. (2004) wiedergegeben.

Das grundsétzliche Interesse an der Fischer-Tropsch-Synthese basiert auf der Moglichkeit
Erdélprodukte durch FT-Produkte zu ersetzen. Daher kam es in den vergangenen neunzig
Jahren immer dann zu einer raschen Entwicklung der FT-Synthese, wenn Erdol teuer bzw.
dessen Verfiigbarkeit eingeschrénkt war. Dies war z.B. aufgrund politischer bzw. 6konomischer
Rahmenbedingungen (z.B. in Deutschland wéhrend des 2. Weltkrieges, in Siidafrika wihrend
der Apartheid oder in den 70er und 80er Jahren des 20. Jahrhunderts aufgrund der Olpreiskri-
se) der Fall. Die Phasen rascher Entwicklung wurden immer wieder von Phasen der Stagnation
aufgrund eines niedrigen Erddlpreises abgelost. (Schulz 1999)

Heutzutage erlangt die FT-Synthese aus zwei Griinden wieder verstirkte Aufmerksamkeit: (i)
mittels FT-Synthese kann Erdgas, welches an entlegenen Orten anfillt, zu fliissigen KWSt
umgewandelt werden und somit wirtschaftlich gefordert werden, (ii) die Nutzung fossiler En-
ergietriger wird aufgrund des Anstiegs der globalen COs-Konzentration in der Atmosphére
zunehmend kritisch gesehen. Fischer-Tropsch-Produkte konnen auch ausgehend von nachwach-
senden Rohstoffen erzeugt werden und bieten die Moglichkeit erdolstammige, fliissige KWSt
zu ersetzen.

Der aktuelle Stand des Wissens auf dem Gebiet der FT-Synthese und dessen Anwendung
fiir die Erzeugung von KWSt aus lignocellulosehaltiger Biomasse (BtL-Prozess) sind in die-
sem Kapitel dargestellt. Betrachtet wird die Verwendung eines Kobalt-Katalysators, der fiir
die CO-Konvertierung inaktiv ist und eine hohe Selektivitdat zu langkettigen KWSt besitzt.
Entsprechend wurden die experimentellen und rechnerischen Untersuchungen in der vorlie-
genden Arbeit an einem Kobalt-Katalysator unter den Bedingungen der Niedertemperatur-
Fischer-Tropsch-Synthese (NTFT) durchgefiihrt. Zudem wurde zur Untersuchung des dyna-
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mischen Reaktorverhaltens aufgrund der besseren Temperatur- und Selektivitétskontrolle ein
Blasensaulenreaktor als Versuchsobjekt gewihlt. Im Weiteren wird deshalb besonders auf den
Blasensédulenreaktor und den Kobalt-Katalysator eingegangen.

3.2.1 Katalysatoren

Fischer und Tropsch fiihrten ihre ersten Versuche zur Kohlenwasserstoffsynthese an Katalysa-
toren mit Eisen bzw. Kobalt als aktiver Komponente durch. Bis heute werden ausschliellich
diese beiden Metalle groBtechnisch eingesetzt, da sie bezogen auf die erzielbare Aktivitdt und
Produktverteilung die kostengiinstigsten Metalle darstellen. Neben Fe und Co wurde eine
Vielzahl von Metallen auf ihre FT-Aktivitdt hin untersucht. Allen FT-aktiven Metallen ist
gemein, dass sie (i) eine gute Hp-Adsorption aufweisen, (ii) CO dissoziativ adsorbieren und
(iii) ein bei relativ niedrigen Temperaturen (Trea < 500 °C) zu reduzierendes Oxid bilden.
Als FT-aktive Metalle haben sich neben Eisen und Kobalt auch Nickel, Ruthenium, Osmium
und mit Abstrichen Rhenium und Rhodium herausgestellt (Anderson et al. 1959; Perego et al.
2009). Von diesen weisen nur Eisen, Kobalt, Nickel und Ruthenium eine fiir die groBtechnische
Anwendung akzeptable Aktivitdt auf. Der jeweilige Temperatur- und Druckbereich, innerhalb
dessen diese Metalle als aktive Komponenten fiir die FT-Synthese (Gleichung 3.9) bzw. fiir die
Methanisierung (Gleichung 3.10) eingesetzt werden konnen, ist in Abbildung 3.2 dargestellt.

400
i il
M FT
isierung
1
2200 o BT
&~ Ni F'T ©
Ru FT
100 }
0

10 10" 10° 10! 10? 10°
p / MPa

Abb. 3.2: Einsatzbereich der fiir die FT-Synthese aktiven Metalle fiir die FT-Synthese bzw.
fiir die Methanisierung (siehe Pabst (2013) adaptiert nach Riedel (2003) und Pich-
ler et al. (1964))

Nickel ist nur begrenzt fiir die FT-Synthese geeignet, da es bei niedrigen Temperaturen
fliichtige Nickelcarbonyle bildet (Shen et al. 1981). Bei hohen Temperaturen wirkt Nickel
als Methanisierungskatalysator. Durch die Wahl geeigneter Reaktionsbedingungen (d.h. nied-
rige Temperatur und niedriger CO-Partialdruck) lassen sich allerdings auch langkettige KWSt
synthetisieren (Fischer et al. 1931).
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Ruthenium stellt den aktivsten FT-Katalysator dar und bildet bei hohen Driicken und nied-
rigen Temperaturen hochmolekulare Wachse (,,Polymethylen“) (Pichler et al. 1938). Bei mo-
deraten Driicken steigt die Methanselektivitdt. Ru ist ein sehr seltenes Element und daher
nicht in groflen Mengen verfiigbar bzw. sehr teuer. Daher kommt es fiir die grofitechnische

FT-Synthese nicht in Frage (Dry 2002).

Eisen-Katalysatoren durchlaufen unter Fischer-Tropsch-Bedingungen eine Aktivierungsphase
in der sich FT-aktive Carbid-Phasen bilden. Neben der Promotierung mit Kalium, um eine
hohe Aktivitat und Stabilitdt zu erreichen, wird Kupfer als Reduktionspromotor und SiO, als
Strukturpromotor hinzugegeben. Fe kann sowohl bei hohen Temperaturen (Hochtemperatur-
FT-Synthese, T' ~ 340 °C) zur Maximierung der Benzinfraktion bzw. zur Erzeugung kurzket-
tiger Alkene als auch bei niedrigen Temperaturen (Niedertemperatur-FT-Synthese, 7" ~ 200
- 230 °C) zur Maximierung der Wachsfraktion eingesetzt werden. Eisen-Katalysatoren sind
aktiv fiir die CO-Konvertierung (Gleichung 3.11), sodass Fe bevorzugt fiir CO-reiche Synthe-
segase (z.B. aus der Kohlevergasung) eingesetzt wird. Die FT-Reaktion an Eisen wird durch
H50 inhibiert. Dadurch werden nur moderate per-pass-Umsétze erzielt, was eine Riickfithrung
des austretenden Reaktionsgemisches mit Abscheidung des Wassers und des organischen Kon-
densats notwendig macht (Schulz 1999).

Kobalt wird nur bei niedrigen Temperaturen als FT-Katalysator eingesetzt, da es bei héhe-
ren Temperaturen als Methanisierungskatalysator wirkt. Aufgrund des hohen Kobalt-Preises
wird eine grofle massenspezifische Oberflache des Metalls angestrebt. Dazu werden Kataly-
satortrager mit grofler Oberflache, z.B. AlyO3, SiOy oder TiO,, eingesetzt, auf denen Kobalt
mit hoher Dispersion aufgebracht wird (Dry 2002). Dabei muss jedoch beriicksichtigt werden,
dass die TOF (TOF: turnover frequency) am Kobalt-Partikel ab bestimmten Partikelgrofien
eine Funktion derselben ist. Ab einem gewissen Schwellenwert (dp = 6 nm, siehe Breejen et al.
(2009)) ergeben sich niedrigere TOF (und hohere Methanselektivitaten) mit kleineren Partikel-
grofien (siehe auch Bezemer et al. (2006) und Fischer et al. (2013)). Zur Erreichung maximaler
massenbezogener Reaktionsgeschwindigkeiten und einer giinstigen Produktverteilung darf die
Partikelgréfle daher nicht beliebig klein gewéhlt werden, da neben der Dispersion auch die zu
erreichenden TOF bzw. Produktverteilung durch die Kobalt-Partikelgrofle beeinflusst wird.
Die Dispersion der Kobalt-Partikel und deren Reduzierbarkeit kénnen durch Promotoren be-
einflusst werden. Zu diesem Zweck kommen beispielsweise Ru, Pt und Re zum Einsatz (Iglesia
1997; Iglesia et al. 1992). Co-Katalysatoren sind, anders als Fe-Katalysatoren, nicht bzw. kaum
fiir die CO-Konvertierung (Gleichung 3.11) aktiv . Daher kommen sie dann zum Einsatz, wenn
ein stochiometrisches Synthesegas umgesetzt werden soll ((H2/CO)gein ~ 2) (van der Laan
et al. 1999). Dies ist beispielsweise bei Synthesegasen aus der Erdgasreformierung der Fall,
weshalb Co-Katalysatoren besonders interessant fiir GtL-Anwendungen (GtL: Gas-to-Liquid)
sind.

3.2.2 Reaktionen, Mechanismen, Thermodynamik und Kinetik
Reaktionen und thermodynamische Betrachtung

Das Produktspektrum der FT-Synthese umfasst eine grofie Bandbreite unterschiedlicher KWSt
und sauerstoffhaltiger Verbindungen. Die Hauptreaktion der FTS, welche vereinfacht als
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Polymerisationsreaktion angesehen werden kann, ist die Bildung aliphatischer KWSt (Glei-
chung 3.9).

nCO + 2nHy — {CHyY, + nH,0 AgHagroc "=' -165 kJ mol™! (3.9)
CO + 3H, — CHy + H,0 AR Hagroc = -214,8 kJ mol™ (3.10)
CO + HyO == CO, + H, AR Hayroc = -40 kJ mol™ (3.11)

2CO — COy + C AR Haoroc = -134 kJ mol™ (3.12)

Dabei werden, je nach verwendetem Katalysator und eingestellten Reaktionsbedingungen,
sowohl lineare als auch verzweigte Alkane und Alkene gebildet. Fiir jedes gebildete {CHa)-
Monomer wird ein HyO-Molekiil erzeugt. Weiterhin ist der Einbau von Sauerstoff in die Koh-
lenwasserstoftkette moglich, sodass Aldehyde, Alkohole und Carbonsduren gebildet werden
konnen. Eine wichtige Nebenreaktion, die Methanisierung, ist in Gleichung 3.10 gezeigt. Die-
se Reaktion ist normalerweise unerwiinscht. Daher zielt die Katalysatorentwicklung und die
Einstellung der Reaktionsbedingungen haufig darauf ab, diese Reaktion zuriickzudréngen. Ei-
ne weitere unerwiinschte Nebenreaktion stellt die Boudouard-Reaktion (Gleichung 3.12) dar.
Auf diesem Reaktionsweg bildet sich Kohlenstoff, der sich auf dem Katalysator abscheidet
und dessen Aktivitdt einschrankt. Daher wird die F'T-Reaktion derart gefiihrt, dass diese Ne-
benreaktion moglichst inhibiert wird. Einige Katalysatoren sind fiir die CO-Konvertierung
aktiv (Gleichung 3.11). Fiir Kobalt-basierte Katalysatoren spielt diese Reaktion jedoch eine
untergeordnete Rolle.

Die Bildung von KWSt ausgehend von Synthesegas ist stark exotherm. Die Entropieéinderung
ASR betrigt bezogen auf umgesetztes CO etwa -0,2 kJ mol' K. Fiir die Bildung der meisten
KWSt ergibt sich ARG < 0 fiir Temperaturen bis 400 °C (Gleichung 3.13) (Anderson 1986;
de Klerk 2000).

ARG = ARH — T - AgS (3.13)

Die freie Reaktionsenthalpie fiir die Bildung der FT-Produkte je umgesetztem CO-Molekiil
nimmt von den Alkanen iiber die Alkene zu den Aldehyden zu. Mit steigender Tempera-
tur steigt ARG fiir die genannten Verbindungen. Aulerdem ergibt sich bei den Alkanen eine
Zunahme von ArG mit der Kettenlinge. Methan ist daher der unter thermodynamischen
Gesichtspunkten stabilste KWSt. Die freie Reaktionsenthalpie der Bildung von Kohlenstoff
und CO, zeigt ebenfalls eine Zunahme mit der Temperatur, allerdings féllt diese im Vergleich
zu den KWSt und den Aldehyden schwécher aus, sodass die Bildung unerwiinschter Kohlen-
stoffablagerung bei hoheren Temperaturen begiinstigt wird (Frohning et al. 1977). Die Selek-
tivitdt der FT-Synthese ist stark kinetisch kontrolliert. Nur so erklédrt es sich beispielsweise,
dass es durch die Abstimmung der Reaktionsbedingungen auf den entsprechenden Katalysator
moglich ist, die Methanbildung zugunsten der Bildung langkettiger KWSt zuriickzudringen.
Allerdings zeigt sich bei hoheren Temperaturen unabhéngig vom verwendeten Katalysator eine
erhohte Methanselektivitdt und eine hohere Neigung zur Kohlenstoffabscheidung, weshalb die
thermodynamische Gleichgewichtslage bei der Reaktionsfithrung beriicksichtigt werden muss.
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Mechanismus

Der Mechanismus der FT-Synthese wird in der Literatur nach wie vor kontrovers diskutiert.
Eine ausfiihrliche, aktuelle Literaturiibersicht iiber die verschiedenen Mechanismen wird in
Chakrabarti et al. (2016) gegeben. Es gibt keinen Mechanismus, der alleine die Entstehung
aller FT-Produkte erkléart. Daher wird davon ausgegangen, dass bei der FT-Synthese verschie-
dene Reaktionsrouten existieren, die parallel ablaufen und so zum komplexen Produktgemisch
fithren.

Im Folgenden werden die drei bekanntesten Mechanismen und der Mechanismus nach Cha-
krabarti et al. (2016) vorgestellt. Allen Mechanismen ist gemein, dass sie iiber drei Teilschritte
ablaufen:

1. Bildung des Kettenstarters
2. Kettenwachstum
3. Kettenabbruch

Der Carbid-Mechanismus geht auf die frithen Arbeiten von Fischer an einem Eisen-
Katalysator zuriick (Fischer et al. 1926). Aufgrund des Eisen-Carbids, das im verbrauchten Ka-
talysator gefunden wurde, wurde zunéchst davon ausgegangen, dass nach der CO-Adsorption
Metallcarbide gebildet werden, die als Intermediére fungieren. Nachdem allerdings keine Carbi-
de auf Cobalt- bzw. Ruthenium-Katalysatoren gefunden werden konnten, wurde diese Theorie
zunédchst verworfen. Brady et al. (1981) zeigen in ihren Versuchen, dass aus Diazomethan bei
Anwesenheit von Wasserstoff ein FT-Produktgemisch erhalten werden kann. Daraus folgt, dass
die CHy-Spezies als Monomer bzw. als Monomer-Vorstufe fungieren kann. Dies fithrte zur Ent-
wicklung des Alkyl-Mechanismus, der auf dem urspriinglichen Carbid-Mechanismus basiert.
Abbildung 3.3 zeigt den grundsétzlichen mechanistischen Ablauf. Es wird davon ausgegangen,

CO +4H CH, +H CHy {H

O™ ity O W

1+ R 1+ CH, P CH,— CH,— OH
CH,~R  CH,-cH,~+ OH
) ) —; CH,—CH,
1 + CH, \CH
CH, =CH,

Abb. 3.3: Ablauf des Alkyl-Mechanismus, Kettenabbruch am Beispiel der Cy-Spezies, adap-
tiert nach Claeys et al. (2004)

dass CO an der Katalysatoroberflache adsorbiert und sich durch schrittweise Hydrierung CHs,
das Monomer der FT-Synthese, bildet. Dabei stellt oberflichengebundener Kohlenstoff und
nicht das Metall-Carbid, wie im urspriinglich von Fischer vorgeschlagenen Mechanismus, das
Intermedidr dar. Daher steht der Mechanismus nicht ldnger im Widerspruch zur Tatsache,
dass Ru und Co unter den gegebenen Bedingungen keine Carbide bilden. Das CHy-Monomer
kann in eine Kette eingebaut werden (Kettenwachstum) oder es wird durch weitere Hydrie-
rung der Kettenstarter CHs gebildet. An diesen konnen wiederum CHs-Monomere binden.
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Der Kettenabbruch ist exemplarisch fiir die Co-Spezies gezeigt. Assoziative Desorption unter
Anlagerung von Wasserstoff fithrt zum Alkan. Die Bildung des Alkens erfolgt unter Abspal-
tung von Wasserstoff mittels dissoziativer Desorption. Durch die Anlagerung von OH kann die
Bildung von Alkoholen erklédrt werden. Die Methanbildung erfolgt durch weitere Hydrierung
des CHjs-Kettenstarters (Claeys et al. 2004).

Der CO-Insertions-Mechanismus wurde von Pichler et al. (1970) vorgeschlagen (siehe Ab-
bildung 3.4). Der Kettenstarter CHs wird {iber schrittweise Hydrierung des chemiesorbierten

OH
CO + 3H CH2 +92H CH, +H

H
CO ™ il ™ by O~ "
1+CO
o\\ cu, OH CHy CH;». CH,— CH,
+ 2 “ch + 28 CH2/3rH

” whm - T1.0 —_

> 1 CO
7 NGH H
CH,—~ CH,OH  CH,—CHO CH,= CH,

Abb. 3.4: Ablauf des CO-Insertions-Mechanismus, Kettenabbruch am Beispiel der Cs-
Spezies, adaptiert nach Claeys et al. (2004)

CO unter HyO-Abspaltung erzeugt. Der Kettenwachstumsmechanismus beruht auf dem Ein-
bau von chemiesorbiertem CO, welches als Monomer fungiert. Es bildet sich ein sauerstoffhalti-
ges Intermediér, das iiber die Hydrierung und HyO-Bildung zur Alkylgruppe reagiert. In diese
kann wiederum CO eingebaut werden, sodass es zu weiterem Kettenwachstum kommt. Alkane
und Alkene kénnen, wie beim Alkylmechanismus, aus der Alkylgruppe unter H-Anlagerung
bzw. durch g-H-Eliminierung entstehen. Die sauerstoffhaltigen Oberflachenspezies konnen un-
ter H-Anlagerung bzw. H-Abspaltung von der Oberflache desorbieren und auf diese Weise
Alkohole bzw. Aldehyde bilden.

In Abbildung 3.5 ist der Mechanismus nach Chakrabarti et al. (2016) gezeigt. Es wird
davon ausgegangen, dass chemiesorbiertes CO iiber H-Anlagerung zu einer sauerstoffhalti-
gen Spezies reagiert. Durch weitere H-Anlagerung und H,O-Abscheidung wird die Methylen-
Spezies gebildet, die durch CO-Anlagerung zu einem Cy-Oxygenat weiterreagiert. Diese sau-
erstoffhaltige Spezies ist mit beiden C-Atomen an die Katalysatoroberfliche gebunden und
stellt in diesem Mechanismus den Vorlaufer fiir den FT-Kettenstarter dar. Durch weitere Hy-
drierung und HoO-Abscheidung wird der eigentliche Kettenstarter, ein mit beiden C-Atomen
an der Oberfliche gebundener Co-KWSt, gebildet. An beiden C-Atomen kann wiederum ei-
ne CO-Anlagerung stattfinden. Bei den lingeren KWSt-Spezies kann dadurch die Bildung
verzweigter KWSt erkliart werden (in der Abbildung nicht gezeigt). Die Desorption ist in der
Abbildung anhand der Cy-Spezies gezeigt. Chakrabarti et al. (2016) geben an, dass die Spezies
schrittweise hydriert werden, sodass das Intermediér nur noch mit einem C-Atom an der Ka-
talysatoroberfliche gebunden ist und durch weitere H-Anlagerung als Aldehyd, Alkohol bzw.
Alkan desorbiert.
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O
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Abb. 3.5: Ablauf des Mechanismus nach Chakrabarti et al. (2016), Kettenabbruch am Bei-
spiel der Cq-Spezies, adaptiert nach Chakrabarti et al. (2016)

Kinetik an Co-Katalysatoren

Die Reaktionsgeschwindigkeit der FT-Synthese wird im Folgenden als CO-
Verbrauchsgeschwindigkeit definiert (Gleichung 3.14). Eine Ubersicht iiber verschiedene
Ansétze zur formalkinetischen Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeiten in Abhéngigkeit
der Temperatur und den Partialdriicken der unterschiedlichen Spezies sind in den Verdffent-
lichungen von van der Laan et al. (1999) und Bartholomew et al. (2006) zu finden. Der in
Gleichung 3.14 dargestellte formalkinetische Ansatz wurde in der Arbeit von Yates et al.
(1991) verwendet und konnte die im Suspensionsreaktor ermittelten Reaktionsgeschwindig-
keiten zufriedenstellend beschreiben. Ein hoher H,-Partialdruck wirkt sich giinstig auf die
Reaktionsgeschwindigkeit aus. CO wirkt hingegen hemmend. Anders als fiir Fe-Katalysatoren
konnte kein Einfluss des COs-Partialdrucks gefunden werden (Pohlmann et al. 2016; Rie-
del 2003). In der Literatur wird sowohl ein positiver als auch ein negativer Einfluss des
HyO-Partialdrucks auf die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit beschrieben. Der positive Effekt
wird mit einer Beschleunigung der CO-Dissoziation in Zusammenhang gebracht (Bertole et
al. 2002). Die widerspriichlichen Aussagen in der Literatur konnten auf eine Uberlagerung
des positiven HoO-Effektes durch eine HO-abhéngige Desaktivierung zuriickzufiithren sein
(Ma et al. 2014). Die Temperaturabhéingigkeit der Geschwindigkeitskonstante kpr kann
iiber den Arrhenius-Ansatz (Gleichung 3.15) beschrieben werden. Die Konstante apr im
Inhibierungsterm des formalkinetischen Ansatzes kann ebenfalls eine Temperaturabhéingigkeit
aufweisen. Die Beschreibung erfolgt durch Gleichung 3.16.

Pu2 - Pco
rer = —rco = kpr - (3.14)
(1+ apr - pco)”
kepr = ko - exp 1; _ :‘; (3.15)
_EAa
=aqag- : 3.16
apt = Qg - €Xp R-T ( )

In Abbildung 3.6 sind die mit dem Ansatz von Yates et al. (1991) berechneten relativen Re-
aktionsgeschwindigkeiten fiir drei unterschiedliche (Hy/CO)-Verhéltnisse dargestellt. Es wird
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Abb. 3.6: Berechnung der relativen Reaktionsgeschwindigkeit mit dem formalkinetischen
Ansatz nach Yates et al. (1991), Giiltigkeitsbereich: 220 - 240 °C, 0,5 - 1,5 MPa,
(Hy/CO) = 1,5 - 3,5, Berechnungen fiir 230 °C und X¢o = 0, rpr fiir 230 °C,
0,5 MPa und (Hy/CO) = 1,5

deutlich, dass die Reaktionsgeschwindigkeit bei konstantem Druck mit dem (Hy/CO)-Verhélt-
nis, d.h. Erhéhung des Hy-Partialdrucks und Verringerung des CO-Partialdrucks, steigt. Aufler-
dem nimmt die Reaktionsgeschwindigkeit fiir ein konstantes (Hs/CO)-Verhéiltnis mit dem Ge-
samtdruck zu. Dabei zeigt sich, dass eine Druckerhthung bei grofien (Hs/CO)-Verhiltnissen
zu einer grofleren Steigerung der Reaktionsgeschwindigkeit fiihrt als bei niedrigen (Hs/CO)-
Verhéltnissen.

Die Hemmung der Reaktionsgeschwindigkeit durch das Edukt CO kann Auswirkungen auf
den flexiblen Betrieb eines FT-Synthesereaktors, z.B. bei Lastdnderungen, haben, da die in-
tegrale Reaktionsgeschwindigkeit durch eine Variation der Eduktriickfiihrung bei konstantem
(H3/CO)R ein- Verhéltnis nur eingeschrénkt beeinflusst werden kann. Daher konnen sich Ein-
schriankungen beziiglich des moglichen Lastbereichs des Synthesereaktors ergeben, wenn der
Gesamtumsatz konstant gehalten werden soll.

3.2.3 Produktverteilung

Bei der FT-Synthese wird eine Vielzahl an unterschiedlichen Produkten gebildet. Das Produkt
besteht dabei grofitenteils aus linearen und verzweigten KWSt. Diese kénnen geséttigt und un-
gesittigt sein, wobei die Doppelbindung der Alkene hauptséchlich am endsténdigen C auftritt.
Neben den KWSt kénnen Oxygenate gebildet werden. Dabei kann es sich um Alkohole, Alde-
hyde, Ketone, Ester und Carbonséduren handeln. In der Literatur existieren eine Vielzahl an
Modellen zur Beschreibung der FT-Produktverteilung. Eine Zusammenfassung verschiedener
Ansétze ist z.B. in Bartholomew et al. (2006) gegeben.

In allen vorgestellten Reaktionsmechanismen (Kapitel 3.2.2) wird ein Monomer identifiziert,
welches in eine bestehende aliphatische Kette eingebaut wird. Daher kann die FT-Synthese
auch als Polymerisationsreaktion beschrieben werden. Anderson (1956) entwickelte einen An-
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3.2 Fischer-Tropsch-Synthese

satz zur Beschreibung der Produktverteilung, der auf einem einzelnen Parameter, der Ket-
tenwachstumswahrscheinlichkeit a, beruht (Anderson-Schulz-Flory-Verteilung). Die Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeit ist dabei {iber die Wachstumsgeschwindigkeit und die Abbruch-
geschwindigkeit definiert (siehe Gleichung 3.17).

"p
Tp —'I_ rt

o =

(3.17)

Mit Hilfe dieses einzelnen Parameters lassen sich nun die Stoffmengenanteile (Gleichung 3.18)
bzw. Massenanteile (Gleichung 3.19) der unterschiedlichen Spezies am Produktspektrum in
Abhéngigkeit der C-Zahl darstellen.

Yone = (1 —a) - (3.18)
Ymne =1 - (1= a)?-am! (3.19)

In Abbildung 3.7 sind die berechneten Massenanteile der C-Spezies in Abhéngigkeit der Wachs-
tumswahrscheinlichkeit dargestellt. Dabei wurden die C-Spezies geméf ihrer heutigen techni-
schen Anwendung gruppiert. Die einzelnen Fraktionen durchlaufen bei unterschiedlichen Ket-

1 T T T T _Cl
— Ca4
0,8 11— Cs.10
— Ci1-20
v 0,6 | . Cor+
~
@Ea 041} i
0,2 -
0 |

0 02 04 06 08 1
a /-

Abb. 3.7: Produktverteilung der FT-Synthese mit der ASF-Verteilung (Gleichung 3.19) be-
rechnet, Cy: Methan, Cqy4: Fliissiggas, Cs.19: Benzinfraktion, Cy1.99: Dieselfraktion,
Ca14: Wachs

tenwachstumswahrscheinlichkeiten ihre Maxima. Dabei werden vermehrt kurzkettige KWSt
bei kleinen Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten und langkettige KWSt bei groflen Ketten-
wachstumswahrscheinlichkeiten erhalten. Nur Methan kann mit einer Selektivitdt von 100 %
gebildet werden (« = 0). Alle anderen Fraktionen konnen nicht separat erhalten werden. Da-
her wird beispielsweise bei der Kraftstofferzeugung zur Verringerung des Anteils gasformiger
Produkte eine sehr hohe Kettenwachstumswahrscheinlichkeit angestrebt und das Zielprodukt
in einem weiteren Prozessschritt aufgearbeitet, sodass die gewiinschte Kraftstofffraktion mit
hoher Selektivitit erzeugt werden kann.

Die ASF-Verteilung ist eine idealisierte Vorstellung des ablaufenden Kettenwachstums bei der
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3.2 Fischer-Tropsch-Synthese

das Verhiltnis der Kettenwachstums- zur Kettenabbruchsgeschwindigkeit fiir alle betrachteten
C-Spezies als konstant angenommen wird. Betrachtet man experimentell ermittelte Produkt-
verteilungen der NTFT, zeigt sich jedoch abhéngig vom verwendeten Katalysator héufig eine
Abweichung von der idealen ASF-Verteilung. Bei der Verwendung von Co-Katalysatoren wird
signifikant mehr Methan gebildet, als durch die ASF-Verteilung vorhergesagt wird. Zudem wird
die Co-Bildung iiberschétzt. Es gibt in der Literatur verschiedene Erklarungsansétze fiir dieses
Verhalten. Die verstiarkte Methanbildung kann mit der Anwesenheit spezifischer aktiver Zen-
tren fiir die Hydrierung erkldart werden, an denen kein Kettenwachstum stattfindet. Auflerdem
werden zwei parallele Reaktionsrouten, thermodynamische Aspekte, die Demethylierung von
Alkenen und Alkanen (Hydrogenolyse) und eine erhthte Abbruchwahrscheinlichkeit der C;-
Spezies angefiithrt (Ma et al. 2014). Die unterdriickte Co-Bildung wird durch eine verstérkte
Neigung des Ethens zu Sekundérreaktionen, d.h. Readsorption und Integration in eine be-
stehende Kette, erklart. Weiterhin kann das Kettenwachstum an der M-CH,-CHy-M sterisch
ungehindert an beiden Kohlenstoffatomen stattfinden, weshalb das Kettenwachstum begiins-
tigt wird (de Klerk 2011). Chakrabarti et al. (2016) fithren aus, dass die Desorption der mit
beiden C-Atomen an die Katalysatoroberfliche gebundene Cay-Spezies iiber einen schrittwei-
sen Prozess ablduft, bei dem ein ungepaartes Elektron bzw. eine Ladung an einem priméren
Kohlenstoff auftritt und dadurch gehemmt ist.

Weiterhin zeigen die experimentell ermittelten Stoffmengenanteile der lingerkettigen Spezies
eine positive Abweichung von denen durch die ideale ASF-Verteilung berechneten Werte. Die-
ses Phidnomen wird allgemein ab C-Spezies mit 8 bis 12 Kohlenstoffatomen beobachtet (Cha-
krabarti et al. 2016). Ansétze zur Beschreibung einer derartigen Produktverteilung greifen
deshalb haufig auf zwei Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten zuriick. Der Grund fiir dieses
Verhalten wird unter anderem mit Sekundérreaktionen der 1-Alkene erklart. Allgemein kénnen
unterschiedliche Sekundérreaktionen auftreten. Bartholomew et al. (2006) fithren verschiedene
Sekundéarreaktion der 1-Alkene auf und bewerten diese.

e Die Isomerisierung fiihrt ausgehend von 1-Alkenen zu 2-Alkenen, dndert jedoch die
Kettenldngenverteilung nicht.

e Die Hydrogenolyse wird durch CO und H5O unterdriickt und tritt eher bei hohen
Hy-Partialdriicken auf. Unter typischen FT-Bedingungen und mittleren CO-Umsétzen
spielt die Hydrogenolyse von Alkenen daher keine wichtige Rolle.

e Die sekundire Hydrierung fiihrt ausgehend vom Alken zum Alkan und wird durch
CO und H50O unterdriickt. Unter typischen FT-Bedingungen wird der Hydrierung der
readsorbierten Alkene daher keine wichtige Rolle beigemessen.

e Readsorbierte Alkene konnen als Kettenstarter fungieren. Dadurch wird die Produkt-
verteilung zu langkettigen KWSt verschoben und eine Abnahme des Alken-zu-Alkan-
Verhéltnisses hervorgerufen. Diese Reaktion wird als die wichtigste Sekundérreaktion
angesehen. Der Einbau eines readsorbierten Alkens in eine bestehende Kette kann hin-
gegen unter typischen FT-Bedingungen vernachléassigt werden.

Die erhohte Neigung zu Sekundérreaktionen der léngerkettigen Alkene wird in der Litera-
tur kontrovers diskutiert. Es werden sowohl Loslichkeitseffekte (Schulz et al. 1999) als auch
Diffusionslimitierungen (Iglesia et al. 1993) angefiihrt. Patzlaff et al. (2002) geben an, dass
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3.2 Fischer-Tropsch-Synthese

das Kettenwachstum nach zwei unterschiedlichen Mechanismen verlduft, sodass die Abwei-
chung der experimentell ermittelten Produktverteilung von der idealen ASF-Verteilung auf
einer Uberlagerung zweier Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten beruht. Kuipers E. W. et al.
(1995) fiihren die erhthte Wahrscheinlichkeit fiir Sekundérreaktionen der langkettigen Alkene
auf eine mit der Kettenldnge steigende Physisorptionsneigung zuriick.

Ein weiterer Ansatz zur Erklarung der Abweichung der experimentell ermittelten Produkt-
verteilung von der ASF-Verteilung bezieht die kettenlingenabhéingige Verweilzeit aufgrund
des Gas-Flissigkeit-Gleichgewichts der produzierten Spezies mit ein. Shi et al. (2004) wenden
ein, dass in den herkémmlich durchgefithrten Untersuchungen zur FT-Synthese aufgrund des
unterschiedlichen Verweilzeitverhaltens der Produktspezies nicht die ,,wahre® Produktvertei-
lung gemessen werde, sondern vielmehr eine Mischung am Reaktoraustritt erhalten werde, die
aus in der betreffenden Zeitspanne produzierten und bis zum Messzeitpunkt akkumulierten
Spezies besteht. Dadurch seien sowohl die Verschiebung der Produktausbeute hin zu langeren
KWSt als auch das mit der Kettenldnge abnehmende Alken-Alkan-Verhéltnis erklérbar (siehe
auch Shi et al. (2005)).

Die Produktverteilung der FT-Synthese ist besonders sensitiv gegeniiber der Temperatur und
dem (H,/CO)-Verhéltnis im Reaktor (Vervloet et al. 2012). Dabei fithrt eine Temperatur-
erhohung zur Verschiebung des Produktspektrums zu kiirzerkettigen KWSt, d.h. kleineren
a-Werten. Durch eine Verminderung des (Hy/CO)-Verhéltnisses steigt die Selektivitét der
langerkettigen KWSt, dementsprechend werden gréfiere a-Werte erreicht. Werden die Betriebs-
variablen T bzw. (H2/CO)R ein- Verhiltnis im Rahmen des flexiblen Reaktorbetriebs verédndert
bzw. tritt eine Anderung dieser Betriebsvariablen in Folge einer Lastinderung auf, miissen die
Auswirkungen auf die Produktverteilung beriicksichtigt werden, wodurch sich Einschréankun-
gen beziiglich der moglichen Variation der genannten Betriebsvariablen ergeben kénnen.

3.2.4 GroBtechnische Reaktoren fiir die Fischer-Tropsch-Synthese

Neben der Wahl des Katalysators mit den damit verbundenen Auswirkungen auf die CO-
Verbrauchsgeschwindigkeit und die Produktverteilung spielt das Reaktordesign fiir den FT-
Prozess eine herausragende Rolle. Wichtige Gesichtspunkte fiir das Reaktordesign sind dabei:
(i) die Reaktorgrofe bzw. der mogliche Durchsatz, (ii) die Investitions- bzw. Betriebskosten,
(iii) der thermische Wirkungsgrad, (iv) die Warmeabfuhr, (v) die erzielbare Produktvertei-
lung, (vi) die Flexibilitdt im Hinblick auf Betriebsbedingungen bzw. Produktqualitéten, (vii)
die Moglichkeit den Katalysator auszutauschen bzw. zu regenerieren und (viii) die Betriebs-
stabilitdt. (Bartholomew et al. 2006)

Gegenwirtig werden vier Reaktortypen groBtechnisch fiir die FT-Synthese eingesetzt: (i) der
Festbettreaktor (FB), (ii) der Blasensdulenreaktor (BSR), (iii) die blasenbildende Wirbel-
schicht (BWS) und (iv) die zirkulierende Wirbelschicht (ZWS). Die beiden letztgenannten
Reaktortypen kommen bei der HTFT zum Einsatz, da die notwendige Fluidisierung des Kata-
lysators nur unter , trockenen“ Bedingungen, d.h. bei Abwesenheit der fliissigen Phase, reali-
siert werden kann. Auf die HTFT soll im Weiteren nicht ndher eingegangen werden. Die beiden
erstgenannten Reaktortypen werden fiir die NTFT eingesetzt, d.h. es sind stets drei Phasen
im Reaktionssystem vorhanden. In Tabelle 3.1 sind die zur Zeit betriebenen, grofitechnischen
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FT-Anlagen aufgefiihrt. Das Unternehmen Shell favorisiert den Festbettreaktor und setzt ihn

Tab. 3.1: Ubersicht iiber groftechnische FT-Anlagen weltweit, BSR: Blasensiulenreaktor,
FB: Festbettreaktor, ZWS: zirkulierende Wirbelschicht, BWS: blasenbildende Wir-
belschicht (de Klerk 2011)

Unternehmen Standort Rohstoff Fy proa / bbl  Reaktortyp  Kata-
d! lysator
Sasol Sasolburg, ZA  Kohle 2500 BSR (1), FB Fe
(4) (LTFT)
Sasol Secunda, ZA Kohle 120000 BWS (16) Fe
(HTFT)
Mossgas Mossel Bay, ZA  Erdgas 33000 (da- ZWS (3) Fe
von 22500 (HTFT)
FT)
Shell Bintulu, MYS Erdgas 12500 FB (4) Co
(NTFT)
Sasol/Qatar Pe- Ras Laffan, QA Erdgas 34000 BSR (2) Co
troleum (NTFT)
Shell/Qatar Pe- Ras Laffan, QA Erdgas 34000 FB (24) Co
troleum (NTFT)
Sasol/Chev- Escravos, NG Erdgas 33000 BSR (2) Co
ron/NNPC (NTFT)

dementsprechend an ihren Standorten in Bintulu und Ras Laffan ein. Sasol setzt hingegen auf

die grofiskaligeren Blasensédulenreaktoren. Diese werden sowohl in Ras Laffan, in Escravos als

auch in Sasolburg eingesetzt.

Im Folgenden sollen die Unterschiede beider Reaktortypen néher beleuchtet werden. Abbil-
dung 3.8 zeigt den Aufbau der NTFT-Reaktoren schematisch.

Gaseintritt Gasaustritt
Kiih.l— L f
medium Kiihl-
medium I
L d —
\Katalysator/ Spia)lo| Wachs-
austritt
| Gasaustritt Gasverteiler
—
Gaseintritt
Wachsaustritt
Festbettreaktor Blasensiulenreaktor

Abb. 3.8: Industriell genutzte Reaktoren fiir die NTFT nach Unruh (2006) und Dry (2002)

Bei den Festbettreaktoren fiir die NTFT tritt das Synthesegas oben in den Reaktor ein und
durchstromt die mit Katalysator gefiillten Rohre. Am Reaktoraustritt unten wird das nicht
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umgesetzte Synthesegas, das Produktgas und die Produktfliissigkeit abgezogen. Die Wérmeab-
fuhr wird {iber die Verdampfung des Kiihlmediums, Wasser, im Reaktormantel realisiert. Fiir
eine effiziente Warmeabfuhr ist es notwendig die Durchmesser der Katalysatorrohre moglichst
klein zu wihlen und die Katalysatorrohre turbulent zu durchstromen (Bartholomew et al.
2006). Die von Sasol in Sasolburg eingesetzten ARGE Festbettreaktoren verfiigen beispiels-
weise iiber 2050 Rohre mit einem Durchmesser von 5,5 cm und einer Lange von 12 m, die in
einem Reaktor mit dem Durchmesser von 3 m untergebracht sind (Espinoza et al. 1999). Die
von Shell eingesetzten Festbettreaktoren verwenden einen aktiveren Co-Katalysator. Durch die
hohere Reaktionsgeschwindigkeit und damit hohere Warmefreisetzung miissen diinnere Reak-
tionsrohre gewéhlt werden (Steynberg et al. 2004). Eine weitere Mafinahme zur Verbesserung
der Warmeabfuhr stellt neben dem Rezyklieren des Austrittsgases (zur Erhohung der Gas-
geschwindigkeit und damit des Warmeiibergangskoeffizienten) die Rezyklierung des fliissigen
Produktes dar (Steynberg et al. 2004).

Die Blasensdulenreaktoren werden von unten nach oben durchstrémt. Das Synthesegas wird
iiber einen Gasverteiler dispergiert und steigt in Form von Blasen in der Suspension, bestehend
aus Produktfliissigkeit und fein verteiltem Katalysator mit einem geringen Partikeldurchmes-
ser (20 um < dp < 200 pm), auf. Die Wéarme wird tiber mit Wasser durchstromte Kiihlrohre
abgefiihrt, sodass Dampf bereitgestellt werden kann. Das Produkt- bzw. nicht umgesetztes
Eduktgas wird am Kopf des Reaktors abgefiihrt. Die Suspension wird kontinuierlich seitlich
abgezogen. Ein Teil des fliissigen Produkts wird abgetrennt und die hoher konzentrierte Sus-
pension wird wieder in den Reaktor zuriickgefiihrt. Hieriiber ist es auch moglich Katalysator
im laufenden Betrieb auszutauschen.

Die Vorteile des Blasensédulenreaktors gegeniiber dem Festbettreaktor lassen sich wie folgt zu-
sammenfassen: (i) geringere Investitionskosten durch eine einfachere Konstruktion, (ii) nied-
rigerer Druckverlust, (iii) hoherer Katalysatornutzungsgrad durch eine kleinere Katalysator-
partikelgroBe, (iv) niedrigerer Katalysatorverbrauch wegen geringerer spezifischer Katalysa-
torbeladung, (v) hohere gemittelte Reaktortemperatur, da durch die bessere Warmeabfuhr
ein fast isothermer Betrieb moglich ist, (vi) langere Wartungsintervalle, da der Katalysator
im laufenden Betrieb ausgetauscht werden kann. Demgegeniiber stehen einige Nachteile im
Vergleich zum Festbettreaktor: (i) hohere Anfilligkeit des Katalysators gegeniiber Katalysa-
torgiften durch die Riickvermischung im Reaktor, (ii) Katalysatorverlust durch Abrieb, (iii)
komplizierte Fest-Fliissig-Trennung, (iv) hoherer Aufwand beim Scale-Up. (Bartholomew et
al. 2006; Dry 2002; Guettel et al. 2008; Sie et al. 1999; Steynberg et al. 2004)

Werden Eisen-Katalysatoren eingesetzt, bietet der Blasensdulenreaktor vor allem durch die
Moéglichkeit des Katalysatortausches im laufenden Betrieb deutliche Vorteile gegeniiber dem
Festbettreaktor. Bei der Nutzung von Kobalt-Katalysatoren, die in den modernen FT-Anlagen
von Sasol und Shell eingesetzt werden, kommt dieser Vorteil durch die lange Katalysatorstand-
zeit von etwa 5 Jahren allerdings nicht zum Tragen (de Klerk 2011; Steynberg et al. 2004).
Zudem geben Bartholomew et al. (2006) an, dass eine Verbesserung der Warmeabfuhr durch
eine Druckerhéhung auf 40 bar bei den von Shell eingesetzten Festbettreaktoren erreicht wor-
den sein konnte. Die genannten Griinde konnten erkléaren, warum sich nicht ein Reaktortyp
alleine herauskristallisiert hat und in den modernen F'T-Anlagen weiterhin beide Reaktortypen
groftechnisch eingesetzt werden.
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Grundlagen des technischen Blasensaulenreaktors

Beim Aufstieg der Blasen in einer Blasensdule unterscheidet man zwischen verschiedenen
Stromungszustdnden. Diese sind vor allem vom Reaktordurchmesser und der Gasgeschwin-
digkeit abhéngig. Die Abbildung 3.9 zeigt drei unterschiedliche Stromungszustédnde anhand
einer Stromungskarte fiir das System Luft-Wasser bzw. verdiinnte wéssrige Losungen nach
Shah et al. (1982).

Kolben- heterogene

0.1 blasen- . Blasen-
3 | stromung . stromung
Im l’ ':‘
g y N
\U " Ubergangsbereich
S 005 0

homogene Blasenstromung
O |
10! 10°
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Abb. 3.9: Schematische Darstellung der Stromungsbereiche in Blasenséulen fiir Wasser und
verdiinnte wassrige Losungen nach Shah et al. (1982)

Bei der homogenen Blasenstréomung sind Kleinblasen mit einem Durchmesser von etwa 1
- 7 mm in guter Ndherung homogen iiber den gesamten Reaktorquerschnitt verteilt. Eine
Erhohung der Gasgeschwindigkeit fiihrt bei relativ kleinen Reaktordurchmessern, wie sie bei-
spielsweise in Laborreaktoren auftreten konnen, zur Kolbenblasenstromung. Hierbei bilden
sich Blasen, die den gleichen Durchmesser wie der Reaktor aufweisen und in Kolbenform
den Reaktor durchstromen. Weist der Reaktor einen ausreichend grofien Durchmesser auf,
kommt es bei hohen Gasgeschwindigkeiten zur Ausbildung der sogenannten heterogenen Bla-
senstromung. Hierbei werden durch Koaleszenz Grofiblasen gebildet, die einen Durchmesser
von etwa 20 - 70 mm aufweisen und bevorzugt in Achsnéhe des Reaktors mit hoher Geschwin-
digkeit (im Bereich von 1 -2 m s) aufsteigen (siehe Abbildung 3.10) (Krishna 2000). Dadurch
bilden sich Zirkulationsstromungen aus und es kommt in der Reaktormitte zu einer Erhohung
des Gasanteils, sodass die kleinen Blasen und die Fliissigkeit in der Néhe der Reaktorwand
nach unten stromen. Dadurch wird eine intensive Durchmischung des Fliissigkeitsinventars
erreicht (de Swart et al. 1996; Krishna et al. 2000). Koaleszenz- und Zerfallsprozesse der
GroBblasen fithren dariiber hinaus zu einer erheblichen Verbesserung des Stoffaustausches (de
Swart 1996). Dadurch sind hohe Durchsitze moglich und es kénnen dementsprechend ho-
he Raum-Zeit-Ausbeuten erreicht werden, sodass technische Reaktoren fast ausschlieflich im
heterogenen Regime betrieben werden.

Die Lage der unterschiedlichen Stromungsregime hiangt neben dem Reaktordurchmesser und
der Gasgeschwindigkeit auch von den Stoffeigenschaften der Gas- und Fliissigphase, dem Gas-
verteiler und der Anwesenheit bzw. der Konzentration eines Feststoffes ab. Eine Zusammen-
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Abb. 3.10: Schematische Darstellung des Riickvermischungs- bzw. des Blasenaufstiegsverhal-
tens im heterogenen Regime nach Chilekar (2007)

fassung der veroffentlichten Untersuchungen zur Bestimmung der Ubergangsbereiche zwischen
den Stromungsregimen findet sich in der Publikation von Shaikh et al. (2007).

Die Definition des Gasanteils ist in Gleichung 3.20 gegeben. Der Gasanteil stellt eine wichti-
ge Betriebsgrofie fiir den Blasensdulenreaktor dar, da er zusammen mit der Blasengrofie die
Phasengrenzfliche zwischen dem Gas und der Fliissigkeit bestimmt und damit die Stoffaus-
tauschgeschwindigkeit entscheidend beeinflusst.

B Va I
WV Vika Ve Va+ Ve W

€G (320)
Im homogenen Regime existiert ein linearer Zusammenhang zwischen der Gasgeschwindigkeit
und dem Gasgehalt. Ab einer bestimmten Gasgeschwindigkeit, mit Beginn des Ubergangsbe-
reiches, werden die ersten Grofiblasen erzeugt und es bildet sich mit weiterer Erh6hung der
Gasgeschwindigkeit das heterogene Strémungsregime heraus. Der Gasgehalt der Kleinblasen
bleibt fortan in guter Naherung konstant. Dementsprechend wird die weitere Zunahme des
Gasgehaltes nur noch iiber die Grofiblasen realisiert. Mit der Ausbildung des heterogenen
Regimes verschwindet der lineare Zusammenhang zwischen der Gasgeschwindigkeit und dem

Gasgehalt (Krishna 2000).

In dreiphasigen Systemen wird der Gasgehalt sowohl von der Gasgeschwindigkeit, als auch von
den Stoffeigenschaften der Gas- und Fliissigphase, der Reaktorgeometrie, dem Gasverteiler und
der Art und Konzentration des Feststoffes beeinflusst. Eine Ubersicht zu den verschiedenen
Einflussfaktoren ist in der Arbeit von Gotz (2014) gegeben. Aufgrund der Komplexitét der
Vorausberechnung des Gasgehalts existiert in der Literatur eine Vielzahl an unterschiedlichen
Korrelationen. In der Arbeit von Behkish et al. (2006) sind unterschiedliche Literaturkorrela-
tionen zusammengestellt.

Mathematische Modellierung groBBtechnischer Blasensaulenreaktoren fiir die FT-
Synthese

In Tabelle 3.2 sind verschiedene Modelle zur Beschreibung von Blasenséulenreaktoren fiir die
FT-Synthese aufgefiihrt. Die Modelle unterscheiden sich in der Modellierung der Dispersion
in der Gas- und Fliissigphase. Zur Beschreibung der Riickvermischung wird auf Dispersions-
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Tab. 3.2: Zusammenfassung einiger mathematischer Modelle zur Beschreibung der FT-
Synthese in Blasensdulenreaktoren, AD: axiale Dispersion, PF: Kolbenstromung,
PMF: ideal riickvermischt, RKK: Riihrkesselkaskade, gB: grofle Blasen, kB: kleine

Blasen
80 0 o , o0
: 8 2% 2B ZE 0 5% Es
o TR TeE G e oS
& =0 =g TS R M &~
Satterfield et al. (1980) PF PMF ja ja nein ja
Deckwer et al. (1981) PF PMF ja ja nein ja
Deckwer et al. (1982a) AD AD nein ja nein ja/
nein
Bukur (1983) PF PF/PMF ja ja nein ja
Stern et al. (1983) PF PMF ja ja nein ja
Kuo (1983) PF PF/PMF/ nein ja nein ja
AD
Stern et al. (1985) AD AD nein ja nein ja
Stern et al. (1985) PF PF nein ja nein ja
Turner et al. (1990) PF/ AD/RKK ja ja nein ja
AD/RK
de Swart (1996) gB:  AD, AD nein ja ja nein
kB: AD
Inga et al. (1996) PF RKK ja nein nein nein
Mills et al. (1996) AD AD nein ja nein nein
Maretto et al. (1999) gB:  PF, PMF ja nein nein ja
kB: PMF
van der Laan (1999) gB:  PF, PMF ja nein nein ja
kB: PMF
de Swart et al. (2002) gB: PF, PMF nein ja ja ja
kB:
PF /PMF
Riedel (2003) gB:  PF, PMF ja nein nein ja
kB: PMF
Rados et al. (2003) gB:  AD, AD nein ja ja nein
kB: AD
Sehabiague et al. (2008) gB: AD, AD nein nein nein ja
kB: AD

modelle oder auf die Annahme einer idealen Riickvermischung (PMF: perfectly mized flow)
bzw. einer idealen Kolbenstromung (PF: plug flow) zuriickgegriffen. Einige Modelle untertei-
len die Gasphase in unterschiedliche Blasenklassen mit unterschiedlicher Riickvermischung. Es
wird z.B. von einer bimodalen Blasengrofienverteilung ausgegangen und die Gasphase dem-
entsprechend in Gro- und Kleinblasen unterteilt. Des Weiteren wird in einigen Modellen
die Katalysatorsedimentation beschrieben und damit der inhomogenen Verteilung des Kata-
lysators bei bestimmten Betriebszustdnden, d.h. ungeniigender Fluidisierung durch zu gerin-
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ge Gasgeschwindigkeiten, Rechnung getragen. Zudem sind einige Modelle in der Lage, das
dynamische Verhalten des Blasensdulenreaktors zu beschreiben, indem eine instationére Be-
trachtung gewéhlt wird. Vielfach wird neben der Stoftbilanz eine ortsabhéingige Energiebilanz
aufgestellt, sodass die Temperaturverteilung innerhalb des Reaktors beschrieben werden kann.
Die zur Beschreibung des Blasenséulenreaktors allgemeinen notwendigen Stoff- und Energie-
bilanzen, von denen die einzelnen mathematischen Modelle abgeleitet werden kénnen, werden
in Kapitel 5.4.2 beschrieben. In diesem Kapitel findet sich auch die Vorgehensweise zur Verein-
fachung der Stoff- und Energiebilanzen fiir das in der vorliegenden Arbeit verwendete eigene
mathematische Modell des technischen Blasensédulenreaktors.

3.2.5 Untersuchung der Fischer-Tropsch-Synthese unter instationaren
Bedingungen

Untersuchungen der F'T-Synthese unter instationdren Bedingungen verfolgen unterschiedliche
Zielsetzungen:

e Es soll die Formierungsphase des Katalysators zu Beginn der FT-Synthese untersucht
werden. Der FT-Katalysator durchliauft einen Ubergangszustand, bevor sich ein stabiler,
stationdrer Zustand einstellt. Wihrend des Ubergangs veréindern sich die Aktivitit und
die Selektivitit des Katalysators. Beispielsweise wird beim Fe-Katalysator eine Eisen-
Karbidphase, die FT-aktive Phase, gebildet. Co-Katalysatoren durchlaufen ebenfalls ei-
ne Formierungsphase, die sich durch eine Anderung der Morphologie der Katalysator-
oberflache duflert. (Schulz et al. 1999; Schulz et al. 2002)

e Es soll die Desaktivierung des Katalysators in Abhéngigkeit der Reaktionsatmosphére
bzw. der Reaktionstemperatur untersucht werden. (Bremaud et al. 2005)

e Mit Hilfe von Sprungidnderungen (mit modellgestiitzter Auswertung) und periodischen
Anderungen der Betriebsvariablen soll untersucht werden, ob sich unter instationéren
Bedingungen Anderungen der Katalysatoraktivitit bzw. -selektivitéit im Vergleich zum
stationéren Betrieb ergeben. Es werden gaschromatographische und spektroskopische
Methoden zur qualitativen und quantitativen Erfassung der austretenden Spezies ein-
gesetzt. Daneben kann eine Anderung der Katalysatorzusammensetzung wihrend des
instationdren Betriebes mit in-situ-Analysemethoden sichtbar gemacht werden. (Iglesias
Gonzalez 2015)

e Mittels periodischer Anderung der Reaktionsvariablen soll die Produktverteilung im Ver-
gleich zum stationdren Betrieb optimiert und/oder hohere Reaktionsraten erzielt werden
(Beispiele siehe nachfolgend). Zudem sollen aus den erhaltenen Ergebnissen Informatio-
nen iiber den Reaktionsmechanismus gewonnen werden, die unter stationiren Bedingun-
gen nicht zuginglich sind.

Untersuchungen der F'T-Synthese mit letztgenannter Zielsetzung wurden vor allem in den 80er
und 90er Jahren des 20. Jahrhunderts durchgefiihrt. An dieser Stelle soll ein kurzer Uberblick
iiber diese Forschungsarbeiten gegeben werden, da die in der vorliegenden Arbeit (und in
der Arbeit von Iglesias Gonzalez (2015)) angewendete Versuchsdurchfithrung und -auswertung
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zum Teil auf diesen aufbaut. Einen ausfiihrlichen Uberblick iiber die in der Literatur veroffent-
lichten Studien geben Adesina et al. (1995).

In Tabelle 3.3 sind Untersuchungen aus der Literatur aufgefiihrt, bei denen die FT-Synthese
unter instationédren Bedingungen untersucht wird. Es wurden Molybdén-, Ruthenium-, Eisen-
und Kobalt-Katalysatoren eingesetzt. In fast allen zitierten Studien wird ausschlieflich die
Eintrittskonzentration periodisch gedndert. Dabei wird zwischen einem Synthesegas mit un-
terschiedlichem (Hy/CO)-Verhéltnis und reinem Hy hin- und hergeschaltet. Auflerdem wer-
den in einigen Studien Untersuchungen durchgefiihrt, bei denen am Reaktoreintritt periodisch
zwischen reinem CO und reinem Hy gewechselt wird. Dautzenberg et al. (1977) variieren die
Eintrittskonzentrationen zwischen reinem Hy und einem Synthesegas mit (Hy/CO) = 1 und
erhohen wéahrend der Hs-reichen Phase zusétzlich die Temperatur, um die Katalysatorober-
fliche durch Kettenabbruch und Produktdesorption von den Reaktionsprodukten der letz-
ten CO-reichen Phase zu ,reinigen“. Fiir fast alle Untersuchungen werden Festbettreaktoren
mit Katalysatorschiittungen eingesetzt, wobei Barshad et al. (1986) auf einen Wabenreak-
tor zuriickgreifen. Im Folgenden sollen die Ergebnisse zweier Untersuchungen exemplarisch
vorgestellt werden.

Tab. 3.3: Untersuchungen der F'T-Synthese unter instationdren Bedingungen, Lite-
raturiibersicht, WR: Wabenreaktor, FB: Festbettreaktor (mit Katalysa-

torschiittung)
Autoren Eintrittskonzentration =~ Tempe-  Katalysa-  Reak-
ratur tor tor
Dun et al. (1986) CO « H, konstant Mo FB
Dautzenberg et al. (1977) (H2/CO) < Hy variabel  Ru FB
Barshad et al. (1986) (Hy/CO) <> Hy konstant Ru WR
CO < H,q
Ross et al. (1987) (Hy/CO) < Hy konstant Ru FB
Adesina et al. (1986, 1991) (H,/CO) < Hy konstant Co FB
CO « H,
Feimer et al. (1984, 1985) (H2/CO) < Hy konstant Fe FB
HQ/CO) = H,
(Hy/CO3) konstant! Fe FB

(
Iglesias Gonzalez (2015) (Hy/COg)

(HQ/COQ) — (HQ/COQ)

(HQ/COQ) = H2
(Hy/COg) = Ar

! fiir Anderungen der Eintrittskonzentration, Durchfithrung separater Sprungversuche mit Anderung
der Temperatur und des Eintrittsvolumenstromes

Feimer et al. (Feimer et al. 1984; Feimer et al. 1985) fiihren Sprungversuche und periodi-
sche Versuche in einem differentiell betriebenen Festbettreaktor mit Fe-Katalysator durch, bei
denen sie das (H2/CO)Rein-Verhdltnis variieren (Sprungversuche: ygs = 1 = yga = 0,65
und yme = 1 = yme = 0,965, periodische Anderungen: yps = 1 <> ype = 0,476 und
yme = 1 < yme = 0,825, Rest jeweils CO). Bei den Sprungversuchen zeigt sich ein Uber-
schwingen der gemessenen Bildungsrate. Das Maximum der jeweiligen Bildungsrate kann je-
doch mit den unter stationdren Bedingungen erhaltenen Bildungsraten im entsprechenden
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Konzentrationsbereich erklart werden. Die Bildungsrate wird demnach durch die Oberflachen-
konzentrationen der Edukte am Katalysator bestimmt, die sich gem&fl der Gasphasenkonzen-
trationen dndern. Dieses Uberschwingen tritt bei den lingerkettigen KWSt (Cg, ) nicht mehr
auf. Die Autoren gehen davon aus, dass es aufgrund des Polymerisationsmechanismus zu einer
Déampfung kommt. Fiir Methan ergeben sich hingegen maximale Bildungsraten wéhrend des
Ubergangs, die mit den unter stationéiren Bedingungen erhaltenen Bildungsraten nicht erklért
werden konnen. Feimer et al. fithren dies auf die Hydrierung des Oberflachenkarbids zuriick
und erklédren die nur langsame Abnahme der Reaktionsrate fiir Methan nach dem Umschalten
auf reinen Hy durch Diffusionsprozesse des Bulk-Karbids an die Oberfliche des Katalysators,
wo die Hydrierung zu Methan stattfindet.

Die periodische Anderung des (H,/C O)R ein- Verhéltnisses spiegelt die Ergebnisse der Sprung-
versuche wider. Die Produktverteilung kann nur in Bezug auf Methan im Vergleich zur unter
stationdren Bedingungen erhaltenen Produktverteilung beeinflusst werden. Periodendauern
zwischen ein und zwei Minuten fithren zur Erhéhung der entsprechenden Bildungsrate. Die
Autoren schlussfolgern, dass die periodische Manipulation des (Hz/CO)R ein-Verhéltnisses fiir
den Fe-Katalysator keine Vorteile gegeniiber dem stationéren Betrieb bringt, sondern sich
vielmehr negativ auf die erhaltene Produktverteilung auswirkt.

Adesina et al. (Adesina et al. 1986; Adesina et al. 1991) fithren Versuche mit periodischer
Anderung der Eintrittskonzentration (yp2 = 1 <> yg2 = 0, yp2 = 1 < ype = 0,65 und
ye = 1 <> ygo = 0,75) an einem Co-Katalysator durch. Dabei betrédgt die kiirzeste Perioden-
dauer etwa eine Minute. Die gemittelte Reaktionsgeschwindigkeiten bei periodischer Anderung
der Eintrittskonzentrationen fiir fast alle kurzkettigen KWSt (Cy_7) sind dabei groBer als unter
stationdren Bedingungen bei derselben Temperatur, Verweilzeit und mittlerer Gaskonzentra-
tion. Dabei nimmt die Differenz der ermittelten Reaktionsgeschwindigkeit zwischen periodi-
schem und stationdrem Betrieb mit zunehmender C-Zahl ab. Es zeigen sich zwei Maxima fiir
die Reaktionsgeschwindigkeiten bei periodischer Anderung in Abhéingigkeit der Periodendau-
er tper &~ 1 und 30 Minuten). Allerdings treten diese Maxima bei den langerkettigen KWSt
nicht auf. Die Autoren geben mit Verweis auf Feimer et al. (1985) an, die den gleichen Effekt
bei einem Fe-Katalysator festgestellt haben, dass durch die Polymerisation eine Dampfung
auftritt, sodass diese Resonanzphidnomene fiir die lingerkettigen KWSt (Csy) verschwinden.

Die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit lédsst sich fiir den untersuchten Co-Katalysator mit der
passenden Periodendauer und dem passenden split um etwa den Faktor 2,5 im Vergleich zum
stationdren Betrieb erhohen. Diese Erhohung der Verbrauchsgeschwindigkeit wird allerdings
grofitenteils durch eine Erhéhung der Bildungsrate der kurzkettigen Alkane (Cy.3) ermdglicht.

Zusammenfassend lisst sich folgern, dass die periodische Anderung der Eintrittskonzentration
bei der FT-Synthese in Abhédngigkeit des Katalysators und der gewéhlten Reaktionsbedin-
gungen einen Einfluss auf die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit und auch auf die erhaltene Pro-
duktverteilung hat. Fiir den Fe-Katalysator ist der Einfluss gering. Es lédsst sich lediglich die
Methanbildungsrate erhohen. Fiir den Co-Katalysator erstreckt sich der Einfluss der periodi-
schen Anderung neben Methan auch auf die kurzkettigen KWSt. Allerdings sind die erreichten
Aktivitdtsinderungen zu gering bzw. die Anderung der Produktverteilung unerwiinscht. Die
Ergebnisse rechtfertigen den gezielten periodischen Betrieb im industriellen Mafistab daher
nicht.
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3.3 Einbindung von H, aus erneuerbarer elektrischer
Energie in die Erzeugung synthetischer Energietrager

Die Einbindung erneuerbarer elektrischer Energie in die Erzeugung synthetischer Energietrager
wird aktuell anhand vieler Beispiele diskutiert (siche z.B. Gotz et al. (2016), Schaub et al.
(2013) und Schlogl (2011)). Die Grundidee besteht darin, erneuerbare elektrische Energie
zu nutzen, um (i) nahezu COy-neutrale Energietriager fiir Sektoren bereitzustellen, die nicht
bzw. nur mit grofem Aufwand direkt elektrifiziert werden kénnen, und (ii) die Schwankungen
des Stromangebots, aufgrund der in Deutschland zukiinftig grofitenteils fluktuierenden bzw.
intermittierenden Erzeugung (durch Photovoltaik- und Windkraftanlagen), auszugleichen.

Unter dem Begriff Power-to-Gas (PtG) werden Verfahren verstanden, die darauf abzielen,
elektrische Energie in einen gasformigen Energietriger zu wandeln. Dabei wird entweder der
erzeugte Hy direkt genutzt oder in einem weiteren Verfahrensschritt mit einem geeigneten C-
Trager zu Methan umgesetzt. Die Umsetzung von Hy und einem C-Trager zu fliissigen Ener-
gietrigern wird unter dem Begriff Power-to-Liquids (PtL) zusammengefasst. Die Zielprodukte
konnen dabei beispielsweise Benzin, Kerosin, Diesel oder Methanol sein. Bei den genannten
Verfahren steht zumeist die Nutzung von CO, als Kohlenstoffquelle im Vordergrund, welches
aus Industrie- bzw. Kraftwerksabgasen, aus dem Produktgas der Biogaserzeugung oder aus
der Luft gewonnen werden kann.

Bestimmte Synthesen, wie beispielsweise die NTFT zur Erzeugung langkettiger KWSt, benéti-
gen CO als Edukt. Wird COs als C-Tréiger eingesetzt, ist daher eine COy-Konvertierung (Glei-
chung 3.11) notwendig, die endotherm bei hohen Temperaturen verlduft (Kaiser et al. 2013).
Da CO5 den am hochsten oxidierten Kohlenstoff enthélt, ist Biomasse mit dem durch die Fo-
tosynthese teilreduzierten Kohlenstoff der stochiometrisch giinstigere Kohlenstofftrager. Die
Biomasse wird dazu zunéchst in ein CO-reiches Synthesegas umgewandelt. Die Einbindung
von Hs in das Synthesegas aus der Biomassevergasung zur Erzeugung langkettiger KWSt iiber
die FT-Synthese stellt eine Erweiterung des BtL-Prozesses (Biomass-to-Liquids-Prozess) dar.

In Abbildung 3.11 ist das GrundflieSbild fiir die Einbindung erneuerbarer elektrischer Energie
via Hy in den BtL-Prozess dargestellt. Lignocellulosehaltige Biomasse wird mit einem Verga-

— H,

elektrische Elektrolyse meppi Ho-Speicher

Energie ™

. O, j—)

hgn. ) Cpy
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Abb. 3.11: GrundflieBbild der Hy-Einbindung in den BtL-Prozess, zwei Verfahrensvarianten:
ohne CO9-Nutzung (schwarz) und mit COs-Nutzung (schwarz und grau)
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sungsmittel (i. Allg. Dampf mit/ohne Sauerstoff) zu Synthesegas umgesetzt. Durch die Gas-
reinigung werden sowohl COs und H2O abgetrennt als auch potentielle Schadstoffe (z.B. HsS)
aus dem Synthesegas entfernt. Typischerweise (abhéngig vom Vergasungsverfahren) weist das
Synthesegas ein (Hy/CO)-Verhéltnis < 2 auf. Beim BtL-Prozess ohne Hp-Einbindung wird
an dieser Stelle das (Hy/CO)-Verhiltnis durch CO-Konvertierung an das stéchiometrische
(Hy/CO)-Verhéltnis der FT-Synthese angepasst. Durch die Ho-Einbindung kann dieser Schritt
entfallen. Aus erneuerbarer elektrischer Energie und HyO wird in der Elektrolyse Hy und O,
erzeugt. Der Sauerstoff kann, je nach Vergasungsverfahren, in der Synthesegaserzeugung ein-
gesetzt werden. Der Wasserstoff wird gespeichert oder direkt dem Synthesegas zugemischt,
sodass ein (Hy/CO)-Verhéltnis von =~ 2 erreicht wird. Das Synthesegas wird anschlieend in
der FT-Synthese zu KWSt umgesetzt. In der Produktaufarbeitung werden die Synthesepro-
dukte raffiniert, sodass Zwischen- bzw. Endprodukte erhalten werden.

Eine Verfahrensvariante stellt die zusétzliche Nutzung des CO, dar (Abbildung 3.11, grau).
Das abgetrennte Kohlenstoffdioxid kann in der COs-Konvertierung mit Hy zu CO umgesetzt
werden. Das auf diese Weise gewonnene CO kann dem Synthesegas zugemischt werden, wo-
durch eine weitere Zugabe von Hs notig wird, um das stochiometrische (Hy/CO)-Verhéltnis
der FT-Synthese zu erreichen.

Die Einbindung von Hj fithrt dazu, dass die Ausbeute an KWSt bezogen auf den Kohlenstoff
in der Biomasse im Vergleich zum BtL-Prozess ohne Ho-Einbindung steigt. Die Hy-Einbindung
ist also dann interessant, wenn die Biomasse (bzw. die nétige Anbaufldche) den limitierenden
Faktor darstellt und nicht die eingesetzte elektrische Energie. Im Rahmen einer Vorstudie
wird dieser Sachverhalt im Rahmen einer Bilanzierung herausgestellt (siche Kapitel 4.1). Im
Weiteren wird ein kurzer Uberblick iiber die einzelnen Verfahrensschritte gegeben.

Elektrolyse
Bei der Elektrolyse wird HyO durch elektrische Energie gespalten. Auf der Anodenseite ent-
steht O5 und auf der Kathodenseite wird Hy erzeugt. Die Elektrolyse stellt somit das Bindeglied
zwischen elektrischer und chemischer Energie dar. Die Reaktionsgleichung ist in Gleichung 3.21
dargestellt.

HQO — H2 + 0,5 02 (321)

Fiir den Einsatz in PtG- bzw. PtL-Verfahren werden drei verschiedene Elektrolysevarianten
diskutiert. Bei der alkalischen Elektrolyse (AEL: alkaline electrolysis) wird eine alkalische
Losung (KOH oder NaOH) als Elektrolyt genutzt. Die Anode und die Kathode sind rdum-
lich durch ein Diaphragma voneinander getrennt. Uber das Diaphragma kénnen allerdings
OH-Ionen von der Kathode zur Anode wandern. Im Gegensatz dazu werden bei der sauren
Elektrolyse H'-leitende Polymermembranen eingesetzt. Die Elektroden sind meistens direkt
auf der Membran aufgebracht, sodass die an der Anode erzeugten H*-Ionen zur Kathode wan-
dern kénnen. Daher wird die saure Elektrolyse auch als PEM-Elektrolyse bezeichnet (PEM:
protone exchange membrane). Bei der Hochtemperaturelektrolyse findet der Ladungsaus-
tausch durch einen Festoxidelektrolyten statt, sodass O*-Ionen von der Kathode zur Anode
gelangen (SOEL: solid oxid electrolysis). (Pitschak et al. 2014; Smolinka et al. 2011)
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Die ablaufenden Teilreaktionen im Anoden- bzw. Kathodenraum sind in Tabelle 3.4 darge-
stellt. Die SOEL wird bei Temperaturen zwischen 800 - 1000 °C betrieben, wodurch sich

Tab. 3.4: Kathoden- bzw. Anodenreaktion fiir die alkalische Elektrolyse (AEL), die saure
Elektrolyse (PEM) und die Hochtemperaturelektrolyse (SOEL)

Kathode Anode
AEL 2H,0+2e¢ — Hy +2O0H 20H — 0505+ HO+2¢
PEM 2HT +2¢ — H, H,O — 0,50, +2H" +2¢
SOEL HQO + 2 € — Hy + (O%s o* — 0,5 02 + 2¢€

thermodynamische Vorteile gegeniiber der bei 40 - 90 °C bzw. 20 - 100 °C ablaufenden AEL
bzw. PEM-Elektrolyse ergeben. Mit zunehmender Temperatur kann ein groflerer Teil der Re-
aktionsenthalpie iiber thermische Energie gedeckt werden. Damit wird weniger elektrische
Energie bendtigt (Carmo et al. 2013; Haussinger et al. 2000). Die SOEL befindet sich aller-
dings noch im Entwicklungsstadium und ist nicht kommerziell erhéltlich. Auflerdem eignet sie
sich weniger fiir den flexiblen Betrieb (Smolinka et al. 2011). Die AEL stellt demgegeniiber die
ausgereifteste Elektrolysetechnologie dar und wurde schon im frithen 20. Jahrhundert grof3-
technisch eingesetzt (Kreuter et al. 1998). Sie bietet ein relativ weites Betriebsfenster beziiglich
der Lastvariation bei langer Lebensdauer der einzelnen Komponenten (Gotz et al. 2016). Die
PEM-Elektrolyse wird kommerziell fiir Nischenanwendungen eingesetzt, bei denen hohe Ho-
Reinheiten gefordert werden (Hacker et al. 2014; Pitschak et al. 2014). Sie bietet den Vor-
teil einer sehr flexiblen Betriebsweise. Es sind Minimallasten von 5 % und Maximallasten im
Uberlastbereich méglich (Ulleberg et al. 2010). Nachteilig wirken sich die hohen Kosten (durch
die Membran und die erforderlichen Edelmetallkatalysatoren) und die im Vergleich zur AEL
kiirzere Lebenszeit aus (Carmo et al. 2013; Gotz et al. 2016).

Synthesegaserzeugung
Die Synthesegaserzeugung erfolgt iiber die Vergasung der Biomasse. Dabei kénnen die Verga-
sungsverfahren allgemein nach drei Kriterien unterschieden werden (Rauch et al. 2014):

e Art der Wéarmeeinbringung: allotherm /autotherm
e Reaktortyp: Festbett-, Wirbelschicht- oder Flugstromvergaser
e Vergasungsmittel: Luft/Sauerstoff/Dampf bzw. Mischungen der genannten Stoffe

Bei der allothermen Betriebsweise wird die Wérme nicht, wie bei der autothermen Betriebs-
weise, durch Partialoxidation der Edukte im Vergasungsreaktor erzeugt, sondern von aufien
iiber Wérmetauscher oder iiber ein zirkulierendes Bettmaterial zugefithrt. Die Wéarme wird
héufig in einem zweiten Reaktor erzeugt, in dem beispielsweise ein Teil des Synthesegases oder
wéahrend der Vergasung erzeugter kohlenstofthaltiger Feststoff verbrannt wird.

Die Wahl des Reaktors wirkt sich unter anderem auf die Vergasungstemperatur, die Produkt-
gaszusammensetzung und die Qualitat des Produktgases beziiglich Teer-, Asche- und Staubge-
halt aus. Auflerdem muss die Biomasse geméafl dem gewéhlten Vergasungsreaktor vorbehandelt
werden.
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Dem Vergasungsmittel kommt entscheidende Bedeutung fiir die Produktgaszusammensetzung
zu. Soll, wie im Falle des BtL- bzw. erweiterten BtL-Prozesses, eine Synthese mit dem Pro-
duktgas der Vergasung betrieben werden, bietet es sich an, den Anteil inerter Komponenten
im Synthesegas moglichst niedrig zu halten. In diesem Fall ist die Vergasung mit O, im Ver-
gleich zu Luft als Vergasungsmittel vorteilhaft. Allerdings ist im Falle des BtL-Prozesses eine
Luftzerlegung notwendig. Durch die hohen Investitionskosten der Luftzerlegung kann O, nur
bei grofiskaligen Vergasungsverfahren sinnvoll als Vergasungsmittel eingesetzt werden (Zhang
2010). Zusétzlich kann auch Wasserdampf als Vergasungsmittel zugegeben werden. Dieses
dient zur Fluidisierung und fithrt zur Erhohung des Hy-Gehalts im Synthesegas durch Ver-
schiebung des Konvertierungsgleichgewichts (Gleichung 3.11). Bei der allothermen Vergasung
kann auch mit reinem Wasserdampf vergast werden, sodass ein hoher Ho-Anteil im Synthese-
gas erreicht wird. Auf diese Weise wird ebenfalls kein Ny in das Synthesegas eingebracht und
es kann auf eine Luftzerlegung verzichtet werden. Im Falle des erweiterten BtL-Prozesses kann
der Os-Bedarf je nach Synthesegaszusammensetzung bzw. Auslegung der Ho-Erzeugung durch
die Elektrolyse gedeckt werden. Eine Luftzerlegung ist in diesem Fall nicht mehr notwendig.

Im Folgenden sollen zwei Biomasse-Vergasungsverfahren vorgestellt werden, die fiir die Bilan-
zierung und wirtschaftliche Betrachtung des erweiterten BtL-Prozesses in Kapitel 4.1 bzw. 4.2
herangezogen werden. In Tabelle 3.5 sind die Synthesegaszusammensetzungen der beiden Ver-
gasungsverfahren dargestellt.

Tab. 3.5: Zusammensetzung des trockenen Synthesegases der Biomassevergasung fiir un-
terschiedliche Vergasungsverfahren, VM: Vergasungsmittel, ZBWV: Zweibett-
Wirbelschichtvergasung, FSV: Flugstromvergasung

VM H,/%  CO/%  COy/% CHy/%  (Hy/CO))-
ZBWV! H,O 38 29 20 10 1,3
FSV?2 0, /H,0 38 53 9 0 0,7

L Pfeifer et al. (2009)
2 Henrich et al. (2009)

Der Einsatz eines Flugstromreaktors fiir die Vergasung von Biomasse mit vorhergehender
Schnellpyrolyse wird im Rahmen des biolig-Konzeptes des KIT erprobt (Henrich et al. 2009;
Kolb et al. 2013). Bei der Pyrolyse wird die Biomasse auf die Reaktionstemperatur von etwa
500 °C unter Sauerstoffabschluss aufgeheizt. Das Produktgemisch besteht aus der Hauptkom-
ponente Pyrolysedl und den Nebenkomponenten Pyrolysekoks und Pyrolysegas. Das Pyroly-
segas wird zur Deckung des Energiebedarfs der Pyrolyse genutzt. Der Pyrolysekoks wird im
Pyrolysedl suspendiert, sodass ein Slurry entsteht, der anschliefend in den Flugstromvergaser
eingediist und umgesetzt werden kann. Der Flugstromvergaser kann unter Druck betrieben
werden, was fiir nachfolgende Synthesen, die ebenfalls unter Druck ablaufen, vorteilhaft ist.
Auflerdem lassen sich dadurch hohe Raum-Zeit-Ausbeuten erreichen. Des Weiteren werden
durch die hohen Vergasungstemperaturen nahezu keine Teere gebildet. Das Synthesegas weist
einen hohen CO-Gehalt auf und enthélt wenig bis kein CHy. (Henrich et al. 2009; Pfitzer et
al. 2016)

Pfeifer et al. (2009) beschreiben die Vergasung in einer Zweibett-Wirbelschicht, die aus zwei
Wirbelschichtreaktoren mit zirkulierendem Bettmaterial als Warmetrdgermedium besteht. Im
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Vergasungsreaktor findet bei etwa 850 °C die Vergasung der Biomasse mit Wasserdampf statt.
Es entsteht Synthesegas und Biomassekoks, der zusammen mit dem Bettmaterial ausgetra-
gen und in einen zweiten Reaktor {iberfithrt wird. In diesem wird Luft zur Verbrennung des
Biomassekoks bei etwa 920 °C eingeblasen. Auf diese Weise wird das Bettmaterial aufgeheizt,
ausgetragen und dem Vergasungsreaktor zugefiihrt. Es entsteht ein Synthesegas mit relativ
grofiem (H,/CO)-Verhiltnis und einem hohen CHy-Anteil.

CO,-Konvertierung

Durch die FT-Synthese lasst sich CO, nur an einem Fe-Katalysator bei hohen Temperaturen
umsetzen, wobei das Produktgemisch grofitenteils aus CHy und kurzkettigen KWSt besteht
(Iglesias Gonzalez 2015; Riedel 2003). Sollen langkettige KWSt erzeugt werden, muss COq
vor der FT-Synthese zu CO umgesetzt werden. Die Reaktion des CO, verlauft unter Zugabe
von Hy endotherm zu CO und HyO (siehe Gleichung 3.11). Kaiser et al. (2013) und Wolf et
al. (2016) fithrten Versuche in einem Laborfestbettreaktor an einem fiir die Dampfreformie-
rung entwickelten Ni-Katalysator durch und erhielten bei Temperaturen iiber 800 °C CO als
Hauptprodukt und geringe Anteile an CH, als Nebenprodukt. Aufgrund des thermodynami-
schen Gleichgewichts konnte CO5 unterhalb von 1000 °C nicht vollstédndig umgesetzt werden.
Die Autoren geben an, dass Temperaturen von etwa 900 °C notwendig sind, um die Koks-
bildung und damit die Desaktivierung des Katalysators zu unterdriicken. Als Reaktor fiir die
grofitechnische Umsetzung schlagen sie einen adiabaten Reaktor mit zwei Katalysatorbetten
und Zwischenerhitzung vor.

Gasreinigung

Das Rohsynthesegas aus der Biomassevergasung beinhaltet je nach Vergasungsverfahren und
eingesetzter Biomasse unterschiedliche Konzentrationen an stickstoffhaltigen (z.B. HCN),
schwefelhaltigen (z.B. HyS) und halogenhaltigen (z.B. HCI) Schadstoffen. Des Weiteren treten
im Rohsynthesegas Alkalimetalle, Teere und Stdube als Schadstoffe auf. Diese unerwiinsch-
ten Komponenten konnen in nachfolgenden Prozessschritten zu Korrosion (HyS) bzw. Fouling
(Teere) fiithren oder wirken als Katalysatorgifte (Teere, HoS, NHj3, HCI, Alkalimetalle) und
miissen daher in der Gasreinigung entfernt werden (Abdoulmoumine et al. 2015). Die spe-
zifischen Anforderungen der FT-Synthese an das Synthesegas sind beziiglich der Schadstoft-
konzentration sehr streng. In der Verdffentlichung von Leibold et al. (2008) sind diese aus
verschiedenen Quellen zusammengestellt.

Die konventionelle Gasreinigung wird bei niedrigen Temperaturen durchgefithrt (Kaltgas-
reinigung). Dabei werden neben Fliehkraftabscheidern, Filtern und adsorptiven Verfahren
hauptsichlich absorptive Verfahren, d.h. Gaswischen mit unterschiedlichen Absorptions-
mitteln, eingesetzt. Nachteilig an der Kaltgasreinigung ist, dass das heifle Rohsynthesegas
abgekiihlt und nach der Gasreinigung wieder auf Synthesetemperatur aufgeheizt werden muss.
Daher gibt es Bestrebungen die Gasreinigung , heifl* durchzufiithren (Heilgasreinigung). Dabei
wird auf adsorptive und katalytische Reinigungsschritte zuriickgegriffen. Allerdings befindet
sich die Heifigasreinigung noch in der Entwicklungsphase. (Leibold et al. 2008)

Tijmensen et al. (2002) fithren aus, dass der energetische Vorteil der Heifigasreinigung ge-
geniiber der Kaltgasreinigung bei der F'T-Synthese, aufgrund der relativ niedrigen Synthese-
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temperatur, voraussichtlich weniger ins Gewicht fallen wird und bei atmosphérisch betriebe-
nen Vergasern, aufgrund der notwendigen Abkiihlung fiir die Verdichtung auf Synthesedruck,
komplett entfillt.

FT-Synthese

Im Rahmen des erweiterten BtL-Prozesses sollen fliissige, d.h. langkettige, KWSt erzeugt wer-
den. Daher werden die Synthesebedingungen und der Katalysator derart ausgewéhlt, dass hohe
Kettenwachstumswahrscheinlichkeiten erreicht werden. Das Produkt der FT-Synthese besteht
dann hauptséchlich aus Wachsen, die in der anschliefenden Produktaufbereitung durch mildes
Hydrocracking in die gewiinschten KWSt umgesetzt werden. Des Weiteren soll CO im Sinne
der Ausbeutesteigerung bezogen auf die eingesetzte Biomasse moglichst vollstdndig zu KWSt
umgesetzt werden. Fiir diese Anforderungen bietet sich die Niedertemperatur-FT-Synthese an
einem Co-Katalysator an, da (i) niedrige Synthesetemperaturen die Produkverteilung zu lang-
kettigen KWSt verschieben und (ii) der Co-Katalysator nicht aktiv fiir die CO-Konvertierung
ist, sodass kein CO zu COy umgesetzt wird und damit ,,verloren“ geht. Die Grundlagen der
FT-Synthese werden in Kapitel 3.2 ausfiihrlich behandelt.

Produktaufbereitung

Eine ausfiihrliche Darstellung der FT-Produktaufbereitung findet sich im Lehrbuch von de
Klerk (de Klerk 2011). Die folgenden Ausfithrungen basieren, falls nicht anders gekennzeichnet,
auf dem erwahnten Lehrbuch.

Die Aufbereitung des FT-Produkts direkt am Anschluss an die FT-Synthese kann je nach
Zielsetzung unterschiedliche Komplexitédten aufweisen:

e Produktaufwertung: Das FT-Produkt wird lediglich aufgewertet, wodurch ein hoherer
Marktpreis erzielt werden kann. Die Raffination zu Endprodukten erfolgt an anderer
Stelle.

e Teilraffination: Zumindest ein Teil des FT-Produkts wird zu Endprodukten raffiniert
bzw. soweit aufbereitet, dass es zu Endprodukten zugemischt werden kann.

e vollstdndige Raffination: Alle Raffinerieprodukte werden soweit aufbereitet, dass sie als
Endprodukte eingesetzt bzw. vermarktet werden kénnen.

Die Verfahren fiir die Produktaufbereitung des FT-Produkts dhneln denen der Erdolraffi-
nation, da dieselben oder dhnliche Endprodukte erzeugt werden. Je nachdem auf welches
Endprodukt die Aufbereitung optimiert wird, werden die destillativ aufgetrennten Fraktionen
der Isomerisierung, Spaltung, Oligomerisierung, Aromatisierung und/oder Hydrierung unter-
worfen. Die Zusammensetzung des FT-Produkts unterscheidet sich vom Erdol unter anderem
beziiglich des Anteils an Aromaten, an sauerstoffhaltigen Verbindungen, an Alkenen, an un-
verzweigten Alkane und an schwefelhaltigen Komponenten, sodass die aus der Erdolraffination
bekannten Verfahren nicht ohne Modifikation bzw. ohne Vorbehandlung des FT-Produkts ein-
gesetzt werden konnen. In seiner Veroffentlichung stellt de Klerk (2011a) verschiedene auf Ben-
zin, Kerosin bzw. Diesel optimierte Konzepte fiir die Produktaufbereitung des FT-Produktes
vor und bespricht die Kompatibilitdt der aus der Erdélraffination bekannten Verfahren zur
FT-Produktaufbereitung.
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In den neueren grofitechnischen NTFT-Anlagen Bintulu GtL, Pearl GtL (Shell) bzw. Oryx
GtL (Sasol) wird auf eine vollsténdige Aufbereitung zum Endprodukt verzichtet. Es wird viel-
mehr eine Teilraffination durchgefiihrt, d.h. Zwischenprodukte erzeugt, die sich teilweise zur
Kraftstoffbeimischung eignen. Das Aufbereitungskonzept ist daher relativ einfach und besteht
in den genannten Anlagen neben der destillativen Fraktionierung nur aus dem Hydrocracken
bzw. Hydrotreating. Das Produktspektrum der Pearl GtL-Anlage besteht aus LPG (LPG: li-
quefied petroleum gas), Naphtha und ,, Destillat“, welches aufgrund der geringen Dichte nur zu
Diesel zumischbar ist. In den Anlagen von Shell werden neben Naphtha, Kerosin, ,,Destillat*
und Wachs auch Alkanfraktionen als Zwischenprodukte fiir die chemische Industrie erzeugt.
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4 Vorstudie: Einbindung elektrolytisch
erzeugten Wasserstoffs in den
Biomass-to-Liquid-Prozess

In Kapitel 3.3 wird die Einbindung von elektrolytisch erzeugtem H; in den Biomass-to-Liquid-
Prozess vorgestellt. Im vorliegenden Kapitel wird vertiefend auf den BtL-Prozess mit (erwei-
terter BtL-Prozess) und ohne (Basisfall) Ho-Einbindung eingegangen. Es soll gezeigt werden,
welche Vor- und Nachteile der erweiterte BtL-Prozess gegeniiber dem Basisfall bringt. Zudem
wird auf die Moglichkeit der COo-Nutzung eingegangen.

Zunéchst werden die Kohlenstoffstrome des BtL-Prozesses mit und ohne Hy-Einbindung bilan-
ziert, um zu ermitteln wie viel des in der Biomasse enthaltenen Kohlenstoffs in das Zielprodukt
(fliissige KWSt: Cs.) iiberfiihrt werden kann. Dazu werden zwei unterschiedliche Vergasungs-
verfahren beriicksichtigt und die grundsétzlichen Einflussfaktoren der Vergaserbetriebswei-
se auf eine mogliche Ho-Einbindung adressiert. Auflerdem wird ein einfaches Verfahren zur
Abschétzung der voraussichtlichen Produkterzeugungskosten angewandt, um die Verfahrens-
varianten auf wirtschaftlicher Ebene miteinander vergleichen zu koénnen. Den Abschluss des
Kapitels bildet die verfahrenstechnische Betrachtung moglicher Flexibilisierungsoptionen fiir
die FT-Synthese innerhalb des erweiterten BtL-Prozesses. Aus diesen Erkenntnissen werden
die Versuchsparameter fiir die eigenen experimentellen und rechnerischen Untersuchungen ab-
geleitet.

Vorarbeiten fiir die in diesem Kapitel dargestellten Bilanzierungen und Kostenschatzungen
wurden im Rahmen von Bachelor- bzw. Masterarbeiten erbracht (siche Roth (2012) bzw.
Guth (2014)).

4.1 Bilanzierung des BtL-Prozesses mit und ohne
H,-Einbindung

Die Stoffstrombilanzierung der BtL-Verfahren mit und ohne Hy-Einbindung basiert auf An-
nahmen und Daten verschiedener Literaturquellen (Tabelle 4.1).

Neben der Gegeniiberstellung des Prozesses mit und ohne Hso-Einbindung bzw. CO5-Nutzung
werden zwei Vergaservarianten, die Flugstromvergasung mit vorgeschalteter Pyrolyse und die
Zweibett-Wirbelschichtvergasung, verglichen. Eine mégliche Produkt- und Eduktriickfithrung
bzw. die energetische Nutzung der austretenden gasférmigen Stoffe ist in beiden Féllen
moglich, wird an dieser Stelle allerdings nicht beriicksichtigt.
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Tab. 4.1: Annahmen fiir die Bilanzierung der BtL-Verfahren mit Flugstromvergasung bzw.
mit Wirbelschichtvergasung

Annahmen Quelle

Biomasse Lignocellulose: CH; 500 7 Henrich et al. (2009)
mit Asche und Heteroatomanteil

Pyrolyse Pyrolysegas: CH 501 35, Henrich et al. (2009)
Slurry: CHj 0sOg 22 mit y, n,0 = 0,25,
Funs/Fupc = 3,25

Vergasung Flugstromvergasung: Tvyer, = 1200 °C, Henrich et al. (2009)

CO-Konvertierung

Aoz = 0.4, GGW (K, aus Literatur)

Wirbelschichtvergasung: Gaszusammen-
setzung trocken, kein GGW,

Y, = 0,38, Yco = 0,29, Yco, = 0,20,
yen, = 0,10, Rest kurzkettige KWSt

T =210 °C, GGW (K, aus Literatur)

Hiller et al. (2000)

Pfeifer et al. (2009)

Hiller et al. (2000)

Gasaufbereitung ideale CO3- und HoO-Abtrennung
FT-Synthese Xcoges = Xcopp = 0,9, @ =09 Jager et al. (1995)
Produktaufbereitung vernachlédssigbarer Kohlenstoffverlust

vernachlassigbarer Ho-Bedarf

4.1.1 BtL-Prozess ohne H,-Einbindung (Basisfall)

Die Ergebnisse der Stoffstrombilanzierung sind in Abbildung 4.1 fiir den BtL-Basisfall dar-
gestellt. Dabei ist in der oberen Abbildung der Prozess mit Flugstromvergasung und in der

100 % 100 % 83 % 83 % 83 % 39 % 7%
Biomasse CO- Gas- FT- CO,C,,
’ FSV Konver- aufbe- } Syn-
luftgetrocknet . .
tierung reitung these Css
Pyrolsegas 17 % CO, 44 % 32 %
100 % 100 % 100 % 75 % 75 % 44 % 20 %
Biomasse, Trock- Gas- FT- €0,Cuy
luftgetrocknet nung Mahlen aufbe- Syn-
reitung these Csy
31 % 24 %

Abb. 4.1: Kohlenstoffstrome im BtL-Prozess mit Pyrolyse und Flugstromvergasung (FSV,
oben) bzw. mit Zweibett-Wirbelschichtvergasung (ZBWV, unten) normiert auf
den Kohlenstoffstrom im eintretenden Biomassestrom, Annahmen siehe Tabel-
le 4.1

unteren Abbildung mit Zweibett-Wirbelschichtvergasung gezeigt.

Soll die Flugstromvergasung zur Synthesegaserzeugung genutzt werden, wird Pyrolysegas
durch die notwendige Pyrolyse erzeugt, welches nicht fiir die FT-Synthese zur Verfiigung
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steht, sondern nur fiir energetische Zwecke eingesetzt werden kann. Auf diese Weise gehen
17 % des eingesetzten Kohlenstoffs verloren. Nach der Vergasung wird das Produktgas durch
CO-Konvertierung auf ein (Hy/CO)-Verhiltnis von zwei eingestellt, ehe das durch die Verga-
sung bzw. durch den Konvertierungsschritt erzeugte CO, in einem Aufbereitungsschritt abge-
trennt wird. Dabei gehen 44 % des eingesetzten Kohlenstoffs verloren. Das CO,- und HyO-freie
Synthesegas gelangt in den FT-Reaktor und wird dort zu Kohlenwasserstoffen umgesetzt. Es
befinden sich 32 % des Kohlenstoffs im fliissigen Produkt (Cs.), 7 % des Kohlenstoffs sind im
nicht umgesetzten CO bzw. in der KWSt-Fraktion C;_4 enthalten.

Wird anstelle der Kombination aus Pyrolyse und Flugstromvergaser eine Zweibett-
Wirbelschichtvergasung eingesetzt, kann der Kohlenstoffverlust in der Pyrolyse vermieden wer-
den. Allerdings wird in der Zweibett-Wirbelschicht bei den angenommenen Bedingungen mehr
COy produziert. Das Rohsynthesegas weist mit (Hy/CO) = 1,3 zwar ein hoheres (Hy/CO)-
Verhiltnis gegeniiber dem Rohsynthesegas aus dem Flugstromvergaser auf ((Hy/CO) = 0,7),
trotzdem ist der kombinierte Kohlenstoffverlust (Vergasung und CO-Konvertierung) fiir den
Prozess mit Zweibett-Wirbelschichtvergaser grofier (56 %) als fiir den Prozess mit Flugstrom-
vergasung (44 %). Zudem werden im Zweibett-Wirbelschichtvergaser erhebliche Mengen an
CHy gebildet, die im FT-Reaktor nicht zu langkettigen KWSt umgesetzt werden konnen. Da-
her ergibt sich insgesamt eine schlechtere kohlenstoffbezogene Ausbeute fiir den Prozess mit
Zweibett-Wirbelschichtvergasung verglichen mit dem Prozess mit Flugstromvergasung.

4.1.2 BtL-Prozess mit Hy-Einbindung (erweiterter BtL-Prozess)

Die Bilanzierungen fiir die Prozesse mit Hy-Einbindung sind in Abbildung 4.2 dargestellt.
Fiir den Fall mit Zweibett-Wirbelschichtvergaser fillt nur ein Kohlenstoffverlust durch die

100 % 100 % 83 % 83 % 69 % 69 % 12 %
X CO,C,.
H, Ein- . .
bind yu- .
Hanng these Cs+
100 % 100 % 100 % 75 % 52 % 52 %

Biomasse, Trock- Mahl Hy,-Ein-
luftgetrocknet nung anlen bindung

Abb. 4.2: Kohlenstoffstrome im BtL-Prozess mit Pyrolyse und Flugstromvergasung (FSV,
oben) bzw. mit Zweibett-Wirbelschichtvergasung (ZBWYV, unten) mit Einbindung
elektrolytisch erzeugten Wasserstoffs, normiert auf den Kohlenstoffstrom im ein-
tretenden Biomassestrom, Annahmen siehe Tabelle 4.1

Biomasse,
luftgetrocknet

Pyrolsegas 17 %

aufbe-
reitung

23 %

Vergasung an. Zusétzlich dazu geht im Fall des Flugstromvergasers noch Kohlenstoff durch
die Pyrolyse verloren. Fiir den BtL-Prozess mit Ho-Einbindung kann auf die Einstellung des
(Hy/CO)-Verhéltnisses durch die CO-Konvertierung verzichtet werden. Daher korreliert die
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Ausbeutesteigerung mit dem (H,/CO)-Verhiltnis im Synthesegas. Fiir den Flugstromverga-
ser kann die kohlenstoffbezogene Ausbeute im Vergleich zum Basisfall von 32 % auf 57 %
gesteigert werden. Fiir den Prozess mit Zweibett-Wirbelschichtvergaser steigert sich die koh-
lenstoftbezogene Ausbeute im fliissigen Produkt aufgrund des grofieren (Hy/CO)-Verhiltnis
im Rohsynthesegas nur von 24 % auf 31 %.

Die Stoffbilanzierung zeigt, dass ein Rohsynthesegas, welches moglichst wenig CH, (und hohere
KWSt) enthélt und ein geringes (Hs/CO)-Verhiltnis aufweist, besonders geeignet fiir die Ho-
Einbindung ist. Daher wurden fiir die Flugstromvergasung, ausgehend von der in Tabelle 4.1
dargestellten Slurry-Zusammensetzung, der angenommenen HyO-Zugabe und der Gleichge-
wichtskonstanten K ,, Rohsynthesegaszusammensetzungen bei verschiedenen Sauerstoffzahlen
und Vergasungstemperaturen berechnet. Das (Hs/CO)-Verhéltnis und die kohlenstoftbezo-
gene CO-Ausbeute werden zur Beschreibung der Synthesgaszusammensetzung herangezogen.
Beide Groflen sind in Abbildung 4.3 {iber der Vergasungstemperatur fiir verschiedene Sauer-
stoffzahlen dargestellt. Grundsétzlich sinkt das (Hs/CO)-Verhiltnis im Rohsynthesegas mit
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~
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~
N oL
= g
O
0,5} . 06| .
’4 | | | 0’5 | | |
800 1000 1200 1400 1600 800 1000 1200 1400 1600
TVerg / °C T\/erg / °C

Abb. 4.3: Zusammensetzung des Synthesegases aus Gleichgewichtsberechnung am Austritt
des Flugstromvergasers, (H2/CO)-Verhéltnis (links) und CO-Stoffmengenanteil
bezogen auf Kohlenstoff (rechts), Annahmen in Tabelle 4.1

steigender Temperatur und steigender Sauerstoffzahl. Hohere Sauerstoffzahlen fithren jedoch
zu einer niedrigeren kohlenstoffbezogenen CO-Ausbeute. Generell sind fiir den BtL-Prozess
ohne H,-Einbindung moglichst niedrige Sauerstoffzahlen anzustreben, da dadurch die CO,-
Bildung unterdriickt wird. Die Hs-Einbindung fithrt dann zu besonders groflen Ausbeutestei-
gerungen, wenn die Vergasungstemperatur moglichst hoch ist, da durch die Verschiebung des
Konvertierungsgleichgewichts zu CO und H,O (d.h. niedrige (H2/CO)-Verhéltnisse) weniger
COs entsteht und der Mangel an Hy durch die Ho-Einbindung ausgeglichen werden kann. Die
hochsten kohlenstoffbezogenen Ausbeutesteigerungen durch die Hs-Einbindung ergeben sich
bei sehr niedrigen (Hy/CO)-Verhéltnissen, d.h. bei hohen Temperaturen und groffen Sauer-
stoffzahlen. Fir (Hy/CO) = 0,5 im Rohsynthesegas lasst sich die kohlenstoffbezogene Aus-
beute durch Hs-Einbindung beispielsweise verdoppeln.
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4.1 Bilanzierung des BtL-Prozesses mit und ohne Hs-Einbindung

4.1.3 BtL-Prozess mit Hy-Einbindung und CO,-Nutzung (erweiterter
BtL-Prozess mit CO,-Nutzung)

Es kann zusétzlich Hy eingebunden werden, um das im Prozess entstehende CO5 zu CO um-
zusetzen und so der F'T-Synthese verfiighar zu machen. Auf diese Weise kann die kohlenstoff-
bezogene Ausbeute weiter erhoht werden.

Abbildung 4.4 zeigt die Bilanzierung der Hy-Einbindung in den BtL-Prozess mit zusatzlicher
COs-Nutzung.

100 % 100 % 83 % 83 % 69 % 83 % 14 %
N CO,Cy,4
Biomasse, Gafsb H,-Ein- I;T_
luftgetrocknet autbe- bindung yo- Csy
reitung these
Pyrolsegas 14 % coll 14 % 69 %
CO2-
Konver-
tierung
100 % 100 % 100 % 75 % 52 % 100 % 30 %
_ _ CO,C,.,
Biomasse, Trock- Gas FT -
luftgetrocknet nung Mahlen aufbe- Syn- C-
reitung these o

70 %

tierung

Abb. 4.4: Kohlenstoffstrome im BtL-Prozess mit Pyrolyse, Flugstromvergasung (FSV, oben)
bzw. mit Zweibett-Wirbelschichtvergasung (ZBWV, unten) mit Einbindung elek-
trolytisch erzeugten Wasserstoffs und Nutzung des erzeugten Kohlenstoffdioxids,

normiert auf den Kohlenstoffstrom im eintretenden Biomassestrom, Annahmen
siehe Tabelle 4.1

Wie bereits in Kapitel 3.3 dargestellt, ist nach der COs-Abtrennung aus dem Synthesegas
(Flugstromvergaser) bzw. aus dem Rauch- und Synthesegas (Zweibett-Wirbelschichtvergaser)
eine COy-Konvertierung nétig, bei dem COy mit Hy zu CO und HoO umgesetzt wird (siehe
Gleichung 3.11). Wegen der Endothermie der Reaktion und der ungiinstigen Lage des ther-
modynamischen Gleichgewichts beziiglich der CO-Ausbeute bzw. der Koks- und CHy-Bildung
muss die COy-Konvertierung bei sehr hohen Temperaturen (> 900 °C) durchgefiihrt werden.
Allgemein kann der COs-Umsatz bzw. die CO-Ausbeute durch eine Erhohung des Hy-Anteils
am Eintritt des COo-Konvertierungsreaktors und die Riickfithrung der Edukte gesteigert wer-
den. Fiir die Bilanzierung wurde vereinfachend angenommen, dass das CO, vollstdndig zu CO
umgesetzt werden kann. Die berechnete Cs,-Ausbeute stellt dementsprechend das Optimum
dar.

Die Ausbeute des fliissigen Produktes lédsst sich fiir beide Vergasungsverfahren erheblich stei-
gern. Besonders im Falle der Zweibett-Wirbelschichtvergasung fillt viel COs an, welches
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4.1 Bilanzierung des BtL-Prozesses mit und ohne Hs-Einbindung

durch die Konvertierung zu CO in der FT-Synthese zur Verfiigung steht. Es ergeben sich
kohlenstoffbezogene Cs,-Ausbeuten von 70 %. Im Falle der Flugstromvergasung ergibt sich
mit 69 % eine dhnliche kohlenstoffbezogene Produktausbeute. Kohlenstoff geht im Falle der
Flugstromvergasung als Pyrolysegas (durch die Pyrolyse) verloren. Im Falle der Zweibett-
Wirbelschichtvergasung tritt der Kohlenstoffverlust wiahrend der Vergasung auf, bei der CHy
und hohere KWSt gebildet werden. Diese Komponenten stehen anschlieSend nicht mehr fiir
die FT-Synthese zur Verfiigung.

4.1.4 Vergleich der BtL-Prozesse

In Tabelle 4.2 sind die Ergebnisse der Bilanzierung der in diesem Kapitel betrachteten Pro-
zessvarianten aufgefithrt. Fiir den Basisfall, d.h. ohne Hy-Einbindung, ergeben sich koh-

Tab. 4.2: Ergebnisse der Bilanzierung des BtL-Prozesses mit/ohne Ho-Einbindung (m. Hs/o.
Hj) und mit/ohne COy-Nutzung (m./o. CO,) fiir unterschiedliche Vergasungsver-
fahren, ZBWV: Zweibett-Wirbelschichtvergasung, FSV: Flugstromvergasung

Vergasung kohlenstoftbez. Hs-Bedarf bez. auf
Ausbeute / % Cs, / kg kgt

m. Ho-Einb. m. COy-Nutz. 69 0,28

FSV m. Ho-Einb. 0. COy-Nutz. 57 0,23
o. Hy-Einb. 0. CO,-Nutz. 32 -

m. Hy-Einb. m. COs-Nutz. 70 0,28

ZBWV m. Ho-Einb. 0. COo-Nutz. 31 0,12
o. Hy-Einb. 0. COo-Nutz. 24 -

lenstoffbezogene Cs.-Ausbeuten von 32 % (Flugstromvergasung) bzw. 24 % (Zweibett-
Wirbelschichtvergasung). Beim Prozess mit Flugstromvergasung geht Kohlenstoff durch die
Pyrolyse als Pyrolysegas und als COs verloren. COs wird einerseits wihrend der Vergasung
gebildet (14 % des Gesamtkohlenstoffes), der groBere Anteil wird allerdings im Zuge der
Einstellung des (H/CO)-Verhiltnisses in der CO-Konvertierung erzeugt (30% des Gesamt-
kohlenstoffes). Fiir den Prozess mit Zweibett-Wirbelschichtvergasung wird insgesamt mehr
COy gebildet. Wihrend der Vergasung wird 25 % des Kohlenstoffes zu CO, umgesetzt. Um
das (H,/CO)-Verhiltnis einzustellen, entsteht weiteres COs (31 % des Gesamtkohlenstoffs).
Auflerdem werden wéihrend der Vergasung CH, und kurzkettige KWSt gebildet, die in der
FT-Synthese nicht mehr zu langkettigen KWSt umgesetzt werden kénnen.

Durch die Einbindung von Hy lésst sich die kohlenstoffbezogene Ausbeute (Cs.) fiir beide
Vergasungsvarianten erhohen. Fiir den Prozess mit Flugstromvergasung ergibt sich allerdings
ein weitaus hoheres Potential, da durch das niedrige (H>/CO)-Verhéltnis im Synthesegas viel
H; eingebunden werden kann und damit die Ausbeutesteigerung grofler ausfallt. Es ldsst sich
57 % des Kohlenstoffs in der Biomasse zu fliilssigen KWSt umsetzen. Fiir den Prozess mit
Zweibett-Wirbelschicht erhoht sich die kohlenstoffbezogene Ausbeute auf 31 %.

Wird auflerdem das wihrend der Vergasung erzeugte CO, genutzt, konnen kohlenstoffbezoge-
ne Ausbeuten von 70 % (Zweibett-Wirbelschichtvergasung) bzw. 69 % (Flugstromvergasung)
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erreicht werden. Der geringe Unterschied zwischen beiden Vergasungsverfahren erklart sich
durch den #hnlich grofien Kohlenstoffverlust von 17 % des Gesamtkohlenstoffs durch das Py-
rolysegas (Flugstromvergasung) bzw. 15 % des Gesamtkohlenstoffs durch das, wihrend der
Vergasungsreaktion gebildete, CHy (Zweibett-Wirbelschichtvergasung). Die erreichbaren Aus-
beuten fiir den Fall der COs-Konvertierung stellen allerdings theoretische Maxima dar. Fiir
die COs-Konvertierung muss thermische Energie aufgrund der ungiinstigen Lage des ther-
modynamischen Gleichgewichts auf einem hohen Temperaturniveau (> 900 °C) eingekoppelt
werden. Auflerdem existieren zum derzeitigen Zeitpunkt keine grofitechnischen Reaktoren fiir
die COs-Konvertierung. Aus diesem Grund wird die CO,-Nutzung bei der Abschétzung der
Produkterzeugungskosten des BtL-Prozesses mit und ohne Hy-Einbindung (Kapitel 4.2) nicht
explizit betrachtet.

4.2 Abschatzung der Produkterzeugungskosten des
BtL-Prozesses mit und ohne Hs-Einbindung

Der BtL-Prozess mit Flugstromvergasung ist dem BtL-Prozess mit Zweibett-
Wirbelschichtvergasung aufgrund der hoheren Produktausbeute mit und ohne Hy-Einbindung
iiberlegen (Kapitel 4.1), wenn auf die CO,-Nutzung verzichtet wird. Daher wird die
Bestimmung der Erzeugungskosten fiir synthetische KWSt auf Basis des Prozesses mit
Flugstromvergasung durchgefiihrt. Vor dem Hintergrund, dass es zum jetzigen Zeitpunkt fiir
die zu untersuchenden Verfahren keine grofitechnischen Anlagen gibt, wird die Betrachtung
auf Basis einer einfachen ckonomischen Abschéitzung, der sog. Faktormethode, durchgefiihrt.

4.2.1 Methode zur Abschatzung der Produkterzeugungskosten

Eine Beschreibung der Faktormethode findet sich in der Verdffentlichung von Schaub et al.
(2011). Tabelle 4.3 gibt einen Uberblick iiber die Vorgehensweise.

Zur Berechnung der Produkterzeugungskosten wird die Investition [ fiir den BtL-Prozess
bendtigt. Eine ausfiihrliche Betrachtung mit mehreren Prozesskonfigurationen fiir den BtL-
Prozess mit Pyrolyse und Flugstromvergasung ohne die Einbindung von Hy wurde von Trippe
(2013) durchgefiihrt. Daneben gibt es in der Veréffentlichung von Schaub et al. (2011) Angaben
zur Investition fiir den BtL-Prozess ohne Hy-Einbindung.

Weiterhin wird der chemische Wirkungsgrad der Umwandlung des Rohstoffes in das Zielpro-
dukt Nepem (Gleichung 4.1) und die Anlagenauslastung benétigt. Der Produktenergiestrom ist
entweder in den genannten Quellen gegeben oder kann aus der installierten Leistung (bezogen
auf die eingesetzte lig. Biomasse), dem chemischen Wirkungsgrad und der Anlagenauslastung
berechnet werden. Die Ergebnisse der Literaturauswertung und alle verwendeten Daten zur
Berechnung der Produkterzeugungskosten befinden sich in Tabelle A.1.

Fm,Prod : Hi,Prod FQ,Prod

chem — = 4.1
et Fm,Roh : Hi,Roh FQ,Roh ( )
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Tab. 4.3: Darstellung der Faktormethode zur Abschéatzung der Produkterzeugungskosten,
siehe auch Schaub et al. (2011)

Bezeichnung Grofle / Berechnung Einheit
benotigte Angaben Investition 1 €
Produktenergiestrom FQ Prod GJ at
chem. Wirkungsgrad Nehem -
Rohstoffpreise kRoh €/ GJ!
Faktor F al
Berechnung jéhrliche investitions- und kv = Fé lf — € GJ!
nach verbrauchsabh. Kosten ’
Faktormethode produktspez. ERohspez = 77{;111em kpon € GJ?
Rohstoffpreise

Produkterzeugungs- kprod = kigv + kRohspez € GJ?!
kosten

Der chemische Wirkungsgrad ist in der zitierten Literatur fiir den BtL-Prozess ohne Hs-
Einbindung angegeben. Darauf aufbauend erfolgt die Berechnung des chemischen Wirkungs-
grades fiir den BtL-Prozess mit Ho-Einbindung mit Hilfe der im Rahmen der Stoftbilanzierung
(Kapitel 4.1) berechneten Ausbeutesteigerung. Die auf den Energiestrom des Produktes bezo-
genen investitions- und verbrauchsabhéngigen Kosten (aufler Rohstoffpreise) werden pauschal
mit dem Faktor F beriicksichtigt. Der Zahlenwert dieses Faktors basiert auf Erfahrungen aus
dem Groflanlagenbau und wird in der Verdffentlichung von Schaub et al. (2011) mit 0,2 an-
genommen. Die Berechnung des Faktors F aus den detailliert abgeleiteten Investitionen und
Betriebskosten in der Arbeit von Trippe (2013) zeigt eine gute Ubereinstimmung mit dem
angegebenen Erfahrungswert (siehe Tabelle A.1). Die auf den Energieinhalt des Produktes
bezogenen Rohstoffpreise werden mit Hilfe des chemischen Wirkungsgrades aus den Rohstoff-
preisen berechnet. Die Produkterzeugungskosten konnen auf diese Weise als Gerade iiber den
Rohstoffpreisen aufgetragen werden. Wobei der y-Achsenabschnitt die spezifische investitions-
und verbrauchsabhéngigen Kosten darstellt und sich der reziproke chemische Wirkungsgrad
als Geradensteigung ergibt.

4.2.2 Ergebnisse der Abschatzung der Produkterzeugungskosten

In Abbildung 4.5 sind die Produkterzeugungsgeraden fiir zwei Félle ohne Hy-Einbindung (, kon-
servativ® und ,zukiinftig®) dargestellt. Diese wurden als Fallstudien in Anlehnung an die Li-
teratur festgelegt. Die durchgezogenen Linien beschreiben die Produkterzeugungskosten des
BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung, die auf den Annahmen eines ,zukiinftigen“ BtL-Prozesses
basieren. Dabei wird angenommen, dass der Wasserstoff zugekauft werden muss. Die angenom-
menen Wasserstoftkosten wurden mit Hilfe der Faktormethode basierend auf Literaturstudien
(Schaub (2013), Smolinka et al. (2011) und Miiller-Syring et al. (2013)) abgeschétzt. Es wurde
eine Spanne fiir die Hy-Erzeugungskosten von 3,9 - 32,4 € GJ! fiir eine Strompreisspanne von
0-13,7€ GJ' (=0 - 50 € MWh!) berechnet. Dabei ist in den Literaturquellen stellenwei-
se eine Teilauslastung der Elektrolyse beriicksichtigt worden, sodass sich eine Teilauslastung
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Biomasse- bzw. Erdélpreis / € GJ!
Abb. 4.5: Spezifische Erzeugungskosten fliissiger Energietréger aus Erdél (====+), fiir den BtL-

Prozess (===) bzw. den BtL-Prozess mit H,-Einbindung (=) mit unterschiedli-
chen spezifischen Kosten fiir Hy, Annahmen und Zahlenwerte in Tabelle A.1 und
Tabelle A.2, Annahmen fiir die Erzeugung aus Erdél siche Schaub et al. (2011):
Nehem = 0,9, I = 10 Mrd. €, aktuelle Rohstoffpreise zur Orientierung (hervorgeho-
ben): lig. Biomasse 2,5 - 7,5 € GJ ! (45 - 135 € t', trocken) (Haarlemmer et al.
2014), Erdél: 8 - 20 € GJ?! (50 - 120 € bbl!)

ebenfalls in den abgeschéatzten Ho-Kosten widerspiegelt. Alle Annahmen zur Berechnung der
H,-Erzeugungskosten sind in Kapitel A in Tabelle A.2 dargestellt. In Tabelle 4.4 sind wei-
tere aus der Literatur ermittelte Kosten fiir die Hy-Erzeugung mittels HyO-Elektrolyse auf-
gefiihrt. Im Vergleich zu den Literaturdaten stellen die in Tabelle A.2 dargestellten und der

Tab. 4.4: Kosten fiir elektrolytisch erzeugten Wasserstoft, Literaturdaten

Quelle H,-Erzeugungskosten Bemerkung
Mueller-Langer et al. (2007) 50 € GJ! dezentrale mit Windenergie be-
triebene alkalische Elektrolyse
Lemus et al. (2010) 34-742% GJ! netzgekoppelt - isoliert
25 $ GJ! zukiinftig
jeweils aus Windenergie
Felgenhauer et al. (2015) 42 - 50 $ GJ*! alkalische Elektrolyse
42 -62$ GJ! saure Elektrolyse

9 % - 22 % hohere Kosten bei
50 % Auslastung

Abbildung 4.5 zugrundeliegenden Hj-Erzeugungskosten relativ optimistische Werte dar und
beschreiben ein zukiinftiges Szenario. Anzumerken ist, dass die Kosten der fiir die Nutzung von
elektrischer Energie aus regenerativen Quellen notwendigen Hs-Speicherung in den zitierten
Studien nicht explizit beriicksichtigt werden. Eine Hy-Zwischenspeicherung wird fiir den Pro-
zess mit Hy-Einbindung hochstwahrscheinlich notwendig sein. Die spezifischen Speicherkosten
sind dabei von der Art und Grofe des stationdren Speichersystems (z.B. Kavernenspeicher,
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Behilterspeicher) und von den Kompressions- bzw. Verfliissigungskosten abhéngig, die mit
dem entsprechenden Lade- und Entladezyklus verkniipft sind (Altmann et al. 2004). Eine
aussagekraftige okonomische Betrachtung der Speicherkosten kann daher nur fiir den speziel-
len Anwendungsfall (geographische Lage, Stromerzeugungsmuster, Flexibilitat der Synthese-
gaserzeugung und Synthese) mit einer darauf angepassten Regelungsstrategie vorgenommen
werden. Fiir den Vergleich des BtL-Prozesses mit und ohne Hs-Einbindung werden verein-
fachend Speicherkosten von 10 € GJ! zu den H,-Erzeugungskosten addiert (angelehnt an
Lemus et al. (2010), die pauschale Speicherkosten von 10 $ GJ! angeben). Eine Abschitzung
der Hy-Speicherinvestition findet sich in Kapitel A.

Mit Beriicksichtigung der Speicherkosten liegen die Produkterzeugungskosten fiir den BtL-
Prozess mit Ho-Einbindung fiir die hochsten angenommenen Hy-Kosten im Bereich der , kon-
servativen“ Produkterzeugungskostenschitzung des BtL-Basisfalls. Die Ho-Kosten zeigen ge-
nerell einen starken Einfluss auf die Produkterzeugungskosten. Daher kann die Hy-Einbindung
mit dem zukiinftigen Basisfall ab Hy-Kosten von 21 € GJ bei hohen Rohstoffpreisen, auf-
grund des hoheren chemischen Wirkungsgrades, konkurrieren. Fiir den Grenzfall, dass nur
Speicherkosten anfallen und der Wasserstoff kostenlos zur Verfiigung steht, sind die Produk-
terzeugungskosten deutlich niedriger als fiir den zukiinftigen BtL-Basisfall. Zum Vergleich sind
die Produkterzeugungskosten fiir die Erzeugung fliissiger KWSt aus Erddél in einer Kraftstoft-
raffinerie gezeigt. Durch die niedrige spezifische Investition und den hohen chemischen Wir-
kungsgrad sind die Produkterzeugungskosten im Vergleich zum aufwendigeren BtL-Prozess
mit und ohne Hy-Einbindung auch bei Zugrundelegung der hoheren Rohstoffpreise deutlich
niedriger.

Generell wird die Erzeugung fliissiger KWSt iiber den BtL-Prozess zukiinftig nur wettbe-
werbsfiahig gegeniiber der weiteren Nutzung von Erddl sein, wenn geeignete Mechanismen zur
Einpreisung von Umweltauswirkungen der Brennstoffnutzung eingefiithrt werden (z.B. Steuer
auf fossile CO9-Emissionen) oder die Rohélpreise sehr stark steigen. Nimmt man Erdélpreise
von 20 € GJ! (& 120 € bbl'!) an und geht davon aus, dass die Erzeugung fliissiger Ener-
gietriger iiber den BtL-Prozess zukiinftig etwa 30 € GJ! betriigt, ergibt sich eine notwen-
dige Steuer auf fossiles CO;, von etwa 50 € t!, damit der BtL-Prozess konkurrenzfihig sein
kann. Die Entscheidung zwischen den Verfahrensvarianten des BtL-Prozesses mit und ohne
Hs-Einbindung wird mafigeblich von der Entwicklung der Preise fiir lignocellulosehaltige Bio-
masse und der Hy-Erzeugungskosten abhingen. Lignocellulosehaltige Biomasse wird in einem
zukiinftigen Szenario mit stark begrenzten fossilen COy-Emissionen auch durch die chemische
Industrie verstarkt als Rohstoff beansprucht werden, was sich auf die Rohstoffpreise auswirken
wird. In einem solchen Szenario kénnte sich die Ausbeutesteigerung durch die Einbindung von
Hy vorteilhaft auf die Produkterzeugungskosten auswirken. Die zukiinftige Entwicklung der
Hs-Kosten wird von der Entwicklung der Elektrolysetechnik und vom zukiinftigen Strompreis
bestimmt. Daneben werden die Hy-Kosten durch die notwendige Speicherung erheblich beein-
flusst. Die Reduzierung der notwendigen Speicherkapazitéit (Investition) und die Minimierung
der notwendigen Be- und Entladungsvorgénge (Betriebskosten) durch eine flexible Synthese
bzw. Synthesegaserzeugung und FT-Synthese fithren demnach zu niedrigeren Produkterzeu-
gungskosten.
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4.3 Flexibilisierung des BtL-Prozesses mit H;-Einbindung

4.3.1 Untersuchtes System und mathematisches Modell

Bei der Modellierung des BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung soll der Zusammenhang zwischen
dem Flexibilitdtsgrad F'G (Gleichung 4.2) des Synthesereaktors bzw. der Synthesegaserzeu-
gung und dem bendétigten Ho-Speichervolumen gezeigt werden.

meax_mein
FG =" ’

Fm,max

(4.2)

Abbildung 4.6 zeigt das zugrundeliegende Grundfliebild.

H,0
H
elektrische Elektrolyse ————y Hs-Speicher
Energie ™| H,
lign. 02" > Fy = {(t)
Biomasse ‘
— ~ FT-Produkt
Vergasungs- Synthesegas-| Gasreinigung FT-Synthese mgy-
erzeugung
mittel ]
H,0 1 1002 1H20
H,/CO = const H,/CO =2

Abb. 4.6: Vereinfachtes Grundfliefibild der Ho-Einbindung in den BtL-Prozess mit konstan-
tem (Hy/CO)-Verhiltnis am Synthesereaktoreintritt

Innerhalb der Modellierung wird das Gesamtsystem aus Windpark (in Abbildung 4.6 nur
indirekt als eintretende elektrische Energie dargestellt), Elektrolyse, Ho-Speicher, Synthesega-
serzeugung (Pyrolyse und Flugstromvergaser) und FT-Synthesereaktor vereinfacht betrach-
tet. Es wird hier davon ausgegangen, dass sich alle Prozessteile bis auf den Hy-Druckspeicher
quasi-stationédr verhalten, d.h. sich sehr schnell an verdnderte Betriebsparameter anpassen.
Die weiteren Modellannahmen sind in Tabelle 4.5 dargestellt.

Synthesegaserzeugung

Um die Ergebnisse der Modellierung bei unterschiedlichen Flexibilitdtsgraden miteinander
vergleichbar zu machen, wurde fiir alle untersuchten Félle der mittlere Biomassemassenstrom
und damit der mittlere Synthesegasstrom konstant gehalten. Folglich dndert sich der maximale
bzw. minimale Biomassemassenstrom durch Variation des Reaktorflexibilitatsgrades, wenn die
Vergaser- und FT-Reaktorflexibilitdt iiber ein konstantes (Hy/CO)-Verhiltnis ((Hz/CO)R ein
= 2) aneinander gekoppelt sind. Aus der Definition des Flexibilitdtsgrades F'G ergibt sich
Gleichung 4.3. Der mittlere Biomassemassenstrom Fy, y ist iiber Gleichung 4.4 definiert. Aus
den beiden Gleichungen kénnen die Gleichungen 4.5 und 4.6 zur Berechnung des maximalen
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Tab. 4.5: Annahmen fiir die Modellierung des BtL-Verfahrens mit Ho-Einbindung und Spei-
cherdruckregelung zur Bestimmung der Hso-Speichergrofle und der benétigten Ka-

talysatormasse

Betriebsparameter

Annahmen/Anmerkungen

Windpark

AtBetrieb =2-28d

Realdaten aus Windpark, siche Ab-
bildung A.1, zweimal das Minuten-
mittel vom 18.05. - 14.06.2011 hin-
tereinandergeschaltet

Windvorhersage Atwys = 0 - 48 h (varia- Anpassung des Solldrucks im Spei-
bel) cher entsprechend bevorstehender
H,-Produktion
Elektrolyse Nipem = 0,8, (Smolinka et Elektrolyse folgt unmittelbar dem
al. 2011) Stromangebot  (quasi-stationére
Betrachtung) und ist auf die maxi-
male Windparkleistung ausgelegt
H,- Tsp = 20 °C, pmax = 20 ideales Gasgesetz
Druckspeicher MPa, ppin = 1 MPa,
Pspo = 10 MPa
Druckregelung kp = -0,01, psono = 10 Windvorhersage beeinflusst pgon
MPa (Gl 4.9), Fuimson (Stellgrofe)
durch Lastbereich des Reaktors be-
schrinkt, % durch Ver-
gaserflexibilitét beschrankt
Flugstromver- Zusammensetzung Syn- Synthesegaszusammensetzung un-
gaser thesegas (Annahmen sie- abhéngig vom Lastfall, ideale Ab-
he Tabelle 4.1): yu, = trennung CO, und H,0O, Verga-
0,30, yco = 0,45, yco, = ser erreicht mindestens den Flexi-
0,9, ym,0 = 0,16, ar; T biltdtsgrad des Synthesereaktors
= £'m,BM,max ° 5% min‘l
Synthesereaktor Ti = 210 °C, keine Eduktriickfiihrung, ideal-

(HQ/CO)R,ein = 27
XCO,pp,min = XCO7ges7min
=95 %

riickvermischt, Kinetik nach Yates
et al. (1991), kinetische Parameter
siche Edzang (2015)
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bzw. minimalen Biomassemassenstrom abgeleitet werden.

Fm,BM,min - (1 - FG) : Fm,BM,maX (43)
Fm max Fm min
Fopm = L ; 2, (4.4)
Fr
Fm,BM,max = _7% (4 5)
Fn
Fm,BM,min - 1 _JT (1 - FG) (4 6)

H,-Druckspeicher

Der Hy-Druckspeicher wird iiber die in Gleichung 4.7 dargestellte Bilanz beschrieben. Da-
bei ist der eintretende Ho-Stoffstrom F, pom durch das angenommene Windprofil und den
Wirkungsgrad des Elektrolyseurs vorgegeben. Der austretende Ho-Stoffstrom F) poson wird
iiber einen p-Regler aus dem Druckunterschied zwischen Solldruck und Speicherdruck nach
Gleichung 4.8 festlegt. Dabei ist F} g2,son durch den Flexibilitdtsgrad des Reaktors und die
Lastiénderungsrate %
Vergasers beschrankt, wenn Vergaser und Reaktor durch ein konstantes (Hs/CO)-Verhiltnis

((H2/CO)R ein = 2) aneinander gekoppelt sind.

indirekt durch die angenommene maximale Lastdnderungsrate des

dpSp R- TSp
—2 = (F, t) — Funason(t)) - 4.7
= (Faem(t) = Fusn(1) - 7 (47)
Vs
F o501 = Ko - Ape - —2P 4.8
JH2,S0ll = Rp D R. TSp ( )
Der zur Anwendung kommende Regelkreis ist in Abbildung 4.7 dargestellt.
. Storgroke
Regelabweichung StellgroRe P
Fihrungsgrofe — Ap, Fl s l nH2El Regelgrike
> »| Regeleinrichtung Regelstrecke >
DPson - Ds,

Abb. 4.7: Darstellung des Regelkreises fiir die Druckregelung des Hy-Speichers

Um zu untersuchen, ob das Volumen des Wasserstoffspeichers durch Beriicksichtigung einer
,perfekten® Windvorhersage kleiner gewéahlt werden kann, wird der Solldruck ps.; innerhalb
des mathematischen Modells entsprechend Gleichung 4.9 sténdig an das Windprofil der néchs-
ten Zeitperiode Aty s angepasst und stellt demnach keine statische Grofle dar.

R- Ty,
Vap

t+Atwvs
Psoll = psolLO + (/ Fn,HQ,El(t) dt - Fn,HQ,Soll . A{;W‘/S) : (49)
t

Synthesereaktor
Die erforderliche Masse des Katalysators im Synthesereaktor, gleichbedeutend mit der erfor-
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derlichen Reaktorgréfe, berechnet sich iiber Gleichung 4.10 (ideale Riickvermischung ohne
Stofftransportlimitierung). Dabei wird vorgegeben, dass der Mindestumsatz bei der maxima-
len Last, d.h. beim maximalen Synthesegasstrom, erreicht werden muss. Fiir geringere Syn-
thesegasstrome ergeben sich groflere Umsétze, sodass das Umsatzkriterium stets erfiillt wird.
Die Reaktionsgeschwindigkeit rpr ist auf die Katalysatormasse bezogen und kann nach Glei-
chung 4.11 fiir (Hy/CO)R ein = 2 direkt aus dem Umsatz und dem Gesamtdruck pges berechnet
werden, wenn angenommen wird, dass nur CO, Hy und HyO gasformig im Reaktor vorliegen.

X min
MKat = ZCOppmin Fn,ein,CO,max (410)
TFT
1—X 1—X 2
rep — kpr - YH2 - Yco 'pées — Jepr - 3/2—)((380 ) 1—2/33(000 " Pges (4 11)
= 5 — 2 :
(1 + apt - Yco pges) (1 + apr - 1_12_/3% . pges>

4.3.2 Zusammenhang zwischen Flexibilitatsgrad und H,-SpeichergroBe

Die in diesem Kapitel vorgestellten Ergebnisse basieren auf dem in Kapitel 4.3.1 vorgestell-
ten mathematischen Modell des BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung und dem in Abbildung 4.6
dargestellten vereinfachten Grundflieibild. Es wird angenommen, dass das (Hy/CO)-Verhélt-
nis am Eintritt des Reaktors konstant bei (Hy/CO)g ein = 2 gehalten wird. Dadurch sind die
Vergaser- und Synthesereaktorlast aneinander gekoppelt und miissen dementsprechend den-
selben Flexibilitdtsgrad aufweisen.

Es wird vereinfachend davon ausgegangen, dass keine Eduktriickfiihrung notwendig ist, da die
Katalysatormasse auf einen Umsatz bei einmaligen Reaktordurchlauf (per-pass-Umsatz) von
95 % ausgelegt werden kann. Die Katalysatormasse steht hier stellvertretend fiir den Aufwand
(Investition und/oder Betriebskosten), der betrieben werden muss, um den Synthesereaktor
(und den Vergaser) flexibel betreiben zu konnen.

In Abbildung 4.8 ist die relative Speichergréfie und Katalysatormasse in Abhéngigkeit des
Flexibiltatsgrades (Gleichung 4.2) des Synthesereaktors fiir diesen Fall gezeigt. Dabei ist das
berechnete Speichervolumen bzw. die berechnete Katalysatormasse auf das notwendige Spei-
chervolumen bzw. die notwendige Katalysatormasse bei stationdrem Betrieb bezogen. Die
dargestellten Ergebnisse gelten nur fiir das hier zugrunde gelegte Windprofil mit starken kurz-
zeitigen und langzeitigen Leistungsschwankungen (Abbildung A.1) und sind daher als exem-
plarisch anzusehen.

Grundsétzlich lasst sich das Speichervolumen durch die Flexibilisierung des Synthesereaktors
verringern. Allerdings ist festzustellen, dass im betrachteten Fall erst Flexibilitdtsgrade ab FG
= 0,5 zu einer deutlichen Verringerung des Speichervolumens im Vergleich zur stationéren
Auslegung fithren. Des Weiteren kann eine Windvorhersage das notwendige Speichervolumen
reduzieren. Besonders deutlich wird dies ab mittleren Flexibilitatsgraden (F'G > 0,25). Im
Falle einer sehr flexiblen Synthese (FG = 0,9) und einer Windvorhersage, die zuverléssig die
Winddaten der néchsten 48 h voraussagt, liee sich fiir das angenommene Windprofil die
Speichergrofie auf ca. 33 % verringern. Der Reaktor miisste fiir diesen Fall die 1,8-fache Ka-
talysatormasse aufweisen. Bei hoheren Flexibilitatsgraden zeigt sich, dass eine weitreichende
Windvorhersage mit der einfachen Solldruckregelung keine Vorteile bzgl. des benétigten Spei-
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Abb. 4.8: Berechnete Mindestspeichergrofie bzw. Katalysatormasse normiert auf die Spei-
chergréfe und die Katalysatormasse fiir den stationédren Reaktorbetrieb (FG = 0)
in Abhéngigkeit vom Flexibilitdtsgrad des Reaktors zur Erfiillung des Mindestum-
satzes Xco,ges = Xcopp = 95 % fiir verschieden weitreichende Windvorhersagen,
berechnet mit dem mathematischen Modell des BtL-Prozesses, weitere Annahmen
siehe Tabelle 4.5

chervolumens bringt. Bei hohen Flexibilitéitsgraden ist der Speicher bereits so klein, dass starke
kurzfristige Anderungen des produzierten Wasserstoffs zu einer Uberschreitung des maximalen
bzw. Unterschreitung des minimalen Speicherdrucks fithren kénnen. Werden nun relativ grofie
Zeitspannen im Rahmen der Windvorhersage betrachtet und der integral produzierte Was-
serstoff fiir die Anpassung des Solldrucks herangezogen, kénnen kurzfristige starke Anstiege
des Ho-Stroms zum scheinbar paradoxen Verhalten fiihren, dass eine ,,bessere* Windvorhersage
(bei der angewandten Regelungsstrategie) eine Vergroferung des benotigten Speichervolumens

hervorruft.

Der Vergaser und der Reaktor konnen bei einem (theoretischen) Flexibilitatsgrad von FG =
1 auf eine Leistung von Null herunterfahren, allerdings deckt sich die jeweils maximale Leis-
tung nicht mit der maximalen Leistung des Elektrolyseurs, die iiber die maximale elektrische
Leistung des Windparks festgelegt ist. Daher wird selbst fiir den maximalen Flexibilitdtsgrad
von F'G = 1 ein Hy-Speicher benétigt. Die Gréfle des Ho-Speichers hiangt in diesem Fall nur
noch vom zeitlichen Muster der zur Verfiigung gestellten elektrischen Energie ab.

Ob eine Flexibilisierung des Prozesses wirtschaftlich gegeniiber dem stationéren Betrieb ist,
héngt daher stark vom zeitlichen Muster des zur Verfiigung stehenden Stromprofils, von der
Hs-Speicherung und vom Aufwand, der betrieben werden muss, um den Prozess zu flexibi-
lisieren, ab. Die Untersuchungen in der vorliegenden Arbeit konzentrieren sich auf mogliche
Flexibilisierungsoptionen und Limitierungen des flexiblen Betriebs des F'T-Synthesereaktors.
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4.3.3 Flexibilisierungsoptionen fiir die FT-Synthese innerhalb des
BtL-Prozesses mit Hs-Einbindung

In Kapitel 4.3.2 wird der Zusammenhang zwischen der Flexibilisierung des Synthesereaktors
und der notwendigen Ho-Speichergrofle erldutert. Dabei wird die Katalysatormasse derart aus-
gelegt, dass bei maximaler Last (Lastspitzen) ein minimaler per-pass-Umsatz von 95 % erreicht
wird. In diesem Kapitel wird gezeigt, welche Optionen zur Flexibilisierung des Reaktorbetriebs
existieren, wenn eine Beschrankung des maximalen per-pass-Umsatzes besteht.

Die Beschriankung des maximalen per-pass-CO-Umsatzes tritt dann auf, wenn der Katalysator
in Anwesenheit eines Produktes (oder mehrerer Produkte) desaktiviert. Fiir die FT-Synthese
mit Co-Katalysator ist ein derartiges Verhalten in Anwesenheit von HoO bekannt, z.B. bei
stochiometrischem (Hy/CO)-Verhéltnis und hohem CO-Umsatz (Li et al. 2002).

Im Folgenden wird zwischen zwei Betriebsweisen der FT-Synthese unterschieden: (i) konstan-
tes (Hy/CO)Rein-Verhéltnis (sieche Abbildung 4.6) und (ii) variables (Hy/CO)g ein-Verhéltnis
(siche Abbildung 4.9).

H,0
—l H,
elektrische Elektrolyse —— H,-Speicher
Energie ™ o
2
OQVVQ FV = f(t)

Biomasse Synthesegas- FT-Produkt
Vergasungs- Gasreinigung FT-Synthese gy

erzeugung
mittel
H,0 1 1002 lHQO
= f(t)

H,/CO = const H,/CO
Fy = const Fy = {(t)

lign.

Abb. 4.9: Vereinfachtes Grundflieibild der Ho-Einbindung in den BtL-Prozess mit variablem
(Hy/CO)-Verhiltnis am Synthesereaktoreintritt

Flexibilisierungsoptionen bei konstantem (H,/CO)R ein-Verhiltnis

Bei konstantem (Hs/CO)g ein-Verhiltnis und der Zielsetzung, die Ausbeute, bezogen auf den
eingesetzten Kohlenstoff in der Biomasse, zu maximieren (vgl. Kapitel 4.1), muss Hy stochio-
metrisch zugegeben werden, um CO mdglichst vollstandig umzusetzen. In diesem Fall miissen
der Vergaser und der Synthesereaktor den gleichen Flexibilitéitsgrad aufweisen, da sie {iber das
konstante (Hs/CO)R ein-Verhiltnis aneinander gekoppelt sind. Der im vorherigen Kapitel dar-
gestellte Zusammenhang zwischen der Speichergrofie und dem Flexibilitatsgrad ist auf diese
Verfahrenskonfiguration bezogen.

Eine Entkoppelung von Vergaser- und Reaktorflexibilitét, d.h. der stationdre Betrieb des Ver-
gasers bei flexiblem Betrieb des Synthesereaktors und konstantem (Hj/CO)R ein-Verhéltnis
ist iiber einen zusétzlichen Verfahrensschritt, die CO-Konvertierung, moglich (siche Abbil-
dung 4.10). Allerdings sinkt dadurch die kohlenstoffbezogene Ausbeute des FT-Produkts.
Die notige Flexibilitdt des Synthesereaktors fiir eine derartige Verfahrenskonfiguration ist
durch die konstante Grundlast des Vergasers begrenzt. Dabei steigt der notige Flexibilitéts-
grad des Synthesereaktors mit sinkendem (Hs/CO)-Verhiltnis im Rohsynthesegas, wenn das
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Abb. 4.10: Vereinfachtes Grundfliebild der Ho-Einbindung in den BtL-Prozess mit CO-
Konvertierung und konstantem (Hs/CO)-Verhéltnis am Synthesereaktoreintritt

H,-Speichervolumen minimiert werden soll. Fiir ein Rohsynthesegas mit (Hy/CO) = 1 und
(Hy/CO)R ein = 2 wiirde sich beispielsweise ein Reaktorflexibilitétsgrad von FG = 0,33 er-
geben. Fiir ein sehr niedriges (Hy/CO)-Verhéltnis im Rohsynthesegas von 0,5 ergibt sich ein
Reaktorflexibilitdtsgrad von F'G = 0,5. Die minimale Speichergréfie hdngt dann fiir beide Falle
nur noch vom angenommenen Stromprofil und der Regelungsstrategie ab.

Bei konstantem (Hs/CO)g ein-Verhiltnis ergeben sich zwei Flexibilisierungsoptionen fiir den
Synthesereaktor: (i) Anpassung des Riickfiihrungsverhéltnisses ¢ und (ii) Anpassung der Reak-
tortemperatur. Der Synthesereaktor mit Eduktriickfithrung ist vereinfacht in Abbildung 4.11
dargestellt. Die Definition des Riickfithrungsverhaltnisses ist in Gleichung 4.12 angegeben.

E].Rﬁck
FnAF
FT- N ideale F s N
Reaktor Trennung

El.R,cin i HZO

Abb. 4.11: Vereinfachte Darstellung des Reaktors mit Eduktriickfithrung und idealer Tren-
nung

Fn,Riick

gb: Fn,F

(4.12)
Bei allen Berechnungen wird vereinfachend von einem ideal riickvermischten Synthesereaktor
und einer idealen Eduktabtrennung hinter dem Reaktor ausgegangen. Fiir die Berechnungen
bei (Hy/CO)Rein = 2 werden vereinfachend Gesamtumsétze von Xoo ges = Xz ges = 100 %
vorausgesetzt. Damit enthdlt der Stoffstrom Fj, .. keine Edukte.

In Abbildung 4.12 sind die erreichbaren Flexibilitdtsgrade fiir die Anpassung des
Riickfithrungsverhéltnisses und der Reaktortemperatur als Temperaturdifferenz zwischen der
maximalen Reaktortemperatur und der Reaktortemperatur bei minimaler Last, d.h. minima-
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lem Eintrittsvolumenstrom, dargestellt.

_XCO,pp =85 %, 2 MPa
— XCO,pp = 85 %, 1 MPa
.- XCO,pp =70 %, 2 MPa
- XCO,pp =70 %, 1 MPa

0,5 0,5

04| < 04|

FG /-
FG /-

02} |

OO 2 4 6 8 10
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Abb. 4.12: Erreichbarer Flexibilitatsgrad F'G des FT-Reaktors fiir die Freiheitsgrade Tempe-
raturdnderung ATfyiex (links) und Riicklaufverhdltnis ¢ (rechts, ==—: Xco p, = 85
%, ===: Xcopp = 75 %), Annahmen: Reaktor als ideal riickvermischter Reaktor,
(Hy/CO)R ein = 2, Kinetik nach Yates et al. (1991), kinetische Parameter siche
Tabelle 6.2

Die Temperaturdifferenz stellt den Bereich der Temperaturen dar, bei denen (bei gegebener
Katalysatormasse) Xcoges = Xu2ges = 100% fiir den dargestellten Lastbereich, ausgedriickt
als Flexibilitatsgrad, erreicht wird (siehe Gleichung 4.13). Die Berechnungen erfolgten mit den
in Edzang (2015) angegebenen kinetischen Parametern fiir einen Co-FT-Katalysator und dem
kinetischen Ansatz nach Yates et al. (1991) (siche Gleichung 5.41).

AT’Flex = TR,max - TR,min (413)

Uber eine Erhéhung der Reaktortemperatur um 10 °C lésst sich ein Flexibilitdtsgrad von FG ~
0,4 erreichen. Dieser Flexibilitatsgrad korrespondiert fiir das in der vorliegenden Arbeit unter-
suchte System (siehe Kapitel 4.3.1 und 4.3.2) mit einer Verringerung des Speichervolumens um

etwa 20 %. Als limitierend fiir eine derartige Flexibilisierung des Synthesereaktors ist vor allem
die Anderung der Produktverteilung mit Anderung der Reaktortemperatur anzusehen. Neben
der Erhohung der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit mit steigender Reaktortemperatur nimmt
die Selektivitdt zugunsten CH, und kiirzerer KWSt zu, was im Allgemeinen unerwiinscht
ist (siche z.B. Vervloet et al. (2012)), da zum einen die Selektivitdt zum Zielprodukt sinkt
und zum anderen die nachfolgende Produktaufbereitung mit einer schwankenden Produktzu-
sammensetzung konfrontiert wird. Prinzipiell erscheint eine moderate Temperaturanpassung
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jedoch technisch durchfithrbar, da dies in der industriellen Praxis zur Kompensation des Ak-
tivitatsverlustes durch Katalysatordesaktivierung géngig ist.

Uber die Anderung des Riickfithrungsverhiltnisses kann die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit
im Synthesereaktor beeinflusst werden. Fiir hohere Riickfithrungsverhéltnisse steigt die
CO-Verbrauchsgeschwindigkeit und fiir kleinere Riickfiihrungsverhéltnisse sinkt die CO-
Verbrauchsgeschwindigkeit, da iiber die Riickfithrungsverhiltnisse der per-pass-Umsatz und
damit die Eduktpartialdriicke im Reaktor manipuliert werden kénnen. Bei der Berechnung
wurde vorausgesetzt, dass es einen maximal erlaubten per-pass-CO-Umsatz gibt. Dieser wur-
de mit Xcopp = 70 % bzw. 85 % festgelegt. Damit diese maximalen per-pass-Umsétze nicht
iiberschritten werden, wird die Katalysatormasse derart festgelegt, dass sich bei minimaler Last
die maximalen per-pass-Umsitze einstellen. Das Riicklaufverhéltnis an diesem Punkt ergibt
sich dann durch die Vorgabe, dass der Hy- und CO-Gesamtumsatz 100 % betragt (¢ bei F'G
= 0). Durch Erhohung des Riickfiihrungsverhéltnisses konnen die geforderten Gesamtumsétze
auch bei hoheren Lasten eingehalten werden.

Durch den Aufbau des formalkinetischen Ansatzes und insbesondere durch die Inhibierung
durch das Edukt CO (sieche Gleichung 5.41) ist der erreichbare Flexibilitdtsgrad stark be-
schrankt und zudem druckabhéngig. Es zeigt sich, dass bei einem erlaubten, maximalen per-
pass-Umsatz von 75 % und einem Reaktordruck von 2 MPa ein maximaler Flexibilitdtsgrad
von 0,1 erreichbar ist. Eine Druckabsenkung auf 1 MPa im Reaktor steigert den Flexibi-
litatsgrad auf etwa 0,16 bei hohen Riickfithrungsverhéltnissen. Erlaubt man einen hoheren
per-pass-Umsatz von 85 % (d.h. man setzt eine hohere Toleranz des Katalysators gegeniiber
H,0 voraus) kann ein Flexibilitdtsgrad von etwa 0,3 bei einem moderaten Reaktordruck von 1
MPa und einem Riicklaufverhéltnis von 1 erreicht werden. Insgesamt ist festzuhalten, dass die
Anpassung des Riickfithrungsverhéltnisses nur zu einer mafigeblichen Flexibilisierung beitréigt,
wenn der Katalysator eine gewisse Toleranz gegeniiber den Reaktionsprodukten aufweist, d.h.
hohe per-pass-Umsétze toleriert.

Flexibilisierungsoptionen bei variablem (H;/CO)Rg ein-Verhiltnis

Eine weitere Flexibilisierungsoption eréffnet sich, wenn das (Hz/CO)R ein- Verhéltnis variabel
(mit der Beschrankung (Hy/CO)R ein < 2) gehalten wird. Fiir diesen Fall kann der komplette
Wasserstoff genutzt werden, allerdings wird wegen der unterstochiometrischen Betriebsweise
nicht das komplette CO umgesetzt und der Vorteil der kohlenstoffbezogenen Ausbeutestei-
gerung geht (teilweise) verloren. Das nicht umgesetzte CO kann im Anschluss energetisch
(bspw. zur Stromerzeugung) genutzt werden. Dabei féllt nicht umgesetztes CO an, wenn nicht
geniigend Hy zur Einbindung in den BtL-Prozess zur Verfiigung steht. Es wird dementspre-
chend entweder bedarfsgeméf elektrische Energie bereitgestellt, wenn das Stromangebot nied-
rig bzw. die Stromkosten hoch sind, oder die Ausbeutesteigerung durch die Ho-Einbindung wird
genutzt, wenn das Stromangebot hoch bzw. die Stromkosten niedrig sind. Die Betriebsweise
des Synthesereaktors mit einem variablen (Hy/CO)g ecin- Verhéltnis kann dementsprechend als
netzstabilisierend angesehen werden, wodurch sich entsprechende Vermarktungsmoglichkeiten
ergeben konnen. In einem solchen Fall kann der Vergaser stationédr betrieben werden. Die
Flexibilitdt des Prozesses muss nur durch den Synthesereaktor (und evtl. nachfolgende Auf-
bereitungsverfahren) zur Verfiigung gestellt werden.
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Die Flexibilitét des in Kapitel 4.2.1 vorgestellten BtL-Prozess mit Hyo-Einbindung kann durch
Anpassung des Riicklaufverhéltnisses bei variablem (Hy/CO)g ein-Verhéltnis derart gesteigert
werden, dass minimale Speichergroien erreicht werden (siche Modellrechnungen in Kapitel A).
Auf diese Weise lédsst sich das Speichervolumen fiir das untersuchte System um bis zu 80 %
reduzieren.

Zusammenfassung: Flexibilisierungoptionen fiir die FT-Synthese

Es existieren grundsétzlich zwei Flexibilisierungsoptionen fiir die FT-Synthese innerhalb des
BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung: (i) Variation der Reaktortemperatur, (ii) Variation des
Riickfithrungsverhéltnisses (d.h. Variation der Verweilzeit). Dabei kann zwischen flexiblem
Betrieb bei konstantem (Hz/CO)g ein-Verhiltnis und variablem (Hy/CO)R ein- Verhiltnis zur
Netzstabilisierung, durch bedarfsgeméfie Erzeugung synthetischer KWSt und elektrischer En-
ergie, unterschieden werden. Die Entkopplung der Vergaserlast von der Synthesereaktorlast
kann durch variable (Hy/CO)R ein-Verhéltnisse oder bei konstantem (Hs/CO)g ein- Verhiltnis
durch die CO-Konvertierung erreicht werden.

Aus der Vorstudie sind folgende Limitierungen fiir den flexiblen Betrieb des BtL-Prozesses mit
Ho-Einindung ohne CO-Konvertierung ableitbar: (i) bei konstantem (Hy/CO)g ein- Verhéltnis
muss die Synthesegaserzeugung die gleiche Flexibilitdat wie die F'T-Synthese aufweisen, daher
kann der Flexibilitdtsgrad des Gesamtprozesses durch eine weniger flexible Synthesegaser-
zeugung verringert werden, (i) die Katalysatormasse des FT-Reaktors muss derart ausge-
legt werden, dass bei minimalem Eintrittsvolumenstrom der maximal zuléssige per-pass-CO-
Umsatz nicht iiberschritten wird, (iii) die Inhibierung der Reaktionsgeschwindigkeit durch das
Edukt CO fithrt dazu, dass durch die Variation der Eduktriickfiihrung nur ein geringer Fle-
xibilitdtsgrad erreicht werden kann, (iv) die Produktverteilung ist temperaturabhéngig, d.h.
die Reaktortemperatur kann nicht beliebig variiert werden, um eine hohe Flexibilitit zu er-
reichen, da die Produktverteilung fiir steigende Reaktortemperaturen zu kurzkettigen KWSt
verschoben wird, (v) soll die Synthesegaserzeugung stationér betrieben werden, schwankt das
(Hy/CO)R ein- Verhéltnis, was eine komplizierte Gastrennung am Austritt des Reaktors fiir die
Eduktriickfithrung notwendig macht.

Die genannten Limitierungen fithren zu einem grofien verfahrenstechnischen Aufwand um den
BtL-Prozess mit Ho-Einbindung flexibel betreiben zu kénnen. Wird der BtL-Prozess mit Hg-
Einbindung um eine CO-Konvertierung ergénzt, kann sowohl ein konstantes (Hz/CO)g ein
erreicht als auch die Synthesegaserzeugung stationér betrieben werden. Dadurch geht der Vor-
teil der Ausbeutesteigerung teilweise verloren. Allerdings ergeben sich lediglich Anderungen
des Volumenstromes am Eintritt in den Reaktor, die, abhéngig vom (Hs/CO)-Verhiltnis am
Austritt der Synthesegaserzeugung, voraussichtlich mit Hilfe der beschriebenen Flexibilisie-
rungsoptionen des FT-Reaktors beherrscht werden kénnen.

Die hier angesprochenen Limitierungen bzw. Vor- und Nachteile der unterschiedlichen Flexi-
bilisierungsoptionen basieren auf Literaturwissen zu FT-Katalyse und -Prozess. Im Rahmen
der nachfolgenden rechnerischen und experimentellen Untersuchungen sollen die genannten
Optionen vor reaktionstechnischem Hintergrund beleuchtet werden, um die bisher angespro-
chenen Limitierungen zu prézisieren und weitere Limitierungen des flexiblen Reaktorbetriebs
zu identifizieren.
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5 Vorgehensweise und Methoden

In diesem Kapitel werden die Methoden beschrieben, die bei der mathematischen Modellierung
und bei der experimentellen Untersuchung der Fischer-Tropsch-Synthese angewendet wurden.
Zunichst erfolgt die Beschreibung der verwendeten Versuchsapparatur, die wahlweise mit ei-
nem Suspensionsreaktor oder einem Festbettreaktor betrieben werden kann. Danach werden
die einzelnen mathematischen Modelle vorgestellt. Die mathematische Modellierung wurde da-
bei auf die verschiedenen Prozessebenen angewendet. Die Beschreibung umfasst das mathema-
tische Modell der Versuchsapparatur mit Laborsuspensionsreaktor, des Laborfestbettreaktors
und eines technischen Blasensidulenreaktors. Den Abschluss bildet die Beschreibung der expe-
rimentellen Untersuchungen unter stationdren Bedingungen, der Untersuchungen mit sprung-
artiger Anderung der Eintrittsvariablen und der Untersuchungen mit periodischer Anderung
des (H2/CO)R ein- Verhiltnisses.

Vorarbeiten zur Methodenentwicklung fanden im Rahmen von studentischen Abschlussarbei-
ten statt und sind in den schriftlichen Ausarbeitungen dokumentiert (mathematische Mo-
dellierung: Wolf (2013), experimentelle Untersuchungen: Aracil Corma (2013), Kunz (2013),
Kalverkamp (2014), Ruf (2015), Gegenheimer (2015)).

5.1 Versuchsapparatur mit Laborsuspensions- und
Laborfestbettreaktor

Abbildung 5.1 zeigt schematisch den Aufbau der Laborapparatur, die bei den experimentellen
Untersuchungen der F'T-Synthese unter stationéren und instationédren Bedingungen verwendet
wurde. Anstelle des dargestellten Suspensionsreaktors kann die Laborapparatur auch wahlwei-
se mit einem Festbettreaktor betrieben werden.

Versuchsapparatur mit Laborsuspensionsreaktor

Die Massendurchflussmesser (MFC, Fa. Bronkhorst) werden aus Gasflaschen versorgt und
speisen die Eintrittsleitungen 1 und 2 (in Abbildung 5.1 nicht dargestellt). Die MFC wer-
den tiber eine Busklemme (Fa. Beckhoff) und die Software LabView (Fa. National Instru-
ments) angesteuert. Zusétzlich werden die Daten aller Thermoelemente (Fa. Electronic Sensor)
und der Drucksensoren (Fa. WIKA) iiber die Software LabView registriert und aufgezeich-
net. Fiir die Rohrleitung 1 stehen ein Hs-, ein CO- und ein Ar-Massendurchflussmesser zur
Verfiigung, fiir Rohrleitung 2 ein Hs- und ein CO-Massendurchflussmesser. Die dargestellten
3/2-Wege-Magnetventile (V1 und V2, Fa. Biirkert) kénnen mittels LabView synchron geschal-
tet werden. Das Synthesegas einer Rohrleitung gelangt iiber das 4/2-Wege-Ventil (V3) in den
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5.1 Versuchsapparatur mit Laborsuspensions- und Laborfestbettreaktor

N, + CPr
Ar
(H2/CO), | beheizter Bereich
Ho/CO / Thermostat-
(H2/CO), X abscheider
Reaktor Abscheider gasf. Produkt,
H,, CO
“f ol 1] % \
Abgas ] Heik
a}}fsléilei_ fl. Produkt online GC,
g dor ? w-GC, IR
Ampullen- fl. Produkt
Wachs  51ohennehmer
IR
Modellbildung Ar N, + CPr H,, CO, H,0

l (Ci4)
H27 CB, = b > 5 l, = —bN—l—b 3 y = |—
N o
Abb. 5.1: Schematische Darstellung der verwendeten Laborapparatur mit ideal-riickver-

mischtem Suspensionsreaktor und des mathematischen Modells der Laborappa-
ratur

Reaktor (Vg = 500 cm?®, Fa. Medimex), das Synthesegas der anderen Rohrleitung wird in
den Abzug gegeben. Mit Hilfe des Nadelventils (V4) lisst sich der Druck in der Abgasleitung
dem Druck im Reaktor anpassen. Das Synthesegas wird direkt am Boden des Reaktors un-
terhalb des Riihrers (Fa. Heidolph) zugefiihrt. Dieser sorgt mit einer Drehzahl von 600 min™
dafiir, dass totale Riickvermischung erreicht und duflere Stofftransportlimitierung vermieden
wird (siehe Abbildungen 6.3 und 6.12). Im Reaktor liegt der Co-Referenzkatalysator (Co\Pt-
Al,O3) mit einer Partikelgréfie von dp = 56 - 100 pm) suspendiert in etwa 350 cm® Squalan
vor (2,6,10,15,19,23-Hexamethyltetracosan mit 99 %iger Reinheit, Fa. Sigma-Aldrich). Weite-
re Ausfithrungen beziiglich des eingesetzten Katalysators sind der Arbeit von Edzang (2015)
zu entnehmen. Squalan ist bei den gewihlten Reaktionsbedingungen fliissig. Es weist eine
charakteristische verzweigte Struktur auf, sodass es wie auch eventuell auftretende Hydroge-
nolyseprodukte vom erzeugten F'T-Produkt einfach zu unterscheiden ist. Dabei dhnelt Squalan
dem erzeugten hohermolekularen FT-Produkt in Bezug auf die chemischen Eigenschaften (Cla-
eys 1997). Mit Hilfe des in Abbildung 5.2 dargestellten Uberlauf-Produktentnahmeteils wird
der Fiillstand des Reaktors konstant gehalten. Das unter Reaktionsbedingungen fliissige Pro-
dukt gelangt, im Gegensatz zu den Katalysatorpartikeln, durch die Fritte (Fa. Supelco) in die
Austrittsrohrleitung und wird durch das austretende Gas mitgerissen. Der Reaktor ist in einen
Heizmantel eingebettet, in den sechs Heizpatronen eingelassen sind. Uber ein Thermoelement,
das in ein Fiithrungsrohr eingeschoben wird, kann die Temperatur in der Suspension gemessen
werden. Die Einstellung der Soll-Temperatur erfolgt iiber einen PID-Temperaturregler (Fa.
Eurotherm). Vier weitere Regler der gleichen Bauart {ibernehmen die Regelung der weiteren
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5.1 Versuchsapparatur mit Laborsuspensions- und Laborfestbettreaktor

Reaktordeckel zum Heil-
\ ‘ ‘ abscheider

Gas-Dampfstrom

)))

Fritte, 2 pm

Suspension

Abb. 5.2: Schematische Darstellung des Produktentnahmeprinzips im Suspensionsreaktor
nach Riedel (2003)

Heizkreise. Auf diese Weise konnen die Temperaturen des Gaseintritts, des Heiflabscheiders,
des Ampullenprobennehmers und des Gausaustrittes separat eingestellt und geregelt werden.

Um Versuche ohne Reaktion zur Untersuchung des Verweilzeitverhaltens des Reaktors
durchfithren zu kénnen, kann das austretende Gas direkt hinter dem Reaktor iiber ein 3/2-
Wege-Ventil (V5) einem nichtdispersiven Infrarotsensor (IR-Sensor, Fa. ABB) zugefiihrt wer-
den. Nach Zugabe des Druckhaltegases Argon kann der Druck mit Hilfe des Nadelventils (V6)
eingestellt werden.

Bei Anwesenheit von Reaktionsprodukten ist eine Produktstabilisierung notwendig, um zu
verhindern, dass fliissige bzw. wachsformige Produkte unkontrolliert in der Laborapparatur
oder in den analytischen Messgerdten kondensieren. Im Heilabscheider wird zunéchst die
wachsformige Phase je nach Versuchsbedingungen bei Temperaturen von 130 - 210 °C ab-
geschieden. Nach dem Heiflabscheider wird Argon druckkontrolliert zugegeben und das Gas
tiber ein Nadelventil (V7) gefithrt, mit dem der Druck im Reaktor und im HeiBabscheider
bzw. der Gesamtvolumenstrom eingestellt werden kann. Danach wird das Referenzgas, eine
Gasmischung aus 99,5 % Ny und 0,5 % Cyclopropan, iiber einen Massendurchflussmesser bei
Umgebungsdruck zugegeben (Fy gegxtp = 15 ml min™).

Im Ampullenprobennehmer (Abbildung B.4) kénnen mit einer entsprechenden Probennahme-
technik Ampullen entnommen werden, die zeitversetzt in einem offline-Gaschromatographen
(offline-GC, Fa. Agilent) analysiert werden kénnen. Zur weiteren Produktstabilisierung werden
stufenweise bei 30 °C im Kaltabscheider und bei 3 °C im Thermostatabscheider H,O und kiirz-
erkettige KWSt kondensiert. Das Produktgas gelangt nun in den online-Gaschromatographen
(online-GC, Fa. Agilent), den IR-Sensor und in den p-Gaschromatographen (u-GC, Fa. Varian)
bevor es in den Abzug geleitet wird.

Laborfestbettreaktor
In der in Abbildung 5.1 dargestellten Laboranlage kam fiir die experimentellen Untersuchungen
in dieser Arbeit anstatt des Laborsuspensionsreaktors auch ein Laborfestbettreaktor zum Ein-
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5.1 Versuchsapparatur mit Laborsuspensions- und Laborfestbettreaktor

satz. Zum einen kann in diesem die Reduktion des Referenzkatalysators durchgefiihrt werden,
was im Laborsuspensionsreaktor aufgrund zu hoher erforderlicher Temperaturen nicht méglich
ist. Zum anderen bietet der Laborfestbettreaktor aufgrund des PF-Verhaltens die Moglichkeit
die experimentellen Untersuchungen unter instationdren Bedingungen im Laborsuspensions-
reaktor zu ergénzen.

Der Aufbau der Katalysatorschiittung in einem Quarzglasrohr (d; = 8 - 10 m) ist in Abbil-
dung 5.3 dargestellt. Die Schiittung befindet sich im Ringspalt (bgs = 2 - 10 m) zwischen
Glasrohr und dem unten abgeschlossenen Thermoelementfithrungsrohr (d, = 4 - 10 m), wel-
ches zusammen mit einem verschiebbaren Thermoelement die axiale Vermessung des Tempera-
turprofils ermoglicht. Nach unten wird die Schiittung durch eine Fritte und Glaswolle begrenzt.
Dariiber dient eine inerte Schicht aus SiC zur axialen Positionierung der aktiven Schiittung in
der isothermen Zone der Begleitheizung. Die aktive Schiittung besteht wie im Falle des Suspen-
sionsreaktors aus dem Co-Referenzkatalysator (Co\Pt\AlyO3, dp = 56 - 100 pm) und inertem
SiC im Massenverhéltnis von 1:5. Dabei wirkt die Katalysatorverdiinnung dem Auftreten von
lokalen Temperaturspitzen (Hotspots) entgegen. Uber der aktiven Schiittung ist eine weitere
Schicht SiC platziert. Diese dient als Einlaufstrecke fiir die Gasstromung und zur Vorheizung
des eintretenden Gases auf Reaktortemperatur. Die Schiittung wird nach oben durch Glas-
wolle abgeschlossen. Die Schiittungshche betréigt je nach verwendeter Katalysatormasse etwa
0,1-0,2 m.

Thermoelement-
_— fiihrungsrohr

—— Glaswolle
—— SiC (dp = 100 - 160 pm)

A FT-Katalysator (dp = 50 - 100 um)
+ SiC (dp = 100 - 160 pm)

|{—SiC (dp = 100 - 160 pum)
i— Glaswolle
Fritte

—— Glasreaktor

Abb. 5.3: Aufbau der Katalysatorschiittung im Festbettreaktor nach Pabst (2013)

Der Glasreaktor wird in einen Stahlmantel eingefiihrt, unten mit einem O-Ring zur Vermeidung
von Bypass-Stromen zwischen Stahlmantel und Glasreaktor abgedichtet und verschraubt. Der
Stahlmantel wird nun in einem zweiteiligen Aluminium-Heizblock mit insgesamt 8 Heizpatro-
nen (Fa. Helios) eingefiihrt. Die Temperatur kann in beiden Teilen des Heizblockes separat
eingestellt werden. Die Temperaturregelung erfolgt iiber zwei PID-Regler (Fa. Eurotherm).
Der Druck oberhalb und unterhalb der Katalysatorschiittung wird mit zwei Drucksensoren
(Fa. WIKA) gemessen, sodass der Absolutdruck und der Druckverlust iiber die Schiittung
aufgezeichnet werden kann.
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5.2 Analytik

5.2 Analytik

Zur Bestimmung der Konzentrationen bzw. Stoffstréme der Edukte bzw. Produkte werden
verschiedene Analysemethoden angewendet, die sich beziiglich ihrer messtechnischen Vor- und
Nachteile ergénzen.

Online-Gaschromatograph

Zur Analyse der Permanentgase kam ein online-Gaschromatograph (online-GC, Typ HP6890N,
Fa. Agilent) zum Einsatz. Die Auftrennung der Gase erfolgt geméfi dem in Abbildung 5.4
dargestellten Schema. Zu Beginn der Messung schaltet ein pneumatischer Aktuator die Ventile
V1, V3 und V4 auf on. Der Ar-Tréagergasstrom leitet die in der Probenschleife befindliche Probe
tiber eine HP1-Saule (30 m, 0,53 mm, 2,65 pm). Hier erfolgt die Abtrennung der langkettigen
KWSt. Das Ventil V3 wird auf off geschaltet, sobald die Permanentgase die HP1-Séule passiert
haben. In der Plot Q-Saule (30 m, 0,53 mm, 40 pgm) wird vornehmlich CO, zuriickgehalten.
Sobald H,, Ny, CO und CHy die Plot Q-Saule passiert haben, wird das Ventil V4 auf off
geschaltet. COy wird daher nicht iiber die Molekularsiebsaule (5 A, 30 m, 0,53 mm, 25 pm)
geleitet und erreicht den Warmeleitfdhigkeitsdetektor (WLD) zuerst. Die iibrigen Gase werden
in der Molekularsiebséule aufgetrennt. Kurz nachdem COs im WLD detektiert wurde, erreicht
Hy; den WLD. Danach folgen Ny, CH4 und CO.

Der online-GC verfiigt neben dem WLD auch noch {iber einen zweiten Kanal mit einer HP1-
Séule und einem Flammenionisationsdetektor (FID). Damit konnen online qualitative Aussa-
gen iiber die organischen Verbindungen gemacht werden. Wegen der relativ hohen Starttem-

peratur (TGe start = 37 °C, tpay = 8 Minuten) und der steilen Temperaturrampe (10 °C min~!

von 37 °C bis 89 °C bzw. 40 °C min™ von 89 °C bis 171 °C) konnen die KWSt allerdings
nicht zufriedenstellend aufgetrennt werden. Mit dieser Konfiguration kann alle 23 Minuten
eine Messung durchgefithrt werden. Beispiel-Chromatogramme sind der Arbeit von Edzang
(2015) zu entnehmen, in der derselbe online-GC genutzt wurde.

Tragergas \Probenschleife

Probeneinlass

Abgas AUX 3

Abb. 5.4: Darstellung der Schaltung des online-Gaschromatographen, ==: off, ===: on, siche
Unruh (2006)

Offline-Gaschromatograph

Fiir die quantitative Auswertung der produzierten KWSt kommt die am Engler-Bunte-Institut
entwickelte Ampullentechnik mit anschlieSender Analyse im offline-Gaschromatographen
(offline-GC, Typ 6890N, Fa. Agilent) zum Einsatz. Im Detail wird diese Analysetechnik in
der Veroffentlichung von Schulz et al. (1984) beschrieben. Eine evakuierte Glasampulle mit
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5.2 Analytik

einem Volumen von etwa 2 ml wird durch ein Septum in den kontinuierlich von Produktgas
durchstromten Ampullenprobennehmer eingefiihrt (siche Abbildung B.4). Die langausgezoge-
ne Spitze der Glasampulle reicht dabei zwischen die Gabelkonstruktion und kann durch Drehen
der Gabel gebrochen werden. Das Produktgas wird innerhalb eines Sekundenbruchteils in die
Ampulle gesogen. Diese wird anschliefend vorsichtig herausgezogen, ohne dass die gebroche-
ne Ampullenspitze nach auflen ragt. Mit Hilfe eines Gasbrenners wird die Ampullenspitze im
Abstand von 1 - 2 ecm vom Ampullenkorper zugeschmolzen. Der gesamte Vorgang der Pro-
bennahme dauert dabei ca. 20 s, sodass sich diese Probennahmetechnik fiir die Analyse der
Produktverteilung unter instationdren Bedingungen eignet. Die Analyse der Ampullen ist zeit-
lich von der Probennahme entkoppelt und erfolgt zu einem spéteren Zeitpunkt im offline-GC.
Der prinzipielle Aufbau des offline-GC ist in Abbildung B.3 dargestellt. Es sind zwei separate
Analysestringe vorhanden, sodass zwei Ampullen gleichzeitig analysiert werden kénnen. Die
Ampullenproben werden in die auf 250 °C beheizten, pneumatischen Ampullenbrecher ein-
gebracht. Diese werden verschlossen und mit Helium gespiilt. Nachdem die Ampullenbrecher
mit den GC-Saulen verbunden wurden und die GC-Saulen mittels fliisssigem Stickstoff auf
-80 °C gekiihlt wurden, werden die Ampullen gebrochen und die Gasprobe wird durch den
He-Trégergasstrom iiber die HP1-Sdulen (50 m, 0,2 mm, 0,5 pm) geleitet. Die Temperatur-
rampe startet bei -80 °C und endet bei 300 °C (15 °C min™ bis 0 °C, 3 °C min™! bis 300 °C).
Auf diese Weise konnen die KWSt getrennt und im FID nacheinander detektiert werden. In
den Arbeiten von Iglesias Gonzalez (2015) und Edzang (2015) wurde derselbe offline-GC zur
Trennung und Analyse von KWSt-Gemischen eingesetzt. In beiden Arbeiten werden typische
Chromatogramme gezeigt.

IR-Sensor

Fiir die kontinuierliche Gasanalyse wurde ein IR-Sensor (Typ Uras26, Fa. ABB) eingesetzt.
Mit dem IR ist es moglich CO-Konzentrationen von 0 - 20 % im Produktgas zu messen und in
LabView aufzuzeichnen. Um eine Stérung der Messung zu verhindern, wurde Wasserdampf im
vorgeschalteten Thermostatabscheider bei 3 °C kondensiert. Die Kalibrierung erfolgte durch
eine Kalibrierkiivette und wurde durch den Vergleich mit online-GC-Messungen kontrolliert.
Zur CO-Stoffstrombestimmung wurde der Gesamtaustrittsvolumenstrom am Anlagenaustritt
mit einem Seifenblasen-Durchflussmesser (Typ Gilibrator, Fa. Sensidyne) bestimmt. In Ab-
bildung 5.8 ist das Messsignal (als CO-Normvolumenstrom) des NDIR-Sensors exemplarisch
dargestellt.

1-Gaschromatograph

Eine weitere  Moglichkeit der online Gasanalyse Dbietet der eingesetzte, 1-
Kanal-p-Gaschromatograph (u-GC, Typ CP4900, Fa. Varian) mit Helium als Trégergas.
Zum Schutz der pu-GC-Saule vor KWSt, Wasserdampf und evtl. auftretendem CO, werden
diese Gaskomponenten in einer Vorsdule zuriickgehalten und mittels Riickspiilung (backflush)
entfernt. Die eigentliche Trennung der Permanentgase (Hy, No, CHy und CO) erfolgt durch
eine Molekularsiebséule (5 A, 20 m) bei 90 °C bevor sie im WLD detektiert werden koénnen.
Die Messdauer betrigt etwa 5 Minuten.
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5.3 Reaktionstechnische Definitionen

5.3 Reaktionstechnische Definitionen

Im Folgenden werden einige grundsétzliche reaktionstechnische Gréfien definiert. Der Umsatz
der Komponente i berechnet sich nach Gleichung 5.1 iiber den ein- und austretenden Stoff-
strom.

Fn,i,ein - Fn,i,aus
Fn,i,ein

X, = (5.1)

In Gleichung 5.2 ist die Ausbeute der Komponente i definiert. Dabei bezieht sich die Ausbeute
auf den eintretenden CO-Stoffstrom.

Fn,i,aus - Fn,i,ein

Fn,CO,ein

Vco
v

Y, = (5.2)

Aus der Ausbeute und dem CO-Umsatz kann die Selektivitdt der Komponente i berechnet
werden (Gleichung 5.3).

Y
Xco

Si (5.3)

Die Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeit der Komponente i ist, wie bei heterogen-
katalysierten Reaktionen {iiblich, auf die Masse des eingesetzten Katalysators bezogen. Die
Definition ist Gleichung 5.4 zu entnehmen.

1 dni
MKat dt

(5.4)

ry =
Reaktion

Die modifizierte Verweilzeit (Gleichung 5.5) berechnet sich aus der eingesetzten Katalysator-
masse und dem Normvolumenstrom des eintretenden Synthesegases (Hy und CO).

MKat

(5.5)

Tmod =
FV,Syn,ein,NTP

5.4 Mathematische Modellierung

Zunéchst sollen die unterschiedlichen, im Rahmen dieser Arbeit entwickelten, mathematischen
Modelle vorgestellt und deren Anwendung innerhalb der vorliegenden Arbeit erlautert werden.

Mit Hilfe des mathematischen Modells des Laborfestbettreaktors konnen kinetische Para-
meter im Rahmen der experimentellen Untersuchungen unter stationdren Bedingungen be-
stimmt werden. Die Modellierung der Laborapparatur wird zur Auswertung der Versuche
bei sprungartiger Anderung der Betriebsparameter herangezogen. Durch den Vergleich von
Modell- und Versuchsergebnis ist es moglich, experimentell nicht direkt zugéngliche Informa-
tionen iiber transiente Ubergangseffekte zu erhalten (modell-basierte Auswertung). AuBerdem
dient das Modell der Laborapparatur zur Planung der Versuche mit periodischer Anderung
des (Hy/CO)R ein-Verhéltnisses im Suspensionsreaktor. Zudem wird das mathematische Mo-
dell eines technischen Blasensiulenreaktors vorgestellt, das zur Ubertragung der Ergebnisse
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5.4 Mathematische Modellierung

aus den Laboruntersuchungen auf den technischen Mafistab herangezogen wird.

5.4.1 Laborapparatur

Mathematisches Modell der Laborapparatur mit Suspensionsreaktor
In Tabelle 5.1 sind die Annahmen fiir die Modellierung der Laborapparatur mit Suspensions-

reaktor dargestellt. Es werden Bilanzgleichungen fiir alle Teile der Apparatur (Rohrleitungen,

Tab. 5.1: Annahmen fiir die Modellierung der Laborapparatur mit Suspensionsreaktor

Annahmen

Reaktor

Reaktion

Peripherie

Allgemein

ideale Riickvermischung (PMF)

Fliissigkeits- und Gasvolumen bleiben konstant

Katalysator, Fliissig- und Gasphase als pseudohomogene Phase

keine Stofftransportlimitierungen, siehe Abbildung 6.3 und Claeys
(1997)

konstante Dichte der Fliissigphase (Squalan) im betrachteten Tempera-
turbereich

nur FT-Reaktion wird beriicksichtigt

e H50 als alleiniges gasférmiges Produkt, d.h. die gebildeten KWSt wer-

den als Fliissigkeiten mit vernachléssigharem Dampfdruck angenommen

e unter stationdren Bedingungen ermittelte Reaktionskinetik ist giiltig
e keine Katalysatordesaktivierung

ideale Kolbenstromung (PF) in Rohrleitungen

e Riickvermischung (MF, d.h. kein ideales Verhalten) in Abscheidern, Pro-

bennehmer und Thermostat

Gasphase kann mit idealem Gasgesetz beschrieben werden

e Konzentrationen in Suspension nach dem Henry’schen Gesetz iiber Ver-

teilungskoeffizienten berechenbar

Reaktor, Abscheider, Probennehmer) aufgestellt und geméfl der Darstellung des mathemati-
schen Modells in Abbildung 5.1 in Reihe geschaltet. Fiir den Suspensionsreaktor ergibt sich
die in Gleichung 5.6 dargestellte Stoffbilanz.

d(ni,g -+ ni,L)

= Fn,i,ein - Fn,i,aus + MKat * Vi * TFT (56)

Diese kann nun mit Hilfe der Beziehung n; 1, ~ ng-z;1, in Gleichung 5.7 umgeschrieben werden.

d(VG . Ci,G -+ ng - 1317L)

dt

= FV,ein * Ci,G,ein — FV,aus “C,g + Vi MKat * TFT (5-7)
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Mit Hilfe des Henry’schen Gesetzes und der Anwendung des idealen Gasgesetzes (siehe Glei-
chung 5.8) ergibt sich Gleichung 5.9.

Di (G R T
== T 5.8
B =5 7 (5.8)
ci,qgRT
Vo) 4 (s 25T)
( ¢ ’G> + = FV,ein * Ci,Gyein — FV,aUS * GG + Vi MKat  TFT <59)

dt dt

Der erste Term der Gleichung 5.9 beschreibt die Stoffmengenidnderung der Komponente i in
der Gasphase, der zweite Term beschreibt die Stoffmengenénderung der Komponente i in der
Suspension. Die Stoffmenge an Squalan im Suspensionsreaktor wird als konstant angenommen
und damit ist ng # f(¢). Die Groflen ¢ o, T und H; sind allerdings zeitabhéngig und miissen
nach der Produkt- bzw. Quotientenregel abgeleitet werden. Fiir die zeitliche Anderung der
Stoffmengen der Komponente i in der Suspension ergibt sich daher Gleichung 5.10.
dry 4 (ns- 25T R d dT T dH
TiL Hi ng - Ci,G GG - i
Cehn — AT == 4¢qg — — 22— 5.10
s ( a T T T h dt) (5.10)

dt dt H;
Gleichung 5.10 eingesetzt in Gleichung 5.9 ergibt Gleichung 5.11. Hiermit kann die Konzen-

trationsédnderung der Komponente i in der Gasphase berechnet werden. Dazu miissen die
zeitlichen Ableitungen % und C;—f bekannt sein. Der Henry-Koeffizient H; ist eine Funktion
der Temperatur. Daher ergibt sich dessen Ableitung nach der Zeit % durch die aufgezwun-
gene Temperaturdnderung im Reaktor %. Zusétzlich muss der Gesamtaustrittsvolumenstrom

Fy aus bekannt sein.

R-T\ do
(Vg+ns ) a6

H; dt

ns-R (dT T dH,
B _F e 11
o, (dt o di ) V) ac (511

Die Berechnung von Fy ., erfolgt iiber die Gesamtstoffbilanz (Gleichung 5.12). Dabei wird
angenommen, dass sich nur HyO als gasformiges Produkt bildet. Die sich bildenden KWSt

Fy ein * Gi,GeinTVi - MKat - TFT + (

werden als fliissige Produkte ohne Dampfdruck behandelt.

dng  ny,

Y _:Fnein_Fnaus_2' at * 5.12
i ! : MKat " TFT (5.12)

Gleichung 5.13 erhélt man aus der Gleichung 5.12 bei Annahme eines konstanten Suspensi-
onsvolumens und damit auch eines konstanten Gasvolumens im Reaktor.

dx; dc
ng - Z ( dt’L) + VG : d_tG = FV7ein * CG,ein — FV,aus cCG — 2- MKat * TFT (513)

Der zweite Term der Gleichung 5.13 beschreibt die zeitliche Anderung der Gesamtkonzentra-
tion in der Gasphase. Bei Anwendung der Produkt- bzw. Quotientenregel ergibt sich Glei-

64



5.4 Mathematische Modellierung

chung 5.14.

deg ., d(gF) Vg dp dT
Vo =Ve 0 ~mre \Ta"a (5.14)

Setzt man Gleichung 5.14 in Gleichung 5.13 ein und 16st nach Fy .. auf, erhilt man die
Berechnungsgleichung fiir den Gesamtaustrittsvolumenstrom (Gleichung 5.15). Die zeitlichen
Ableitungen des Gesamtdrucks % und der Temperatur % miissen vorgegeben werden. Wei-
terhin héngt Fy . von dZ;L ab. Damit ist Gleichung 5.15 mit den Komponentenstoffbilanzen

(Gleichung 5.10) verkniipft.

1 Ve dp  dT
Fyaws = — | Fvein ein— 2" at * —— T —p— -
V, - ( v, Ca, MKat - TFT R.T2 ( dt D di ) )

G
dl‘i,L
ng - Z p (5.15)

Das sich ergebende Differentialgleichungssystem kann daher nur iterativ gelost werden. Dies
erfolgt in MATLAB® iiber einen Algorithmus (lsqnonlin-Loser) fiir die Fehlerquadratminimie-
rung, der auf dem Trust-Region-Verfahren basiert. Die Fehlerquadratminimierung ist dabei in
einen Loser fiir gewohnliche Differentialgleichungen (ode 45) eingebettet. Der Ablauf des ite-
rativen Verfahrens ist vereinfacht in Tabelle 5.2 dargestellt. Die Komponentenkonzentrationen

Tab. 5.2: Iteratives Verfahren zur Losung des dargestellten Differentialgleichungssystems

Ablauf Gleichung
. dz;
1. Berechnung von Fy ,us mit (E)Schatz 5.15
2. Berechnung von dilif a1l
i 5.10
3. Berechnung von %
. dx; cp dx;
4. Vergleich von (E) Sehat, T G

fiir | (<7 i

ansonsten Wiederholung der Schritte 1. - 4. mit neuem Wert fiir

( % ) Schétz

(%)Schm — %‘ <1073 s! Abbruch der Iteration

und die Volumenstrome in den iibrigen Anlagenteilen werden mit Hilfe der Gleichungen 5.16
und 5.18 berechnet. Dabei erhélt man Gleichung 5.18 aus der Kombination von Gleichung 5.17
und Gleichung 5.14 und Auflésen nach Fy ays.

de
VG . fléG — FV,ein, * Ci,G,ein — FV,aus * GG <516)
F ein * CG,ein — Vo - deg
FV,aus = AL G7CG S (517)
F\/ein'CGein'R'T VG 1 dp 1 dT
3 aus — : : — |\ = — =" - 5.18
v p T (p dt T dt (5.18)

Zur Losung der Differentialgleichungen miissen fiir alle Anlagenteile der Druck und die Tem-
peratur, sowie deren zeitliche Ableitungen vorgegeben werden. Es wird angenommen, dass die
Fliissigkeitsvolumina in den Abscheidern vernachléssigbar sind und keine Reaktion stattfin-
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det. AuBerdem wird Kolbenstromung fiir die Rohrleitungen und Riickvermischung (d.h. kein
ideales Verhalten) fiir die Abscheider und den Probennehmer angenommen. Das nicht idea-
le Riickvermischungsverhalten kann iiber eine Reihenschaltung aus PF- und PMF-Volumina
modelliert werden.

Die Aufteilung der Gesamtvolumina in den einzelnen Anlagenteilen auf PF- und PMF-
Volumina wurde im Rahmen von Verweilzeitversuchen bestimmt und ist in Tabelle 5.3 zusam-
men mit den entsprechenden Druck- und Temperaturbereichen gezeigt. Die Konzentrations-

Tab. 5.3: Aufteilung der Volumina der einzelnen Anlagenteile auf PF- und PMF-Volumina
mit jeweiligen Druck- und Temperaturbereichen

Ver / cm®  Vpyp / cm® T /°C p / MPa
Rohrleitungen, ein 30 0 190 - 210 0,2-2
Reaktor 0 Susp: 350, Gas: 150 190 - 210 0,2-2
Heiflabscheider 97,5 32,5 130 - 210 0,2-2
Ampullenprobennehmer 20 20 130 - 210 0,1
Kaltabscheider 97,5 32,5 30 0,1
Thermostatabscheider 0 20 3 0,1
Rohrleitungen, aus 30 0 30 0,1

und Volumenstrominderungen in den PMF-Volumina konnen direkt mit den dargestellten
Gleichungen beschrieben werden. Fiir die Volumina mit PF-Verhalten wird das Kaskadenmo-
dell angewendet (Levenspiel 1999). Das Volumen mit PF-Verhalten wird dazu auf zehn Vo-
lumina aufgeteilt. Die einzelnen Volumina werden als ideal-riickvermischt (PMF-Verhalten)
modelliert und in Reihe geschaltet.

Mathematisches Modell des Laborfestbettreaktors

Das mathematische Modell des Laborfestbettreaktor wurde entwickelt, um die im Festbett-
reaktor gewonnenen experimentellen Daten auch im integralen Betrieb (d.h. bei X¢o > 10%
(Reschetilowski 2015)) kinetisch auswerten zu kénnen. Mit Hilfe des mathematischen Modells
des Laborfestbettreaktors koénnen die Parameter des kinetischen Ansatzes zur Beschreibung
der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit bestimmt werden. Dabei werden alle im Reaktor auftreten-
den Phasen als pseudohomogen angesehen und radiale Profile vernachléssigt. In Tabelle 5.4
sind alle getroffenen Annahmen zusammengefasst. Die Differentialgleichung 5.19 beschreibt
die Anderung des Stoffstromes der Komponente i iiber die Schiittungslinge z.

EFo.
d L "TKat Vi TFT (519)

dz Lschiitt

Dabei ist die Reaktionsgeschwindigkeit (1;-rpr) als die Stoffinderung der Komponente i durch
Reaktion pro Zeit, bezogen auf die eingesetzte Katalysatormasse, definiert (Gleichung 5.4). Die
Losung der Differentialgleichung erfolgt mit einem Loser fiir gewohnliche Differentialgleichun-
gen nach dem Runge-Kutta-Verfahren in MATLAB (ode45) (siehe auch Iglesias Gonzalez
(2015) und Edzang (2015))
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Tab. 5.4: Annahmen fiir die Modellierung des Laborfestbettreaktors

Annahmen

stationdrer Betrieb

ideale Gasphase

isotherm

keine axiale Dispersion bzw. Riickvermischung, d.h. ideale Kolbenstromung, Lg/Lp >
1000, Bo > 100

keine radialen Konzentrationsprofile, Wandeffekte vernachléssigbar (dg/dp > 10)

keine Stofftransportlimitierungen, siehe Claeys (1997)

Gasphase, Fliissigkeitsphase und Katalysator als pseudohomogene Phase
Fischer-Tropsch-Reaktion lauft als einzige Reaktion ab

H>O als einziges gasformiges Produkt, d.h. die gebildeten KWSt werden als Fliissigkeiten
mit vernachlassigbarem Dampfdruck angenommen

5.4.2 Technischer Blasensaulenreaktor

Allgemeine Stoff- und Energiebilanzen

Aus der Bilanzierung eines Blasensdulenreaktors ergeben sich unter stationédren Bedingungen
gewoOhnliche Differentialgleichungen. Unter instationdren Bedingungen fiihrt die Bilanzierung
zu partiellen Differentialgleichungen. Das Riickvermischungsverhalten der unterschiedlichen
Phasen bewegt sich bei technischen Reaktoren zwischen den idealisierten Vorstellungen der
Kolbenstrémung und der idealen Riickvermischung. In der Literatur wird diesem Sachverhalt
in den meisten Féllen durch die Verwendung eines Dispersionsmodells Rechnung getragen
(Saxena et al. 1986). Dabei wird die Riickvermischung als stochastisches Phdnomen aufgefasst
und kann daher mit dem Fick’schen Ansatz der Diffusion modelliert werden. Oft reicht es
aus, den Reaktor nur eindimensional entlang der Reaktorlénge zu bilanzieren, da durch den
Blasenaufstieg eine intensive Quervermischung hervorgerufen wird und radiale Profile damit
meist vernachléssigt werden kénnen (Deckwer 1985).

Gleichung 5.20 stellt die allgemeine partielle Differentialgleichung fiir die Komponente i in
der Gasphase dar (siche Mills et al. (1996)). Mit dem ersten Term auf der rechten Seite,
der Gasphasendispersion, wird die Riickvermischung der Gasphase beriicksichtigt. Der zweite
Term beschreibt die Gasphasenkonvektion, der dritte Term entspricht dem volumenbezogenen
Stoffiibergangsstrom zwischen Gasphase und Fliissigkeit, wobei dieser mit dem Filmdiffusions-
modell beschrieben wird. Das Filmdiffusionsmodell ist in Abbildung D.30 dargestellt. Fiir die
Modellierung des technischen Blasensédulenreaktors wird nur eine mogliche fliissigkeitsseitige
Stofftransportlimitierung beriicksichtigt (D;1, << D; g, siche Saxena et al. (1986)). In diesem
Fall ergibt sich g% ~ cq;.

8 8 86 i 8 C i
a(EG Cai) = EP (EG “ Daisp . - 8—;;) — &(UG cgi) — (kLa); - (}i* — CL,i> (5.20)

Gleichung 5.21 stellt die Stoffbilanz der Komponente i in der Fliissigphase dar. Neben der
Dispersion, der Konvektion und dem Stofftransport zwischen Gas- und Fliissigphase wird mit
dem letzten Term auf der rechten Seite der Stofftransport zwischen Fliissigkeit und Katalysator
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beschrieben.
0 0 e 1,
a(EL i) = 92 (EL  Dpisp,1, - a—z) - &(UL i)t
Ca,i
(krLa); - (5* - CL,i) — (kKatOKat )i - (CL,i - CKat,i) (5.21)

Die Stoftbilanz am Katalysator ist in Gleichung 5.22 dargestellt. Es wird angenommen, dass
der Katalysator kein Speichervermégen hat, daher ist kein Akkumulationsterm in der Glei-
chung enthalten. Die linke Seite beschreibt den Stofftransport zwischen Fliissigkeit und Kata-
lysatoroberfliche. Die rechte Seite der Gleichung entspricht der Reaktionsgeschwindigkeit der
Komponente i. Hier wird eine mégliche Porendiffusionslimitierung durch den Effektivitatsfak-
tor nes beriicksichtigt (Levenspiel 1999).

C
(kKatKat )i - (CLi — CKati) = - VC €L Vit PKat * T Teff (5.22)
— v

Mit Gleichung 5.23 kann die Verteilung des Katalysators in der Fliissigkeit beschrieben wer-
den. Dazu wird eine Massenbilanz des Katalysators aufgestellt, welche die Dispersion und die
Konvektion des Katalysators beriicksichtigt.

Oty 0 O 0 Us]
E — O (DDlsp,Kat O ) + Oz ((USed 1_ EG) Cm) (523)

Wenn die Reaktion nicht volumenstabil ist, &ndert sich bei konstantem Druck die Gasgeschwin-

digkeit mit dem Umsatz. Um die Anderung der Gasgeschwindigkeit berechnen zu kénnen,
wird die differentielle Gesamtbilanz der Gasphase herangezogen (Gleichung 5.24) (Rados et
al. 2005). Sie ergibt sich durch Addition der Stoffbilanzen aller gasférmigen Komponenten.

Ng

9, 0 i
g(EG Lcg) = —ca % - Z(kLa)i : (j;l* - CL,i) (5.24)

=1

Neben den bisher vorgestellten Stoffbilanzen soll das mathematische Modell auch Aussagen
iiber sich einstellende Temperaturen machen kénnen. Dazu wird die Enthalpie in der begas-
ten Suspension bilanziert (d.h. Gasphase, Fliissigphase und Katalysator werden als pseudo-
homogen betrachtet). Die Enthalpiebilanz beriicksichtigt axiale Warmeleitung, Konvektion,
Reaktion und die Warmeabfuhr iiber die Kiihlung (Gleichung 5.25).

0 c
—(¢pr - pr - € - T1, + CpKat * PKat * Y ep, - Tias + G pa - eclc) =
ot 1— Cy
0 o7, JdTg
Rl S Vel T URSR i I
0z < L, B 0z )
8 Usg)
P ur, - pr - CpL - 1L +ug - pe - cpa - Ta — | Vsed — . “ Cm * PKat * CpKat * 1Kat | —
c
Yoy PKat - ARH - T et — kxin - axant -+ (T — Tkin) (5.25)

1—CV
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Vereinfachung und Diskretisierung der Stoff- und Energiebilanzen

Die bisher vorgestellten Bilanzgleichungen kénnen allgemein fiir Blasensdulenreaktoren heran-
gezogen werden. Fiir den speziellen Fall der FT-Synthese werden weitere Annahmen getroffen,
um die Stoff- und Energiebilanzen zu vereinfachen. Diese sind in Tabelle D.7 zusammengefasst.
Auflerdem werden die Bilanzgleichungen diskretisiert, um sie auf ein System gewdchnlicher
Differentialgleichungen zuriickzufiihren und mit einem Loser fiir gewhnliche Differentialglei-
chungen l6sen zu kénnen (Schiesser 1991).

In Abbildung 5.5 ist das Grundprinzip des eingesetzten mathematischen Modells vorgestellt.
Es handelt sich um eine Abwandlung des von Ellenberger et al. (1994) und Krishna et al.

Produkt- und nicht . CO. IO beladene
umgesetztes Synthesegas z » 772 Suspension

Suspension H . 43@
(und Produkt) HE =
o A
‘fModellbildung | ~ —~ L
La
— O\ (> S—
Q@
(@
y A
. 3 (@Y
Suspension s 1Mo J‘
Synthesegas H,, CO  unbeladene
Suspension

Abb. 5.5: Schematische Darstellung eines technischen Blasensédulenreaktors und dessen Auf-

teilung in Gasphase (groBe Blasen) und Suspension innerhalb des mathematischen
Modells

(1996) entwickelten generalized two-phase model, welches urspriinglich von van Deemter (1961)
fiir Gas-Feststoff-Wirbelschichten entwickelt wurde. Fiir die Beschreibung des Blasenaufstiegs-
bzw. Riickvermischungsverhaltens in einer, im heterogenen Strémungsregime betriebenen, Bla-
sensédule wird eine bimodale Blasengrofienverteilung angenommen. Dabei wird davon ausge-
gangen, dass die kleinen Blasen mit der Suspension mitgeschleppt werden und als eine Phase
(dense phase) aufgefasst werden konnen. Wegen des schnellen Aufstiegs der grofien Blasen
wird die dense phase als ideal riickvermischt angenommen. Die groflen Blasen werden als
dilute phase zusammengefasst und aufgrund ihrer hohen Stréomungsgeschwindigkeit als Kol-
benstrom modelliert. Anwendung findet diese Art der Modellbildung in diversen Veroffent-
lichungen (z.B.: van der Laan (1999), Maretto et al. (1999), de Swart et al. (2002), Riedel
(2003)).

Grofitechnische FT-Reaktoren werden im heterogenen Strémungsregime mit einem moglichst
hohen Katalysatorvolumenanteil in der Suspension betrieben, um die Raum-Zeit-Ausbeute zu
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maximieren. Laut Maretto et al. (1999) ist in der industriellen Praxis ein Katalysatorvolumen-
anteil bis zu 40 % realisierbar. Nach Krishna (2000) begiinstigt ein hoher Volumenanteil des
Katalysators die Koaleszenzneigung der Blasen, sodass im heterogenen Stromungsregime ab
einem Wert von cy ~ 30% der Gasgehalt der kleinen Blasen vernachlissigt werden kann. Da-
her werden im vorgestellten mathematischen Modell die kleinen Blasen, bei dem angenommen
Katalysatorvolumenanteil von cy = 35 % (siehe Tabelle D.9), nicht gesondert bilanziert. Das
komplette Gasvolumen wird demnach als ein Gro3blasenkollektiv mit PF-Verhalten modelliert.
Die Suspension wird pseudohomogen mit PMF-Verhalten modelliert und ist iiber Stofftrans-
portvorgdnge mit der Gasphase verkniipft. Es wird angenommen, dass keine Sedimentation
des Katalysators stattfindet, was aufgrund des geringen Katalysatorpartikeldurchmessers, der
Turbulenz der aufsteigenden Grofiblasen und der entgegen der Gravitation strémenden Sus-
pension gerechtfertigt scheint.

In Abbildung 5.6 sind die Strome der Stoftbilanz der Komponente i um die Suspension darge-
stellt. Dabei werden Gasphase und Suspension gedanklich entlang der Reaktorldnge getrennt.

beladene
Suspension
H,, CO, H,0
(FV,SI * Csl,i + FV«,Pr M csl,i)K()nvekti()n
€+ Ag - hy
- ez =hyg
A ~ (igsl,i
N
>
(@ (‘Fn,i)Ab- Desorpti¢n
ays —
N g
o~ 2
O 3]
= : e
¢ @)
t?_ - Jlt _——'ZZO
1 (FV sl *Csl i ein)Konvek ion
H,, CO . '
unbeladene
Suspension

Abb. 5.6: Bilanzierung der Suspension innerhalb des mathematischen Modells des techni-
schen Blasensédulenreaktors

Die Bilanz (Gleichung 5.26) besteht aus dem Akkumulationsterm auf der linken Seite, dem
Konvektionsterm, einem Produktionsterm fiir die durch Reaktion erzeugte Fliissigkeit, dem
Reaktionsterm und einem Term, der den Stoffiibergangsstrom zwischen Gasphase und Sus-
pension beschreibt. Dabei tritt das Problem auf, dass sich der Gasanteil aufgrund der differen-
tiellen Betrachtungsweise der Gasphase iiber die Reaktorhdhe dndert, der Suspensionsanteil
allerdings keine lokale Grofe ist. Es wird daher auf ein mittleres ¢y zuriickgegriffen. Integral
gilt & + thB %de = 1. Im Vergleich zur allgemeinen Bilanz in Gleichung 5.21 gilt die Bi-
lanzgleichung fiir die Suspension, da die Fliissigkeit und der Katalysator als pseudohomogene
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Phase zusammen bilanziert werden konnen. Wegen der Annahme einer idealen Riickvermi-
schung kann auf den Dispersionsterm und auf die differentielle Bilanzierung der Suspension
verzichtet werden.

d _ Ugl FVProd —1
5, \Esl * Gsli) = 77—  \Csliiein — Csli) — : 'si'l_
3 (&t~ Gsti) ™ (Cotiein — CoLi) A by (I—cv)™ +
B
1 1 Cai
AR'hB.Vi'mKat'rFT—i_E./(k‘La)i'(Hii;_CSl’i).dZ (5.26)
0

Die Reaktionsgeschwindigkeit der FT-Synthese (rpr) wird iiber den Ansatz von Yates et al.
(1991) beschrieben, wobei ,fiktive“ Hy- und CO-Partialdriicke verwendet werden. Diese erge-
ben sich aus den Hy- und CO-Konzentrationen in der Suspension und dem entsprechenden
Henry-Koeffizienten. Die Berechnung der FT-Reaktionsgeschwindigkeit ist in Gleichung 5.28

gezeigt.
Ph, * PCo
rer = kpp - —————— 5.27
FT FTC arT - Doy ( )
cam, - Hf -caco- Hi - R?2- T2
— T 17H2 H2 17CO CcO G (5‘28)

I+apr-caco-Hig - R-Tg
Der produzierte Volumenstrom der Modellfliissigkeit Cgg berechnet sich nach Gleichung 5.29.

Fyv proa = 1 - MKt * 7C60 Moo *TFT (5-29)
PL
Abbildung 5.7 zeigt die Stoffstrome der differentiellen Bilanz der Gasphase. Die partielle Dif-
ferentialgleichung 5.30 besteht neben dem Akkumulationsterm aus dem Konvektionsterm und
dem Term zur Beschreibung des Stoffiibergangs zwischen Gasphase und Suspension. Im Ver-
gleich zu Gleichung 5.20 entféllt der Dispersionsterm, da die Gasphase als Kolbenstromung
modelliert wird.

8 0 CGi

(e cai) = 5 e ) — (o - (2 - i) (5.30

In Gleichung 5.31 ist die Gesamtbilanz der Gasphase zur Berechnung der Gaskontraktion
angegeben. Diese erhélt man durch Addition der Stoffbilanzen aller gasférmigen Spezies.

8 E)uG s CGi
a(% LCg) = —Cg - 0. Z(km)i AU T (5.31)
=1 i

Die allgemeine Energiebilanz (Gleichung 5.25) vereinfacht sich, da auf die differentielle Bilan-
zierung, aufgrund der Isothermie des Reaktors, verzichtet werden kann. Zudem entféllt der
konvektive Term der Suspension, da diese bei Reaktortemperatur zugegeben und abgefiihrt
wird. Um die integrale Energiebilanz aufstellen zu kénnen, miissen die Gasphasendichte pg,
der Gasanteil g, die Gesamtgaskonzentration cg und der Warmedurchgangskoeffizient ki
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Abb. 5.7: Bilanzierung der Gasphase (grofie Blasen) innerhalb des mathematischen Modells
des technischen Blasensédulenreaktors

iiber die Reaktorhohe gemittelt werden. Es ergibt sich die vereinfachte Energiebilanz 5.32.

dT d , _ _ _
Cp,sl'psl"/sl'E""AR'&(Cp,G',OG'hB'EG'T):
AR ' (UG,Cin * PG,ein * Cp,Gein * TG,cin — UG, aus * PG,aus * Cp,G,aus * T) -

Fyprod o pr - T — AR H - Moy - "PT — kkant - aint - Ar - hs - (T, — Tiam)  (5.32)

Im Rahmen der Modellierung des technischen Blasensidulenreaktors werden die Komponenten
Hy, CO und HyO (Ng = 3) in der Gas- und in der Fliissigphase betrachtet. Zudem muss
eine Gesamtgasphasen- und eine Energiebilanz gelost werden. Man erhélt demnach 2 - Ng = 6
partielle und 2 gewohnliche Differentialgleichungen. Zur numerischen Losung der partiellen
Differentialgleichungen werden diese in ein System gewdohnlicher Differentialgleichungen nach
Schiesser (1991) itiberfithrt. Dazu gibt es prinzipiell zwei Moglichkeiten. Zum einen kann die
Zeit durch finite Differenzen diskretisiert werden (horizontale Linienmethode), zum anderen
kann eine ortliche Diskretisierung vorgenommen werden (vertikale Linienmethode). In Glei-
chung 5.33 ist die Diskretisierung der Stoftbilanz der Suspension nach der vertikalen Linien-
methode dargestellt.

_degs Ug] Fy prod 1
s'_’:_' sliein — Cslii) — : 'si'l_
“TH T I (Cotiein — Ca1) Ay O (I—cv) +
hg/Az j _
1 Az i Cj(;' d€1
Uy at * _~. kra) - T o — 5.33
T Ui+ MKat * TFT + T J; (kra)] (Hi cl,) Cai (5.33)
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Die Stoffbilanzen der Gasphase sind in den Gleichungen 5.34 und 5.35 dargestellt. Es ergibt
sich somit ein System von 2- Ng-hg/Az gewohnlicher Differentialgleichungen zuziiglich zweier
integraler Bilanzen 5.32 und 5.33.

. deg UJG : Cé,i - uj(;l : CY(;,il j Cé;,i - de]
de? wh =l S, [ deg
o gt = o g =D el | e | — b (5:39)
j=1 '

Die fiir die Losung der Bilanzgleichungen notwendigen Modellparameter, Stoffdaten, Korrela-
tionen und verwendeten numerischen Losungsmethoden sind in Kapitel D bzw. in Tabelle D.9
wiedergegeben.

5.5 Experimentelle Vorgehensweise und Methoden

In dieser Arbeit wird zwischen experimentellen Untersuchungen unter stationéren, d.h. die
Betriebsvariablen sind iiber die Zeit konstant, und instationédren, d.h. es werden eine oder
mehrere Betriebsbedingungen variiert, unterschieden. Dabei werden die experimentellen Un-
tersuchungen unter instationdren Bedingungen in Versuche mit sprungartiger und periodi-
scher Anderung der Betriebsbedingungen unterteilt. Es kommen demnach drei Arten experi-
menteller Untersuchungen zur Anwendung: (i) Versuche unter stationéiren Bedingungen zur
Bestimmung kinetischer Parameter und zur Untersuchung der Produktverteilung bei verschie-
denen Betriebsbedingungen, (i) Versuche mit sprungartiger Anderung der Betriebsvariablen
(FV einNTP, (H2/CO)R ein, Tr), um mit Hilfe des mathematischen Modells der Laborapparatur
mogliche Katalysator- und Apparatureffekte identifizieren zu konnen, (iii) Versuche mit peri-
odischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses. Die letzteren haben das Ziel bei ,,moderater*
und ,extremer” Variation eine mogliche Anderung der Katalysatoraktivitit zu quantifizieren
und mogliche Limitierungen des flexiblen Betriebs aufzudecken. Die Vorgehensweise fiir die
experimentellen Untersuchungen unter stationéren Bedingungen beruht auf den Erfahrungen
aus Vorgangerarbeiten (Claeys 1997; Edzang 2015; Iglesias Gonzalez 2015; Pabst 2013; Rie-
del 2003). Die experimentellen Methoden zur Untersuchung unter instationéiren Bedingungen
(Versuche mit sprungartiger und periodischer Anderung) werden detailliert dargestellt, da
diese speziell fiir diese Arbeit entwickelt wurden.

5.5.1 Durchfithrung und Auswertung der Versuche unter stationdren
Bedingungen

Katalysatorvorbehandlung und Versuchsablauf

Sowohl fiir die Versuche im Laborfestbettreaktor als auch im Laborsuspensionsreaktor wurde
der Co-Referenzkatalysator zundchst gemahlen und 5 g bzw. 2 g (Versuche im Laborsuspensi-
onsreaktor) bzw. 1 g (Versuche im Laborfestbettreaktor) der Fraktion 56 um < dp < 100 pm
zusammen mit SiC-Partikeln nach der in Abschnitt 5.1 dargestellten Vorgehensweise in den
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Festbettreaktor eingebracht und anschliefend geméfl den in Tabelle 5.5 dargestellten Bedin-
gungen reduziert und formiert (siehe dazu Abschnitt 3.2.1). Dabei wurde die Temperatur, der
Druck, der CO-Umsatz und die CHy-Selektivitét kontrolliert. Fiir nachfolgende kinetische Un-

Tab. 5.5: Bedingungen bei Reduktion und Formierung des Co-Referenzkatalysators im La-
borsuspensionsreaktor (SR) und im Laborfestbettreaktor (FB), Angabe der Volu-
menstrome fiir 5 g/2 g/1 g Katalysator, siche Mena Subiranas (2008)

T / °C DPges / MPa FV,i,NTP / CHI3 min‘l tHalt / h
CO H2 Ar
Reduktion, FB 400 0,1 i 75/30/15  25/10/5 16"
Formierung, FB 210 1 95/25/12,5 50/50/25 T75/75/37,5 48 (- 300)
Formierung, SR~ 210 1 50/25/- 100/50/- -/-/- - 252

* Die Aufheizung von Raumtemperatur bis auf 400 °C erfolgte mit einer Rate von 2 °C min™
tersuchungen im Laborfestbettreaktor wurden die Versuchsbedingungen der Formierung nicht
gedandert. Die Formierungsbedingungen wurden beibehalten bis sich ein stabiler Katalysatorzu-
stand beziiglich des CO-Umsatzes und der CHy-Selektivitét einstellte. Dieses Kriterium wurde
bei allen experimentellen Untersuchungen nach maximal 300 Stunden erreicht. Sollte der Ka-
talysator im Laborsuspensionsreaktor untersucht werden, wurde die Schiittung nach Ablauf
einer 48-stiindigen Formierungphase aus dem Laborfestbettreaktor entnommen und in den
Laborsuspensionsreaktor iiberfithrt. Um sicherzustellen, dass die Aktivitdt des Katalysators
nicht durch die Uberfithrung an der Luft in den Laborsuspensionsreaktor beeintrichtigt wird,
wurden ebenfalls Untersuchungen des Katalysators nach der Uberfithrung unter Schutzatmos-
phére durchgefiihrt. Dabei wurden vergleichbare Aktivitdten und Selektivitdten gemessen. Es
wird davon ausgegangen, dass sich wahrend der Formierungsphase eine Passivierungsschicht
aus FT-Produkten um die Katalysatorpartikel gebildet hat, die den Katalysator vor Reoxida-
tion an der Luft schiitzt. Im Suspensionsreaktor wurden nach der Uberfithrung die gleichen
Formierungsbedingungen wie im Festbettreaktor eingestellt. Allerdings kann auf die Zugabe
von Argon verzichtet werden, da die Gefahr der Temperaturstaubildung durch die Riickver-
mischung ausgeschlossen wird.

Nach der Formierung konnen die Versuchsbedingungen geédndert werden. Fiir die Untersu-
chung unter stationdren Bedingungen wurden mindestens 20 Messungen mit dem online-GC
durchgefiihrt. Nach Abschluss der online-GC-Messungen wurden mindestens 5 Ampullenpro-
ben entnommen, von denen mindestens zwei Ampullenproben mit dem offline-GC ausgewertet
wurden. Die aus den GC-Messungen erhaltenen Werte wurden anschlielend gemittelt.

Definitionen fiir die Versuchsauswertung

Mit den im online-, offline- und p-GC ermittelten Signalflichen der Gaskomponenten kénnen
durch Bezug auf das zugesetzte Referenzgas (15 cm?® min, 99,5 Vol.-% Ny und 0,5 Vol.-%
CPr) die jeweiligen Stoffstrome berechnet werden. Dabei wird Ny im WLD und CPr im FID als
Referenzkomponente eingesetzt. Uber das ideale Gasgesetz kann der No- bzw. CPr-Stoffstrom
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berechnet werden (Gleichungen 5.36 und 5.37)

Fn,Nz,NTP = (1 - yCPr) : FV,Ref,NTP N (5-36)
R Ty
PN
Fn r - r° 2 e : 5.37
,CPr,NTP = YCP V,Ref, NTP R-Tx ( )

Der Stoffstrom der Komponente i berechnet sich fiir die WLD-Messungen nach Gleichung 5.38.
Dabei werden die Korrekturfaktoren f; wip durch Mehrpunktkalibrierung mit Hilfe von Kali-
briergasflaschen bestimmt.

A;
FoiwLp = fiwwp - % - FhNoNTP (5.38)
N2

Fiir die im FID ermittelten Signalflichen werden die Stoffstrome der jeweiligen Komponente
durch Gleichung 5.39 berechnet. Im FID ist die Signalfléche fiir KWSt proportional zur Anzahl
der C-Atome. Daher ergeben sich Korrekturfaktoren von eins fiir alle KWSt. Fiir sauerstoff-
haltige Verbindungen sind allerdings andere Korrekturfaktoren anzusetzen. Diese kénnen der
Arbeit von van Steen (1993) entnommen werden.

Airmp  Nc,cpr
FLirm = firm - ) :
cer Ncj

- Fh.cpeNTP (5.39)

Da die HyO-Konzentration nicht mit den eingesetzten Gaschromatographen bestimmt werden
kann, wird der H,O-Stoffstrom iiber eine Sauerstoffbilanz berechnet (siche Gleichung 5.40).
Dabei werden die CO- und COs-Stoffstrome aus den Messdaten des online-GC und die Stoff-
strome der Alkohole aus den Messdaten des offline-GC ermittelt.

Fn,H2O,aus = 4£'n,CO,ein — Fn,CO,aus -2 Fn,COQ,aus - E Fn,i,Alkohol,aus (540)

7

Der Zusammenhang zwischen rpr und der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit ist zusammen mit
dem gewdhlten kinetischen Ansatz (Yates et al. 1991) in Gleichung 5.41 dargestellt. Uber den
Arrhenius-Ansatz ist die Abhéngigkeit der Geschwindigkeitskonstanten kgpr von der Tempe-
ratur beschrieben (Gleichung 5.42).

TFT = —TCO = KFT vates * P2 Pco B (5.41)
(1+apr - pco)
k k —Ea (5.42)
ates — T €X .
FT,Yat 0,FT p R-T
—E\ 1

Ink ates = 1INk - — 5.43
N KFT, Yat n Ko pr + r T ( )

Zur Berechnung der Partialdriicke wird das Gesetz von Dalton herangezogen (Gleichung 5.44).

Pi = VUi * Dges (544)
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Die Berechnung der Stoffmengenanteile der Komponente i in der Gasphase erfolgt iiber Glei-
chung 5.45.
Fn i

= 5.45
Y Fn,ges ( )

Fiir den Vergleich der Produktverteilung bei verschiedenen Versuchsbedingungen werden zwei
weitere Definitionen fiir den Stoffmengenanteil herangezogen. In Gleichung 5.46 wird der Stoft-
mengenstrom der Komponente i auf den Gesamtstoffmengenstrom aller im FID detektierten
Spezies, d.h. aller kohlenstoffhaltigen Spezies, die gasféormig im Heiflabscheider vorliegen, be-
zogen. Die Zusammensetzung in den Ampullenproben ist demnach durch das Gas-Fliissig-
Gleichgewicht im Reaktor bzw. im Heilabscheider festgelegt. Dieses hdngt von den eingestell-
ten Temperaturen (im Reaktor und im HeiBabscheider), dem Druck und der Zusammenset-
zung des Produktgases, d.h. vom Umsatz, ab. Daher kénnen die auf diese Weise ermittelten
Stoffmengenanteile bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen nur mit Hilfe eines iterativen
Verfahrens bei dem {iber die Beriicksichtigung des Gas-Fliissig-Gleichgewichts von der Zusam-
mensetzung in den Ampullenproben auf die Produktzusammensetzung im Reaktor zuriickge-
rechnet wird, verglichen werden. Die Anwendung dieses Verfahrens ist in der Arbeit von Pabst
(2013) dargestellt.

X FiFmD

Y = S Foirm (5.46)

Fiir die Auswertung der experimentellen Untersuchungen bei periodischer Anderung der Ein-
trittsbedingungen kann die erlduterte Vorgehensweise nur mit sehr grofem Aufwand realisiert
werden, da das Gas-Fliissig-Gleichgewicht zeitabhéngig berechnet und die Iteration fiir jeden
Zeitschritt durchgefiihrt werden miisste. Daher wird der Stoffmengenstrom der Komponente i
nur auf den Gesamtstoffmengenstrom der Spezies bezogen, die bei den zu vergleichenden Ver-
suchsbedingungen vollstandig gasférmig im HeiBabscheider vorliegen (Gleichung 5.47). Das
Phasengleichgewicht im Heilabscheider wurde fiir typische Betriebsbedingungen und eine ty-
pische Reaktoraustrittzusammensetzung mit dem Programm AspenPlus und der Zustands-
gleichung nach Redlich-Kwong-Soave fiir die KWSt-Spezies von C; - Cgy berechnet. Die be-
rechneten Gasphasenanteile der jeweiligen KWSt sind in Abbildung B.5 dargestellt.

o FLirp
e r=— (5.47)

Zizl Fn,i,FID

Bestimmung kinetischer Parameter im Laborsuspensionsreaktor

Der Laborsuspensionsreaktor kann als ideal riickvermischt angesehen werden. Daher ist die

CO-Verbrauchsgeschwindigkeit im gesamten Suspensionsvolumen konstant. Sie kann nach

Gleichung 5.48 direkt aus den gemessenen, austretenden CO-Stoffstromen berechnet werden.
Fn,CO,ein - Fn,CO,aus

TFT,exp — —T'CO,exp = m (548)
Kat

Fiir die experimentellen Untersuchungen zur Bestimmung der kinetischen Parameter im La-
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borsuspensionsreaktor wird die Heiflabscheidertemperatur auf dieselbe Temperatur wie im
Reaktor eingestellt. Auf diese Weise stellt sich dasselbe Gas-Fliissig-Gleichgewicht im Heif3ab-
scheider ein. Die in den Ampullenproben gemessenen Konzentrationen spiegeln daher direkt die
Reaktorkonzentrationen wider. Der Gesamtstoffstrom ergibt sich demnach iiber die Addition
der Stoffstrome aus den WLD-Messungen (online-GC), den FID-Messungen (offline-GC) und
dem aus der Os-Bilanz berechneten HoO-Stoffstrom. Dabei wird der aus den FID-Messungen
ermittelte CHy-Stoffstrom herangezogen.

Fo ges,aus = Z FuiwLp + Z Fuirm + Fumo (5.49)

Mit Kenntnis des Gesamtstoffstroms kénnen nun die Hs- und CO-Partialdriicke berechnet wer-
den (Gleichungen 5.44 und 5.45). Die Ermittlung der kinetischen Parameter erfolgt iiber die
Anpassung des Inhibierungsterms apr pe, fiir alle Temperaturen und der Geschwindigkeitskon-
stanten kprper separat fiir jede untersuchte Temperatur, sodass die Fehlerquadrate zwischen
den rechnerischen Reaktionsgeschwindigkeiten 7pp pe, und den bei der jeweiligen Temperatur
experimentell ermittelten Reaktionsgeschwindigkeiten rpr ey, minimal werden. Das iterative
Verfahren ist in Tabelle 5.6 dargestellt.

Tab. 5.6: Iteratives Verfahren zur Bestimmung der Parameter des kinetischen Ansatzes nach
Yates et al. (1991) (sieche Gleichung 5.41) im Laborsuspensionsreaktor

Ablauf Gleichung
iteratives Verfahren Schritte 1. - 3. (Isqgnonlin-Loser mit Trust-Region-Verfahren
in MATLAB)
1. Bestimmung der Schétzwerte fiir apr schat, # f(T') und Kpr vatesSchitz =
J(T)
2. Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit rpr mit den experimentell be- 5.41

stimmten Partialdriicken
3. Berechnung der Fehlerquadrate zwischen rpr und rp7 ey, und Minimierung
der Fehlerquadratsumme (— Schritt 1) 5.43
4. Ermittlung von E pr und ko pr vates aus den ermittelten kpr vates iiber
Auftragung von In kpr yates iber %

Bestimmung kinetischer Parameter im Laborfestbettreaktor
Die kinetische Auswertung der im Laborfestbettreaktor ermittelten Messdaten erfolgt mit Hilfe
des in Abschnitt 5.4.1 vorgestellten mathematischen Modells.

Die Anpassung der kinetischen Parameter kpr yates Und apr an die Messwerte und die an-
schlieBende Berechnung des préexponentiellen Faktors ko pr yates und der Aktivierungsenergie
E) ist in Tabelle 5.7 dargestellt.
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Tab. 5.7: Iteratives Verfahren zur Bestimmung der Parameter des kinetischen Ansatzes nach
Yates et al. (1991) (siche Gleichung 5.41) im Laborfestbettreaktor

Ablauf Gleichung
iteratives Verfahren Schritte 1. - 3. (Isqgnonlin-Loser mit Trust-Region-Verfahren
in MATLAB)
1. Bestimmung der Schétzwerte fiir aprschatz # f(17) und Kpr vatesSchitz =
f(T)
2. Losung der differentiellen Stoffbilanzen des Festbettreaktors fiir Hy, CO 5.19
und HyO mit dem ode-Loser ode45 in MATLAB® und Berechnung von
Xco
3. Berechnung der Fehlerquadrate zwischen Xco und X¢o exp und Minimie-
rung der Fehlerquadratsumme (— Schritt 1) 5.43

4. Ermittlung von E pr und ko pr vates aus den ermittelten kpr vates iiber

Auftragung von In kpr yates iber %

5.5.2 Durchfithrung und Auswertung der Versuche unter instationdren
Bedingungen

Sprunganderung der Betriebsvariablen

Tabelle 5.8 zeigt eine Ubersicht iiber die durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen mit
Sprungénderung der Betriebsvariablen. Dabei wurde die CO-Konzentration yco g ein bei Abwe-
senheit des Katalysators variiert, um die Aufteilung der Abscheidervolumina bzw. des Ampul-
lenprobennehmervolumens auf PF- und PMF-Volumen zu bestimmen. Mit Hilfe von weiteren
Versuchen (Sprungénderung: Fy ein nTPs TR son Uund (Hz/CO)R ein) in Abwesenheit des Kataly-
sators konnte das Verweilzeitmodell der Laborapparatur mit Suspensionsreaktor validiert und
katalysatorunabhéngige Effekte in Reaktor und Laborapparatur nédher untersucht werden.

Weiterhin wurden Versuche mit Sprungénderung der Reaktorsolltemperatur, des Eintritts-
volumenstromes und des (Hy/CO)g ein- Verhéltnisses in Anwesenheit des Katalysators durch-
gefiihrt. Diese erfolgten, um mogliche Katalysator- und Apparatureffekte durch den Vergleich
mit den Ergebnissen des mathematischen Modells der Laborapparatur (siehe Abschnitt 5.4.1)
unter instationdren Bedingungen identifizieren zu kénnen.

Zur Messwertaufnahme kamen der kontinuierlich messende IR-Sensor und der u-GC mit einer
Messdauer von etwa 5 Minuten zum Einsatz. Zunédchst wurden die Startversuchsbedingungen
eingestellt und mittels CO und CHy-Stoffstrombestimmung kontrolliert, ob stationédre Werte
erreicht wurden. Zum Zeitpunkt ¢ = 0 wurden die jeweiligen Versuchsparameter (yco R cins
Trson, (H2/CO)Rein bzw. Fy einntp) sprunghaft gedndert und der Verlauf des CO bzw.
CH4-Stoffstroms, der CO-Konzentration, des Gesamtvolumenstromes, der Temperaturen und
Driicke aufgezeichnet.

Periodische Anderung des (H5/CO)R,ein-Verhiltnisses

Die Untersuchungen mit Sprungédnderung der Betriebsvariablen erméglichten zunéchst die
qualitative Beschreibung moglicher Katalysator- bzw. Apparatureffekte unter instationéren
Bedingungen. Zur quantitativen Beschreibung und unter Einbeziehung der Produktverteilung
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Tab. 5.8: Ubel.r'sicht iiber die durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen bei sprungarti-
ger Anderung der Betriebsvariablen im Suspensionsreaktor

Betriebsva-  Reakti-  Fy einNTP Tr pr/ MPa  (Hy/CO)R ein YcO Rein
riable on / em?® mint  / °C / - / -
YCO,R.ein nein 100 210 1 - 0! — 0,05!
0! = 0,1t
0! — 0,15!
TR son nein 60; 75 200 — 190 0,5; 1 2 0,332
210 — 190
ja 60; 75 200 — 190 0,5; 1 2 0,332
210 — 190
Fy cinNTP nein 60 — 100 190; 200 0,5; 1 2 0,332
ja 60 — 100 190; 200 0,5; 1 2 0,332
75 — 60
(Ha/CO)Rein ja 100 210 0,2 1,1 — 2 0,472 — 0,332
2 — 1,1 0,332 — 0,472
I Rest Ar
2 Rest H,

wurden exemplarische Messungen mit periodischer Anderung des (Hy/CO)R ein- Verhiltnisses
durchgefiihrt. Dabei kamen sowohl der Laborsuspensions- als auch der Laborfestbettreaktor
zum Einsatz. Das Ziel dabei war die Untersuchung des Einflusses unterschiedlicher Perioden-
dauern bei gleicher (Hy/CO)-Amplitude auf die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit und die Pro-
duktverteilung.

Im Suspensionsreaktor bewirkt die Riickvermischung des Reaktors je nach eingestellter Peri-
odendauer eine Verringerung der am Reaktoreintritt anliegenden (Hs/CO)-Amplitude, sodass
das (Hs/CO)Rein-Verhiltnis an die eingestellte Periodendauer angepasst werden muss, um
die gleiche (Hy/CO)-Amplitude im Reaktor zu erhalten. Zu diesem Zweck wurde das mathe-
matische Modell der Laborapparatur (siche Abschnitt 5.4.1) verwendet und die benétigten
(Hy/CO)R ein-Verhéltnisse berechnet. Diese Berechnungen wurden mit Hilfe von Versuchen
mit periodischer Anderung des (Hs/ CO)R.ein-Verhiltnisses in Abwesenheit des Katalysators
validiert, sodass alle Versuche mit und ohne Katalysator durchgefiihrt wurden.

Fiir den Festbettreaktor war dieses Vorgehen nicht notwendig, da hier durch die Kolben-
stromung keine Anderung der (H,/CO)-Amplitude stattfindet. Diese Annahme wurde in Ver-
suchen ohne Katalysator ebenfalls im Rahmen von experimentellen Untersuchungen mit peri-
odischer Anderung des (H/CO)Rg ein-Verhiltnisses iiberpriift.

Es wurden in jedem Reaktortyp ,moderate“ Anderungen des (H,/CO)g-Verhiltnisses (mod:
1,1 < (Hy/CO)r < 2) bei sechs unterschiedlichen Periodendauern durchgefiihrt. Die expe-
rimentellen Untersuchungen mit ,extremen® Anderungen des (H,/CO)g-Verhéltnisses (ex:
1,1 < (Hy/CO)r < o0) wurden aufgrund der Riickvermischung im Suspensionsreaktor nur
im Festbettreaktor fiir vier verschiedene Periodendauern untersucht. In Tabelle 5.9 ist eine
Versuchsiibersicht gezeigt.

Fiir die experimentelle Untersuchung bei periodischer Anderung des (Hy/CO)R ein-Verhéltnis-
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Tab. 5.9: Konzentrationen und Volumenstrome fiir Versuche mit periodischer Anderung der
Eintrittsbedingungen berechnet fiir Versuche im Laborsuspensionsreaktor (SR)
mit mathematischem Modell der Laborapparatur bzw. festgelegt fiir Versuche im
Laborfestbettreaktor (FB), moderat (mod.): 1,1 < (Hy/CO)g < 2, extrem (ex.):
1,1 < (HQ/CO)R < o0

Periodendauer / S ?Jco,R,ein,11 / - ?Jco,R,ein,z1 / - Fv,ein,NTP / cm® min™
SR FB SR FB SR FB
mod. mod. / ex. mod. mod. /ex. mod. mod. / ex.
120 0 0,33/0 0,8 047/08 106 100 / 100
240 0,2 0,33 /0 06 047/08 100 100 / 100
480 0,29 0,33 /0 0,51 047 /08 100 100 / 100
960 0,33 0,33 /0 0,47 047 /0,8 100 100 / 100
1920 0,33 033/0 047 047/08 100 100 / 100
I Rest H,

ses wurden zur quantitativen Beschreibung der Anderung der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit
bzw. der Produktverteilung Messungen mit dem online-GC und mit der Ampullentechnik
durchgefiihrt. Aufgrund der langen Messzeit des online-GC wird die Periodizitat des austre-
tenden Stoffstroms genutzt, um den Verlauf einer Periodendauer abbilden zu kénnen. Das
Vorgehen ist dabei in Abbildung 5.8 dargestellt. Zur Veranschaulichung ist der mit Hilfe des
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Abb. 5.8: Darstellung der Zeitpunkte der Messwertaufnahme des online-GC {iber die Ver-
suchszeit (oben) und Projektion auf eine Periodendauer (unten) bei einem Versuch
mit periodischer Anderung des (H,/ CO)R.ein-Verhiltnisses ((Hy/CO)g = 1,1 <
2), tper = 960 s, kontinuierliches Signal des IR-Messgerites als Orientierung

IR-Sensors und des Seifenblasen-Durchflussmessers bestimmte CO-Volumenstrom fiir eine pe-
riodische Anderung des (Hy/CO)R ein-Verhiltnisses fiir den gesamten Versuch (oben) und fiir
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eine willkiirlich ausgewéhlte Periode auf die alle online-GC-Messungen projiziert werden (un-
ten) dargestellt. Der Zeitpunkt der online-GC-Messung innerhalb einer Periode tyjess per Wird
dabei iiber Gleichung 5.50 berechnet, wobei fiir N; eine ganze Zahl gewdhlt wird, sodass die
Gleichung 5.51 erfiillt wird.

tMess,per =t— Ni : tper (550)
0<t— Nty < toer (5.51)

Die vertikalen Linien markieren die Probennahme durch den online-GC. Die Ziffer neben der
jeweiligen vertikalen Linie gibt die Nummer der Messung an. Durch geschickte Anpassung
der Messzeit an die Periodendauer und eine Mindestanzahl an Messungen kann eine Periode
durch Sortierung der Einzelmessungen nach der Zeitdifferenz zum jeweiligen Periodenbeginn
mit hinreichender Genauigkeit wiedergegeben werden. Die Mittelung dieser Messwerte ergibt
dann reprisentative Stoffstrome fiir die untersuchte Periodendauer. Bei der Probennahme
wurde gewahrleistet, dass die online-GC-Messungen gleichméfig {iber die Periodendauer ver-
teilt sind, mindestens 30 Messwerte zur Mittelwertbildung herangezogen werden und sich die
Laborapparatur in eingeschwungenem Zustand befindet.

Nachdem eine geniigend grofie Anzahl an online-GC-Messungen vorlag, wurden Ampullenpro-
ben an zwolf gleichméBig iiber die Periodendauer verteilten Zeitpunkten entnommen, um eine
Aussage iiber die Anderung der Produktverteilung wihrend der periodischen Anderung des
(H3/CO)R ein- Verhéltnisses treffen zu konnen. Die Vorgehensweise ist fiir den Beispielfall einer
Periodendauer von tpe, = 960 s in Tabelle 5.10 dargestellt.

Fiir diese Periodendauer ergébe sich eine zeitliche Differenz von 80 s zwischen den Messungen,
wenn alle Ampullen in einer Periode entnommen werden sollen. Zur Erleichterung der Pro-
bennahme wurde der zeitliche Abstand zwischen zwei Probennahmen fiir diese Periodendauer
auf Atp; = 160 s vergroflert. Demnach erstreckt sich die Gesamtprobennahme fiir diese Peri-
odendauer iiber mehrere Perioden. Fiir alle kiirzeren Periodendauern wurden ebenfalls grofiere
t% ergibe, sodass
sich die Probennahme fiir alle untersuchten Periodendauern iiber mehrere Perioden erstreckte.

zeitliche Absténde zwischen den Probennahmen gewéhlt als sich iiber At =

Durch die anschlielende Sortierung, gemifl dem Zeitpunkt der Probennahme innerhalb der
Periode (in der Tabelle durch Grobuchstaben dargestellt), konnen die zeitlichen Stoffstrom-
verldaufe der C-Spezies iiber eine repréisentative Periode dargestellt werden. Der dargestellte
Probennahmeablauf wurde fiir jede untersuchte Periodendauer doppelt durchgefiihrt, sodass
fiir jeden Zeitpunkt innerhalb einer Periode mindestens zwei Ampullenproben zur Verfiigung
standen.
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5.5 Experimentelle Vorgehensweise und Methoden

Tab. 5.10: Darstellung des zeitlichen Ablaufs der Ampullenprobennahme fiir den offline-GC
am Beispiel eines Versuches bei periodischer Anderung des (Hz/CO)R ein- Verhilt-
nisses ((Hy/CO)r = 1,1 <3 2), tpe;y = 960 s, ty = Zeitpunkt der ersten Ampullen-

probennahme
Probennum- Zeitpunkt der zeitl. Einordnung Reihenfolge innerhalb
mer Probennahme innerhalb einer Periode der Periode
1 to 0 - tper A
2 to + 160s 2/12 - tpe C
3 t() 4+ 320s 4/12 . tper E
4 to +480s 6/12 - tper G
) to +640s 8/12 - tper I
6 to +800s 10/12 - tpe K
7 to + 1040 1/12 - tpe B
8 to +1200s 3/12 . tper D
9 to + 1360 5/12 - tper F
10 to+ 1520 7/12 - tpe H
11 to + 1680s 9/12 - tper J
12 to + 1840 11/12 - tpe L
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6 Ergebnisse und Diskussion

Im vorliegenden Kapitel werden die Ergebnisse der experimentellen und rechnerischen Unter-
suchungen dargestellt und diskutiert. Eine Ubersicht iiber die durchgefithrten Untersuchungen
bietet Abbildung 6.1. Es wurden Versuche unter stationédren Bedingungen durchgefiihrt, um

. . instationir:
Iinstationar:
per. Versuche o. R.
sprung. Versuche o. R.
VZV: Susp.-Reaktor
Validierung I IValidicrung
VZV Laborapparatur <& VZV Suspensionsreaktor
stationdir: kinetische
Parametery math. Modell
exp. Untersuchungen )
. Laborapparatur
im Susp.-Reaktor
modell-basierte modell-basierte
Auswertung Versuchsplanung
. 2 ¥
instationir: instationar:

sprung. Versuche m. R. || per. Versuche m. R.

moderate Bedingungen | moderate Bedingungen
I Kat.- u. Reaktoreffekte, instat. Bed. |

A

kinetische
Parameter N math. Modell
"|tech. Blasensiulenreaktor
per. Versuche m. R. Limitierungen fir den
extreme Bedingungen flexiblen Betrieb

Abb. 6.1: Darstellung der durchgefiihrten experimentellen und rechnerischen Untersuchun-
gen

die Parameter der kinetischen Ansétze zu bestimmen, die innerhalb der mathematischen Mo-
dellierung der Laborapparatur und des technischen Blasensdulenreaktors eingesetzt werden.
Die Versuche unter moderaten instationiren Bedingungen wurden zum einen zur Validierung
des mathematischen Modells der Laborapparatur und zum anderen zur Identifikation eventuell
auftretender Effekte am Katalysator (bzgl. CO-Verbrauchsgeschwindigkeit und Produktver-
teilung) und in der Versuchsapparatur (Einspeichereffekte) durchgefiihrt. Mit den Ergebnissen
der experimentellen Untersuchungen konnten rechnerische Untersuchungen mit dem mathema-
tischen Modell eines technischen Blasensdulenreaktors durchgefithrt werden. Das Ziel bestand
darin, die in der Vorstudie in Kapitel 4 aufgefiihrten Flexibilisierungsoptionen auf einen tech-
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

nischen Reaktor zu iibertragen und mogliche Limitierungen des flexiblen Betriebes zu identi-
fizieren. Zudem wurden weitere Versuche unter instationiren Bedingungen durchgefiihrt, bei
denen der technisch relevante Betriebsbereich verlassen wurde, um eine mogliche Limitierung
des flexiblen Betriebes bei extremen Bedingungen untersuchen zu kénnen.

6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

6.1.1 Vorversuche

Katalysatoreinlaufverhalten

Abbildung 6.2 zeigt den Verlauf des CO-Umsatzes (links) und der CHy- und CO,-Selektivitaten
(rechts) iiber die time on stream (TOS) fiir eine typische Versuchskampagne im Suspensions-
reaktor. Zu Beginn des Experiments ist ein starker Riickgang des CO-Umsatzes von 64 %
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Abb. 6.2: Anderung des Umsatzes und der Selektivitiiten iiber die Versuchszeit (TOS) fiir
einen Beispielversuchskampagne im Suspensionsreaktor, mit online-GC gemes-
sen, links: CO-Umsatz, rechts: CHy- und COs-Selektivitat, 210 °C, 1 MPa, 704
= 2000 kg s m™

auf 47 % zu verzeichnen. Eine Stabilisation (mit leichter, andauernder Katalysatordesakti-
vierung) findet in diesem Beispiel wihrend der ersten etwa 300 h statt. Diese Einlaufphase
wird in der Literatur als Katalysatorformierung bezeichnet und lésst sich durch die Bildung
eines sogenannten FT-Regimes erklaren. Die Katalysatoroberfliche veréindert ihre urspriing-
liche Morphologie und bildet eine zerkliiftete Struktur aus (Schulz 2014; Schulz et al. 2002).
Nach etwa 150 h findet keine CO,-Bildung mehr statt. Dies korrespondiert zum einen mit dem
beobachteten Absinken des CO-Umsatzes als auch mit dem Ansteigen der CHy-Selektivitét in
der ersten Phase des Experiments. Die hier dargestellten Verldufe gelten exemplarisch auch
fiir die experimentellen Untersuchungen im Festbettreaktor. Alle in den folgenden Kapiteln
gezeigten Messpunkte wurden nach einer Formierungsphase von etwa 300 h aufgenommen.
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

Katalysatorvorbereitung

Bevor experimentelle Untersuchungen im Laborsuspensionsreaktor durchgefiihrt werden
konnen, ist eine Reduktion des Katalysators im Festbettreaktor notwendig, da die zur Re-
duktion notwendige Temperatur von Tg = 400 °C im Suspensionsreaktor nicht erreicht wer-
den kann (siche Kapitel 5.5.1). Es bestehen prinzipiell zwei Moglichkeiten zur Uberfithrung
des Katalysators vom Festbett- in den Suspensionsreaktor: (i) Reduktion im Festbettreaktor
mit anschlieBender Uberfithrung unter Schutzatmosphire (Versuchsreihe in Abbildung 6.2)
oder (i) Reduktion und kurze Aktivierung im Festbettreaktor (t1osrp =~ 50 - 100 h) bis eine
Wachsschicht um die Katalysatorpartikel zur Passivierung gebildet wurde (Versuchsreihe in
Abbildung 6.4) mit anschlieBender Uberfithrung an der Luft. Beide Moglichkeiten zeigten ver-
gleichbare Aktivitdten nach der Formierungsphase des Katalysators von etwa 300 h, weshalb
fiir alle gezeigten Versuche die experimentell weniger aufwendige Methode der Passivierung des
Katalysators im Festbettreaktor mit anschlieBender Uberfithrung an der Luft gewiihlt wurde
(mit Ausnahme der in 6.2 dargestellten Versuchsreihe).

Ausschluss innerer und auBerer Stofftransportlimitierung
In Abbildung 6.3 wird der CO-Umsatz und die CHy-Selektivitét, als Indikator fiir die Gesamt-
produktverteilung, iiber der Riihrerdrehzahl gezeigt. Eine Variation der Riihrerdrehzahl wur-
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Abb. 6.3: Verlauf des CO-Umsatzes und der CHy-Selektivitat bei Variation der Riihrerdreh-
zahl im Suspensionsreaktor, mit online-GC gemessen, 210 °C, 1 MPa, 7,,,g = 1600
kg s m™

de durchgefiihrt, um Stofftransportlimitierung in der fliissigen Phase ausschlieen zu koénnen.
Dabei wurde die Drehzahl bei der héchsten zu messenden Reaktortemperatur variiert, sodass
maximale Reaktionsgeschwindigkeiten erzielt werden. Ab Drehzahlen von 500 min™ ist keine
weitere signifikante Anderung des Umsatzes und der Methanselektivitit zu erkennen. Die im
Folgenden vorgestellten experimentellen Untersuchungen im Suspensionsreaktor wurden bei
einer Riihrerdrehzahl von 600 min™ durchgefiihrt. Der Ausschluss innerer Stofftransportlimi-
tierung durch die Berechnung des Weisz-Moduls wird in Kapitel B gezeigt. In der Arbeit von
Claeys (1997) finden sich Untersuchungen der FT-Synthese im Suspensionsreaktor mit Fe-

85



6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

Katalysatoren verschiedener Partikeldurchmesser. Es wird festgestellt, dass bei Verwendung
der Feinkornfraktion (dp < 100 pm) im Temperaturbereich von 205 °C - 250 °C keine innere
Stofftransportlimitierung auftritt.

Katalysatordesaktivierung
Abbildung 6.4 zeigt den CO-Umsatz {iber TOS bei verschiedenen Tyoq. Es sind nur die Mess-
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Abb. 6.4: Desaktivierung des Co-Referenzkatalysators in Abhédngigkeit der modifizierten
Verweilzeit bzw. des erzielten Umsatzes im Suspensionsreaktor mit Aktivierung
im Festbettreaktor, mit online-GC gemessen, links: CO-Umsatz, rechts: CHy- und
COy-Selektivitit, 210 °C, 1 MPa, (Hy/CO)R cin = 2

punkte im Laborsuspensionsreaktor dargestellt. Nach etwa 280 h wird eine stabile Kataly-
satoraktivitidt erreicht (CO-Umsatz und CHy-Selektivitéit relativ stabil, keine COs-Bildung
mehr). Danach findet die Variation der Verweilzeit statt. Fiir groBere 7,04 ergeben sich hohere
CO-Umsétze. Zu erkennen ist, dass eine Desaktivierung des Katalysators bei hohen Umséitze
(Xco > 50 %) stattfindet. Fiir 7,00 = 4000 kg s m™ ergibt sich bei TOS ~ 300 h ein CO-
Umsatz von etwa 70 %. Dieser sinkt auf etwa 60 % bei TOS ~ 450 h. Gleichzeitig wird CO,
gebildet und die CHy-Selektivitiat steigt. Nach Verringerung der Verweilzeit stellt sich wieder
ein stabiler Betrieb ein. Allerdings wird fiir 7,04 = 2000 kg s m™ der vorherige CO-Umsatz
und die vorherige CHy-Selektivitét nicht wieder erreicht. Das gleiche Verhalten ist bei noch-
maliger Steigerung der Verweilzeit auf 7,04 = 4000 kg s m™ bei TOS ~ 650 h zu beobachten.
In der Literatur gibt es verschiedene Erkldrungsansétze fiir das Desaktivierungsverhalten von
Co-Katalysatoren: (i) Oxidation, (ii) Sinterung, (iii) Ablagerung von Kohlenstoffspezies, (iv)
Feststoffreaktionen zwischen Katalysator und Katalysatortriager, (v) Katalysatorvergiftung,
(vi) Oberflachenrestrukturierung und (vii) Katalysatorabrieb (Claeys et al. (2015), Dalai et
al. (2008), Jacobs et al. (2002), Bartholomew (2001), van Berge et al. (2000)). Im vorliegenden
Fall korreliert die Desaktivierung mit dem CO-Umsatz und damit mit den , Oxidationspoten-
tialen® BH20 - PH20 hyyw _PH20  §my Reaktor (siche Tabelle 6.1). Die Sinterung getrégerter
PH2 pco PH2+PCO -
Kobaltkatalysatoren wird als einer der Hauptdesaktivierungsmechanismen der FT-Synthese
angesehen und tritt bei der Kombination hoher HyO- und CO-Partialdriicke auf (Claeys et al.
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

Tab. 6.1: Bedingungen wéhrend der Versuchskampagne zur Untersuchung des Desaktivie-
rungsverhalten des Co-Referenzkatalysators (siche 6.4), Versuche im Suspensions-

reaktor, 210 °C, 1 MPa, (Hy/CO)R ein = 2, fett gedruckt: Desaktivierung des Ka-
talysators festgestellt

TOS Timod Xco  pm2 pco  pmo HES HEC PO
/h /kgsm? /- /MPa /MPa /MPa /- /- / -

239-287 2000 451 049 026 022 045 085 0,29
310-478 4000 72,2 035 0,17 040 1,14 2,35 0,77
502-541 2000 332 051 026 019 037 073 025
589-632 1200 22,6 058 030 011 019 037 0,13
665-705 4000 614 041 020 03l 0,76 1,55 0,51
758 - 778 2000 30,7 054 027 0,16 030 059 0,20

2015). Die Desaktivierung bei hohen HyO-Partialdriicken kann neben der Sinterung auch auf
eine Oxidation des aktiven Kobaltmetalls zuriickgefiihrt werden. Fischer et al. (2014) berichten
von einer groffenabhéngigen Reoxidation der Kobaltkristalle wahrend der FT-Synthese bzw.
bei Anwesenheit eines Synthesegases mit entsprechendem ,,Oxidationspotential®. Die Stabi-
litdt von Co-Nanokristallen gegeniiber der Oxidation wurde von van Steen et al. (2005) ther-
modynamisch untersucht. Die Autoren geben an, dass Kobaltkristalle unterhalb 4,4 nm unter
realistischen FT-Bedingungen (d.h. entsprechenden CO-Umsitzen und HyO-Partialdriicken)
oxidiert werden konnen. Li et al. (2002) stellen ab ”;TZO = 0,59 eine nicht reversible Desakti-
vierung des eingesetzten Co-Pt/AlyOs-Katalysators fest. Gleichzeitig messen sie wiahrend der
Desaktivierung erhchte COo-Selektivitéten, welche sie mit der Aktivitédt des CoO fiir die CO-
Konvertierung erkliaren. Das in der vorliegenden Arbeit beobachtete Desaktivierungsverhalten
deckt sich dahingehend mit den Aussagen in der zitierten Literatur.

In Abbildung C.6 ist die Desaktivierungsneigung getrégerter Kobaltkatalysatoren in Abhéngig-
keit des HyO-Partialdrucks und des ,,Oxidationspotentials“ dargestellt. Die Darstellung be-
inhaltet sowohl Literaturdaten als auch die eigenen Messungen zur Desaktivierung des ein-
gesetzten Kobaltkatalysators. Die Versuchsergebnisse deuten daraufhin, dass die Oxidation
des Co-Metalls zum Aktivitdatsverlust bei hohen CO-Umséatzen fithrt. Eine erhohte CO»-
Selektivitidt wurde nur bei hohem Umsatz, d.h. grofien ”;TQ;—Verhéltnissen beobachtet. Nach
der Verringerung der Verweilzeit wurde kein CO2 mehr im Produktgas detektiert. Allerdings
wurde der CO-Umsatz und die CHy-Selektivitéit bei derselben Verweilzeit vor der Desaktivie-
rung nicht wieder erreicht. Dies deutet auf eine nur teilweise reversible Desaktivierung hin. Der
vorherrschende Desaktivierungsmechanismus wurde im Rahmen dieser Arbeit allerdings nicht
weiter aufgeklart. Daher kann keine abschlieSfende Bewertung durchgefiihrt werden. Aus dem
beobachteten Desaktivierungsverhalten ab einem bestimmten %—Verhéiltnis ergibt sich eine
Limitierung fiir den flexiblen Betrieb des FT-Reaktors (siche 4.3.1). Weiterhin ist es wichtig,
eine exzessive Desaktivierung des Katalysators wahrend der kinetischen Untersuchungen zu
verhindern, um reproduzierbare Ergebnisse zu erhalten. Daher wurde der CO-Umsatz fiir die

jeweiligen (Hs/CO)g ein-Verhiltnisse derart eingestellt, dass p}f;;’ = 0,5 stets unterschritten
wurde.
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

6.1.2 Experimentelle Untersuchungen unter stationdaren Bedingungen:
Kinetik und Produktverteilung

Nachdem Versuchsbedingungen gefunden wurden, bei denen experimentelle Untersuchungen
ohne Stofftransportlimitierung und mit einer nur méffigen Katalysatordesaktivierung durch-
gefiihrt werden konnen, wurden Untersuchungen zur Bestimmung der Parameter des kine-
tischen Ansatzes nach Yates et al. (1991) (Gleichung 5.41) und einer Kinetik 1. Ordnung in
Wasserstoff durchgefiihrt (Gleichung 6.1). Die Vorgehensweise zur Bestimmung der kinetischen
Parameter ist in Kapitel 5.5.1 beschrieben.

TpT = KPT,100d * PH2 (6.1)

Bestimmung kinetischer Parameter im Laborsuspensionsreaktor

Abbildung 6.5 (links) zeigt ein Paritétsdiagramm zur Beurteilung der Giite der Anpassung
der kinetischen Parameter des Ansatzes nach Yates et al. (1991) an die gemessenen Reakti-
onsgeschwindigkeiten. Die Reaktionsgeschwindigkeiten wurden in drei Versuchskampagnen im
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Abb. 6.5: Giite der Parameteranpassung des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991)
an die experimentell ermittelten CO-Verbauchsgeschwindigkeiten, Versuche im
Suspensionsreaktor, ermittelte kinetische Parameter und Bedingungen siehe Tabel-
le 6.2, links: Paritéitsdiagramm, rechts: Arrhenius-Diagramm

Suspensionsreaktor bestimmt. Die Abweichungen betragen mit wenigen Ausnahmen weniger
als 20 %. In der rechten Abbildung sind die Geschwindigkeitskonstanten iiber den reziproken
Temperaturen aufgetragen, um die Aktivierungsenergie und den Frequenzfaktor bestimmen
zu kénnen. Die Ergebnisse der Anpassung sind in Tabelle 6.2 zusammen mit dem Giiltigkeits-
bereich angegeben. Die Kinetik deckt einen groflen Druck- und Umsatzbereich ab und ist fiir
(H2/CO)R ein-Verhdltnisse von 1 - 2 giiltig. Die ermittelte Aktivierungsenergie liegt im Bereich
von Literaturwerten (siehe Ubersichtsartikel van der Laan et al. (1999)). Zum Vergleich wur-
de eine Anpassung der Geschwindigkeitskonstanten des kinetischen Ansatzes erster Ordnung
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

Tab. 6.2: Ermittelte Parameterwerte des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991), Ver-
suche im Suspensionsreaktor, Giiltigkeitsbereich: T = 190 - 210 °C, (H2/CO)R ein
:1—2,p:0,2—2MPa,Xco:7-50%

Grofie Wert Einheit

Ko vates 0,126 mol st kgt Pa?
EA,Yates 103 kJ HlOl_1

apT 2,1-107° Pa!

(Gleichung 6.1) vorgenommen und die Aktivierungsenergie berechnet. Es konnte keine zufrie-
denstellende Beschreibung der gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten (siehe Abbildung C.8)
durch den kinetischen Ansatz erster Ordnung erreicht werden. Dies spricht dafiir, dass eine
Inhibierung durch CO beriicksichtigt werden muss, um die CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten
fiir einen groflen Bereich von CO-Partialdriicken beschreiben zu koénnen.

Bestimmung kinetischer Parameter im Laborfestbettreaktor

Neben den kinetischen Untersuchungen im Suspensionsreaktor wurden entsprechende Unter-
suchungen im Festbettreaktor durchgefiihrt. Die Versuche wurden im Hinblick auf die expe-
rimentellen Untersuchungen unter instationiren Bedingungen iiber einen grofien Bereich von
CO-Umsétzen und (Hy/CO)R ein- Verhiltnissen durchgefiihrt, der Reaktordruck wurde auf 0,2
MPa beschrénkt.

In Abbildung 6.6 (links) ist ein Paritétsdiagramm fiir die Anpassung der kinetischen Parame-
ter des Ansatzes erster Ordnung (Gleichung 6.1) dargestellt. In der Abbildung rechts ist die
Anpassung der kinetischen Parameter des Ansatzes nach Yates et al. (1991) an die Versuch-
sergebnisse gezeigt. Mit steigendem (Hs/CO)g ein-Verhiltnis steigt der Umsatz, da zum ei-
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Abb. 6.6: Giite der Anpassung einer Kinetik 1. Ordnung (links) und der kinetischen Para-
meter nach Yates et al. (1991) (rechts), Versuche im Festbettreaktor, ermittelter
Parameterwert fiir 1. Ordnung und Bedingungen siehe Tabelle 6.3.

nen F, coein sinkt und gleichzeitig die iiber den Reaktor gemittelte Reaktionsgeschwindigkeit



6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

TFTgem Steigt. Wegen des tiberstochiometrischen (Hz/CO)g ein-Verhiltnisses verschiebt sich
das (Hy/CO)-Verhéltnis entlang der Katalysatorschiittung je nach Umsatz zu immer héheren
(Hy/CO)-Verhéltnissen. Bei unterstochiometrischen (Hy/CO)-Verhéltnissen verschiebt sich
das (Hy/CO)-Verhéltnis dementsprechend zu kleineren Werten. Fiir ein (Hy/CO)g ein = 15
und Xco = 67 % ergibt sich beispielsweise ein (Hy/CO)-Verhéltnis von (Hy/CO) ~ 40 am
Ende der Katalysatorschiittung. Die Kinetik erster Ordnung beschreibt die gemessenen Re-
aktionsgeschwindigkeiten innerhalb dieses grofen Bereiches an (H,/CO)-Verhéltnissen mit
hoher Genauigkeit. Die Kinetik nach Yates et al. (1991) kann die gemessenen Reaktionsge-
schwindigkeiten hingegen nur bis zu einem CO-Umsatz von etwa 20 %, d.h. nur fiir moderate
(Hy/CO)-Verhéltnisse (1,14 < (Hy/CO) < 4), beschreiben. Danach zeigen sich grofic Abwei-
chungen. Im néchsten Abschnitt wird darauf eingegangen, inwiefern die Reaktionsbedingungen
die Anwesenheit von fliilssigem Produkt in den Katalysatorporen bzw. im Reaktor beeinflussen.
Es wird gezeigt, dass im Festbettreaktor bei den vorherrschenden Reaktionsbedingungen ab
(Hy/CO) =~ 4 davon ausgegangen werden kann, dass kein fliissiges Produkt mehr anwesend ist.
Die in Abbildung 6.6 gezeigte Unterschiatzung der gemessenen CO-Umsétze durch den Ansatz
nach Yates et al. (1991) konnte damit u.a. durch die sich &ndernde Benetzung bzw. Fiillung
des Katalysators mit fliilssigem Reaktionsprodukt erklart werden. Die berechneten kinetischen
Parameter sind in Tabelle 6.3 dargestellt.

Im Gegensatz zu den Versuchen bei (Hy/CO)R ein = 2 konnte auch bei hohen Umsétzen, die
in diesem Fall mit groBen (Hy/CO)-Verhiltnissen einhergehen, keine Desaktivierung des Ka-
talysators festgestellt werden. Durch den hohen Hy-Partialdruck bei groien (Hy/CO)-Verhalt-
nissen ergibt sich auch fiir hohe CO-Umsiitze ein niedriges ,,Oxidationspotential“ (z.B.: (”1;‘{7220

= 0,05 fiur (Hy/CO)Rein = 15 und Xeo = 67 %). Damit bestétigt sich die bei der Definition
des ,,Oxidationspotentials“ angenommene protektive Wirkung des Hy (vgl. Tabelle 6.1).

Tab. 6.3: Ermittelte Parameterwerte eines kinetischen Ansatzes erster Ordnung bzgl. Ho,
Versuche im Festbettreaktor, Giiltigkeitsbereich: 7" = 210 °C, (H3/CO)Rein = 1 -
15, p = 0,2 MPa, Xco =5-67%

Grofle Wert Einheit
kFT,lOrd 1,72 -10® mol st kg_l Pa!

Vergleich der bestimmten kinetischen Parameter

Abbildung 6.7 zeigt einen Vergleich der im Laborfestbett- (0,2 MPa: 4) und im Laborsus-
pensionsreaktor (==: 1 MPa, 0: 0,2 MPa) bei unterschiedlichen Driicken ermittelten FT-
Reaktionsgeschwindigkeiten. Auflerdem enthalten sind die experimentellen Ergebnisse bei ei-
nem Druck von 1 MPa im Festbettreaktor aus der Arbeit von Edzang (2015) (==).

Die kinetischen Parameter, die diesem Vergleich zugrunde liegen, sind fiir den Laborsuspen-
sionsreaktor in Tabelle 6.2 (0,2 - 1 MPa) bzw. in Tabelle C.5 (0,2 MPa) dargestellt. Fiir den
Festbettreaktor sind die kinetischen Parameter in der Verdffentlichung von Edzang (2015) (1
MPa) und in Tabelle 6.3 (0,2 MPa) gezeigt. Daraus wurden fiir (Hy/CO)R.ein = 2, Tr = 210
°C, pr = 1 MPa und Xco = 30 % die dargestellten Geraden berechnet.
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Abb. 6.7: Vergleich der Reaktionsgeschwindigkeiten im Suspensions - und Festbettreaktor

berechnet mit den jeweiligen ermittelten kinetischen Parametern bei unterschiedli-
chen Gesamtdriicken mit dem Co-Referenzkatalysator fiir (Hy/CO)R ein = 2

links: p = 0,2 MPa, Xco = 10 %, O: Suspensionsreaktor (eigene Messungen, siehe
Tabelle 6.2), &: Festbettreaktor (eigene Messungen, siche Tabelle 6.3), A: Festbett-
reaktor (berechnet nach Gleichung 6.4)

rechts: p = 1 MPa, X¢o = 30 %, =: Suspensionsreaktor (eigene Messungen, sie-
he Tabelle 6.2), ==: Festbettreaktor (Literaturdaten: siche Edzang (2015))

Fiir die Reaktionsgeschwindigkeiten bei 1 MPa lésst sich bei Beriicksichtigung eines Messfehler
von + 20 % ( ---) kein Unterschied zwischen dem Laborsuspensions- und dem Laborfestbett-
reaktor feststellen.

Die CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten bei 0,2 MPa und 210 °C wurden fiir Xco = 10 % berech-
net. Es zeigen sich, anders als fiir 1 MPa, trotz der Beriicksichtigung eines abgeschéitzten Mess-
fehlers von + 20 % signifikante Unterschiede zwischen den CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten
in beiden Reaktortypen.

Eine mogliche Erklarung ergibt sich aus dem unterschiedlichen Fliissigkeitsanteil im Reaktor
bzw. im Katalysator. Der Suspensionsreaktor ist unabhéngig vom Reaktordruck mit Squa-
lan gefiillt. Daher ist der Katalysator unabhéngig von den Reaktionsbedingungen vollstandig
benetzt und die Katalysatorporen sind mit Suspensionsfliissigkeit gefiillt. Im Festbettreaktor
wird die Benetzung des Katalysators bzw. der Fiillgrad der Katalysatorporen durch die Pro-
duktzusammensetzung und -ausbeute bestimmt. Damit ist die Katalysatorbenetzung abhéngig
von den Betriebsbedingungen ((Hy/CO)R ein- Verhéltnis, CO-Umsatz, Druck und Temperatur).

Um abschéitzen zu konnen, ob der Katalysator im untersuchten Bereich ,trocken“ oder mit
Produktfliissigkeit benetzt ist, wurde ein von Caldwell et al. (1986) entwickeltes Kriterium her-
angezogen. Die Autoren definieren eine nur temperaturabhéngige Konstante 3 (Gleichung 6.3)
zur Berechnung der Alkan-Dampfdriicke im Gleichgewicht (Gleichung 6.2) und zeigen, dass fiir

91



6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

eine Kettenwachstumswahrscheinlichkeit o < § die Alkan-Partialdriicke den Taupunkt nicht
iiberschreiten und sich damit keine Fliissigphase in der Katalysatorschiittung ausbildet.

Pis = Dos - ﬁnc_l mit Pos = 17784 MPa (62)

B = exp {—427,218 : (T/LK — 1,030 - 10—3)} (6.3)

Die Zahlenwerte fiir o wurden fiir die untersuchten (Hy/CO)g cin- Verhéltnisse im Festbettre-
aktor durch Anpassung an die gemessenen Stoffmengenanteile der Fraktion Cs - Cyy ermittelt.
Die Ergebnisse sind in Abbildung 6.8 zusammen mit / fiir eine Reaktortemperatur von 210
°C dargestellt.
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Abb. 6.8: Kettenwachstumswahrscheinlichkeit « und Konstante zur Berechnung der
Dampfdriicke der KWSt 5 nach Caldwell et al. (1986) (Gleichung 6.3) iiber dem
(H2/CO)R ein- Verhiltnis im Festbettreaktor, Bedingungen siehe Tabelle 6.3

Mit dem einfachen Kriterium nach Caldwell et al. (1986) lassen sich innerhalb der Versuchs-
reihe bei 0,2 MPa und 210 °C zwei vom (Hy/CO)g ein- Verhéltnis abhéngige Betriebsbereiche
abschétzen. Demnach wird der Katalysator fir (Ha/CO)gein S 2 von der Produktfliissigkeit
benetzt und die Poren sind gefiillt. Ab (Hy/CO)g ein = 2 - 4 stellen sich ,,trockene” Bedingun-
gen ein.

Wiéhrend der gezeigten Versuchsreihe, die zur Bestimmung der kinetischen Parameter heran-
gezogen wurde, wurde zwischen Messpunkten bei denen Fliissigkeit in den Poren akkumuliert
und Messpunkten bei denen die Produktfliissigkeit aus den Poren entfernt wird, gewechselt.
Deshalb ergab sich vermutlich eine zeitlichen Schwankungen unterliegende partielle Kata-
lysatorbenetzung bzw. -porenfiillung (siche dazu auch Pohlmann et al. (2016a)). Die von
Edzang (2015) im Festbettreaktor ermittelten kinetischen Parameter wurden hingegen bei
(H3/CO)R ein-Verhéltnissen < 2 ermittelt, weshalb der Katalysator vermutlich wéhrend der
kompletten Versuchsreihe vollsténdig benetzt vorlag.
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

Zur Uberpriifung dieser Hypothese wird angenommen, dass die Untersuchungen zur Ermit-
telung der kinetischen Parameter in der vorliegenden Arbeit unter ,trockenen* Bedingungen
(2-Phasen-Reaktion) stattfanden. Wenn dies der Fall wére und es keinen weiteren Einfluss des
Suspensionsmittels auf den katalytischen Zyklus gébe, sollte die mit der 2-Phasen-Kinetik und
den Fliissigphasenkonzentrationen berechnete CO-Verbrauchsgeschwindigkeit mit der im Sus-
pensionsreaktor bestimmten CO-Verbrauchsgeschwindigkeit {ibereinstimmen. Dazu wird die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante kg 10,9 S0 berechnet, dass sie anstatt auf Partialdriicke
auf Konzentrationen bezogen ist (Gleichung 6.4).

kfr100a = kFT 100 - BT (6.4)

Mit Gleichung D.14 wird der Henry-Koeffizient von Hy in Squalan berechnet und der fiir die
Abbildung 6.7 angenommene H,-Partialdruck auf die Fliissigphasenkonzentration umgerech-
net (Gleichungen 6.5 und 6.6).

PH2

_ 6.5

CG,H2 R-T ( )
CG,H2

CL,H2 = ’* (66)
HH2

Mit Hilfe dieser Fliissigphasenkonzentration kann nun eine hypothetische CO-
Verbrauchsgeschwindigkeit berechnet werden (Gleichung 6.7), die mit der im Suspen-
sionsreaktor ermittelten Reaktionsgeschwindigkeit {ibereinstimmt, wenn der kinetische
Parameter kiorqrp unter ,trockenen® Bedingungen ermittelt wurde.

CcL, __ 1.c
—T¢o = KpT,100d * CLH2 (6.7)

Die berechnete CO-Verbrauchsgeschwindigkeit r¢, ist ebenfalls in Abbildung 6.7 dargestellt
(4 FB%yp,)- Sie liegt allerdings weit unterhalb der im Suspensionsreaktor ermittelten Ver-
brauchsgeschwindigkeit. Die Vermutung liegt dementsprechend nahe, dass die kinetischen Pa-
rameter im Festbettreaktor mit einem nur teilweise benetzten Katalysator bestimmt wurden,
d.h., dass die Annahme eines komplett ,,trockenen“ Katalysators im Festbettreaktor unter den
gewahlten Betriebsbedingungen vermutlich nicht zutrifft.

Daneben ist weiterhin eine andersartige Beeinflussung der katalytischen Reaktion durch das
Suspensionsmittel bzw. das FT-Produkt denkbar (siche Diskussion in Madon et al. (2000)).
Fiir eine abschlieBende Klarung dieses Sachverhalts sind neben genauen Loslichkeitsmessungen
von Hy und CO im FT-Produkt bzw. Squalan weitere Syntheseversuche in einer Fliissigkeit
mit signifikant unterschiedlichen Loslichkeiten fiir Hy und CO erforderlich. Die Klarung dieses
Teilaspektes wurde hier nicht weiter verfolgt.

Produktverteilung

Neben der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit stellt die erhaltene Produktverteilung ein wichti-
ges Kriterium zur Charakterisierung eines FT-Katalysators dar. Der Einfluss des Drucks, der
Temperatur und des (Hs/CO)-Verhiltnisses sind aus der Literatur fiir die FT-Synthese mit
Kobalt bekannt (siehe Kapitel 3.2.1). Das (Hz/CO)g ein-Verhiltnis stellt dabei eine sehr sen-
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

sitive GroBe fiir die Produktverteilung dar. Allerdings gibt es nur wenige Untersuchungen bei
extremen (H,/CO)-Verhéltnissen. Im Hinblick auf die in Kapitel 4.3.1 vorgestellten Flexibili-
sierungsoptionen sollen die Limitierungen des flexiblen Betriebs bei Anderung des (Hy/CO)-
Verhiltnisses bestimmt werden. Daher wurden zunichst Untersuchungen bei Variation des
(Hy/CO)-Verhéltnisses unter stationdren Bedingungen im Festbettreaktor durchgefiihrt. In
Abbildung 6.9 sind die kohlenstoftbezogenen Bildungsgeschwindigkeiten fiir CHy und Csyy in
Abhéngigkeit des (Hy/CO)R ein-Verhéltnisses dargestellt.
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Abb. 6.9: Integrale Bildungsgeschwindigkeit der Kohlenstoffspezies bezogen auf Kohlenstoff
in Abhéngigkeit des (Hy/CO)R cin- Verhéltnisses, Versuche im Festbettreaktor, mit
online-GC gemessen, Irxwst ges,c Und o2y ¢ aus CO-Umsatz berechnet, Bedingun-
gen siehe Tabelle 6.3

Coy wird dabei aus der Differenz des gebildeten Methans und des umgesetzten CO berechnet.
Es zeigt sich, dass eine hohere Bildungsrate an KWSt ab einem bestimmten (Hs/CO)g ein-
Wert nur noch von einer htheren CHy-Bildungsrate getragen wird. Ab (Hy/CO)g ein = 4 féllt
die Bildungsrate von Cy, leicht ab und gleichzeitig steigt die CHy-Bildungsrate stark an. Fiir
hohe (Hy/CO)R ein néhern sich die Bildungsraten weiter an. Bis bei (Hy/CO)gein = 12 die
CH,-Bildungsrate die Co -Bildungsrate iibersteigt. Dieses Verhalten kann durch eine Verar-
mung an C-Spezies auf der Katalysatoroberflache erklért werden, wodurch das Kettenwachs-
tum unterdriickt wird. C; als Kettenwachstumsstarter werden dabei vornehmlich zu Methan
hydriert.

Mit Hilfe der Ampullenproben wurde die Zusammensetzung der Fraktion Cy, genauer ana-
lysiert. In Abbildung 6.10 sind beispielhaft die Stoffmengenanteile (links) bzw. die integralen
Bildungsgeschwindigkeiten (rechts) der Fraktionen Cjz, Cg und Cq dargestellt. Fiir die Be-
rechnung der Stoffmengenanteile werden die integralen Bildungsraten der Alkane und Alkene
der jeweiligen C-Zahl addiert und auf die integralen Bildungsrate der Fraktion Ci.19 bezogen
(siehe Kapitel 5.2). Der Stoffmengenanteil ycs zeigt ein Maximum fiir (Hy/CO)gein = 2,4.
Fiir grofiere (Hy/CO)R ein- Verhéltnisse fillt der Stoffmengenanteil monoton. Die Stoffmenge-
nanteile y& und y& nehmen maximale Werte fiir das kleinste (Hy/CO)R ein- Verhéltnis an.
Fiir steigende (Hs/CO)Rg ein-Verhiltnisse wird die Produktverteilung stéarker durch CH4 do-
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Abb. 6.10: Stoffmengenanteile (links) und integrale Bildungsgeschwindigkeiten (rechts) der
Kohlenstoffspezies C3, C6 und C9 in Abhéngigkeit des (Hy/CO)R ein-Verhéltnis-
ses, Versuche im Festbettreaktor, mit offline-GC gemessen, Bedingungen siehe
Tabelle 6.3

miniert, weshalb die Stoffmengenanteile aller anderen Kohlenstoffspezies sinken. Bei den Bil-
dungsgeschwindigkeiten lésst sich erkennen, dass r¢g mit steigendem (Hs/CO)g ein- Verhéltnis
zunimmt. Der Stoffmengenanteil im Produkt sinkt, allerdings wird dies durch die hohere CO-
Verbrauchsgeschwindigkeit iiberkompensiert. Fiir die Bildungsgeschwindigkeiten der ldnger-
kettigen KWSt rgg und rgg sind Maxima zu erkennen, die sich mit steigender Kettenldnge
zu kleineren (Hy/CO)g ein verschieben, d.h. ab einem bestimmten (Hy/CO)R ein nimmt nicht
nur die Selektivitat sondern auch die Ausbeute an lingeren KWSt ab. Dabei bildet sich das
Maximum fiir Cy frither aus ((Hz/CO)Rein = 4) als das Maximum fiir Cs ((H2/CO)R ein =
6). Grundsétzlich scheint die CO-Affinitéat des Co-Katalysators so grof zu sein, dass selbst bei
sehr groflen (Hy/CO)-Verhéltnissen relativ hohe CO-Bedeckungsgrade erreicht werden und
H; die limitierende Komponente darstellt. Dies zeigt sich an der monotone Zunahme der CO-
Verbrauchsgeschwindigkeit bzw. der KWSt-Bildungsgeschwindigkeit fiir steigende (Hy/CO)-
Verhéltnisse iber einen groien (H,/CO)-Bereich (siehe Abbildung 6.9). In Abhéngigkeit von
der Kettenlénge, der an der Katalysatoroberfliche gebundenen C-Spezies, iiberwiegt ab be-
stimmten (Hy/CO)-Verhéltnissen die Hydrierung durch den iiberschiissigen Wasserstoff die
hohere CO-Verbrauchsgeschwindigkeit, sodass es zur Ausbildung von C-Zahl-abhéngigen Ma-
xima der Bildungsgeschwindigkeiten kommt. Die hohere CO-Verbrauchsgeschwindigkeit mit
steigendem (Hy/CO)R ein wird damit sowohl durch die steigende Methanbildung als auch durch
die Bildung kiirzerer KWSt (hier durch Cjs reprisentiert) getragen.

In Abbildung 6.11 sind die Stoffmengenanteile der n-Alkane (links) und 1-Alkene (rechts) der
Fraktionen Cs, Cg und Cgy dargestellt. Fiir kleine (Hy/CO)g ein ist YSo.n— Alkan A0 groBten
und durchlduft ein Maximum bei (Ha/CO)rein = 1,5 Y56 n—amkan Pildet ein Maximum fiir
(Hy/CO)Rein = 4 aus. Fir ygh,_ apen zeigt sich das Maximum bei (Hy/CO)pein = 12.
Die Maxima der Stoffmengenanteile der n-Alkane verschieben sich demnach mit kleinerer
Kettenlénge zu gréBeren (Hy/CO)R ein- Bemerkenswert ist, dass nur yg5 ,, e, mit steigen-
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Abb. 6.11: Stoffmengenanteile der Alkane (links) und Alkene (rechts) von Cs, Cg und Cy in
Abhiéngigkeit des (Hy/CO)R ein-Verhéltnisses, Versuche im Festbettreaktor, mit
offline-GC gemessen, Bedingungen siche Tabelle 6.3

dem (Hy/CO)Rein Weiter steigt. Die Stoffmengenanteile der 1-Alkene sinken mit steigendem
(H2/CO)Rein (mit der Ausnahme eines Plateaus fiir y&5; e, bei kleinen (Ha/CO)R cin-
Werten). Wie zu erwarten, wird mit steigendem (Hz/CO)g ein die Hydrierung der C-Spezies
auf der Katalysatoroberfliche begiinstigt. Dabei werden langkettige Alkene bevorzugt hy-
driert, sodass ab (Hy/CO)Rein = 8 bereits kein 1-CoH;g mehr gefunden wird. 1-CgHyy ist
fir (H2/CO)Rein = 12 nicht mehr im Produkt enthalten. Die bevorzugte Hydrierung der
langkettigen KWSt zeigt sich bereits fir (Hy/CO)gein = 1,1. Die Produktverteilung der n-
Alkane fiir dieses (H2/CO)Rg ein-Verhiltnis, stellt sich umgekehrt zur Produktverteilung dar,
die aufgrund der ASF-Verteilung bzw. einer Polymerisationsreaktion erwartet wird. Durch die
Verschiebung der Produktverteilung zu kurzerkettigen KWSt mit steigenden (Hz/CO)R ein-
Verhéltnissen findet eine Steigerung der n-Alkan-Stoffmengenanteile der langkettigen KWSt
auf Kosten des 1-Alkenanteils nur bis zu gewissen (H;/CO)g ein-Verhéltnissen statt. Durch
die Zunahme der Hydrierung der kurzkettigen KWSt, wird ab (Hy/CO)gein ~ 4 die erwar-
tete Reihung der n-Alkanstoffmengenanteile Y&\ anan > YC6n-Alkan > Yo n-Alkan €TTEICHE. Der
Verlauf der 1-Alken-zu-n-Alken-Stoffmengenverhéltnisse ist in Abbildung C.9 dargestellt.

6.1.3 Verweilzeitmessungen: Entwicklung und Validierung des
mathematischen Modells der Laborapparatur

Zur Entwicklung des mathematischen Modells der Laborapparatur mit Suspensionsreaktor,
welches in Kapitel 5.4.1 vorgestellt wurde, wurden Verweilzeitmessungen durchgefiihrt. Die
Zielsetzung der Verweilzeitversuche bei Abwesenheit des Co-Katalysators waren die Bestim-
mung des Riickvermischungsverhaltens in den Abscheidern bzw. im Ampullenprobennehmer.
Dazu wurde die Volumenaufteilung zwischen ideal riickvermischtem und ideal in Kolben-
stromung durchstromten Volumen an die Versuchsergebnisse angepasst.
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Sprungdnderung der CO-Konzentration
In Abbildung 6.12 sind zwei Verweilzeitversuche exemplarisch dargestellt. Die weiteren Ver-
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Abb. 6.12: Validierung des mathematischen Modells der Laborapparatur, Versuche mit
sprungartiger Variation der CO-Konzentration im Anlageneintritt zum Zeitpunkt
t = 0 s, Berechnung mit mathematischem Modell der Laborapparatur, Versuche
im Suspensionsreaktor ohne Katalysator, Fy ¢inxTp = 100 cm® min™, 210 °C, 1
MPa, siehe Tabelle 5.8, Zco,aus b2W. Z¢g 441 Antwortgrofie basierend auf Stoff-

strom Fco,aus

suchsergebnisse finden sich in Kapitel C. Fiir die Verweilzeitversuche wurden Sprungénderun-
gen der CO-Eintrittskonzentration zum Zeitpunkt ¢ = 0 auf die Laborapparatur aufgegeben.
Die Messung der CO-Konzentration erfolgte am Anlagenaustritt mittels IR-Sensor. Um die
CO-Stoffstrome ermitteln zu kénnen, wurde zudem der Volumenstrom mittels Seifenblasen-
stromungsmesser am Anlagenaustritt gemessen. Die Anpassung des mathematisches Modells
fithrt zu einer hinreichend genauen Beschreibung der Stoffstroménderung in der Laborappa-

ratur.

Periodische Anderung des (H3/CO)Rgein-Verhdltnisses im Laborsuspensionsreaktor

Fiir die Versuche mit periodischer Anderung bei Anwesenheit des Katalysators sollte eine
konstante Amplitude des (Hy/CO)-Verhéltnisses ((H2/CO) = 1,1 <> 2) fur alle Perioden-
dauern im Suspensionsreaktor eingestellt werden. Durch die Riickvermischung &dndern sich
die Amplituden im Reaktor bei festgelegter Eintrittsamplitude in Abhéngigkeit von der Pe-
riodendauer. Daher miissen je nach Periodendauer unterschiedliche Eintrittskonzentrationen
bzw. Eintrittsvolumenstréme gewéhlt werden (siehe Kapitel 5.5.2). Die Versuchsplanung fiir
diese Versuchsreihe wurde mit Hilfe des mathematischen Modells vorgenommen. Um die be-
rechneten Eintrittsbedingungen zu validieren, wurden Versuche mit periodischer Anderung
der Eintrittskonzentrationen bei Abwesenheit des Katalysators in der Laborapparatur durch-
gefithrt. Am Anlagenaustritt sind die Konzentrationen durch die Riickvermischung in den
peripheren Anlagenteilen verdndert, daher wird zu diesem Zweck das IR-Spektrometer direkt
an den Reaktor angeschlossen. Dies ist allerdings nur ohne Reaktion (d.h. ohne Katalysator)
moglich, da die FT-Produkte teilweise im IR-Sensor auskondensieren wiirden.

Abbildung 6.13 zeigt beispielhaft zwei der durchgefithrten Versuche mit einer Periodendauer
von tper = 480 s (links) und 960 s (rechts). Nach dem Einschwingen (bei den experimentel-
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Abb. 6.13: Validierung des Verweilzeitmodells des Suspensionsreaktors, Versuche mit pe-
riodischer Variation des (Hz/CO)g ein- Verhiltnisses und unterschiedlicher Peri-
odendauer, tpe; = 480 s (links), tper = 960 s (rechts) , Berechnung mit mathe-
matischem Modell der Laborapparatur, Fy ¢ ntp = 100 cm® min™, 20 °C, 0,2
MPa, Versuche im Suspensionsreaktor ohne Katalysator, (Hy/CO)R ein siche Ta-
belle 5.9

len Untersuchungen wurde als Startkonzentration vor der ersten Anderung der Eintrittskon-
zentration ein (Hy/CO)-Verhéltnis von 1,1 gewéhlt) zeigen Modell und Messwerte eine sehr
gute Ubereinstimmung. Die berechneten (H3/CO)R ein- Verhéltnisse fithren demnach bei den
entsprechenden Periodendauern zur gewiinschten Amplitude von (Hy/CO) = 1,1 < 2. Fiir
die weiteren untersuchten Periodendauern konnten mit den jeweils berechneten (Ha/CO)R ein
und Fy ein e ebenfalls die gewiinschte (Hy/CO)-Amplitude im Suspensionsreaktor erreicht
werden (sieche Abbildung C.15). Durch die experimentellen Ergebnisse wird die Annahme ei-
ner idealen Riickvermischung im Reaktor indirekt bestétigt, da das mathematische Modell auf
ebendieser Annahme beruht. Die Ergebnisse der Berechnung mit den entsprechenden Versuchs-
bedingungen sind in Tabelle 5.9 aufgefiihrt. Die Form der Kurven é&ndert sich entsprechend der
Periodendauer geméfl dem Riickvermischungsverhalten des Suspensionsreaktors. Bei langeren
Periodendauern (rechts) dhneln die am Reaktorausgang gemessenen (Hy/CO)-Verldufe einem
Sagezahnprofil, da sich der Reaktor nach der halben Periodendauer jeweils nahe dem stati-
onédren Zustand befindet. Fiir kiirzere Periodendauern (links) zeigt sich eine fast sinusformige
Schwingung. Das (H2/CO)-Verhiltnis dndert sich lange bevor der Reaktor in einen stationéren
Zustand einlaufen kann. Damit kann zwar die Amplitude fiir alle untersuchten Periodendauern
konstant gehalten werden, allerdings kann dies naturgemafl im Suspensionsreaktor nicht fiir
die Form der (Hy/CO)-Zeit-Kurve im Reaktor gelingen.

Periodische Anderung des (H5/CO)R ein-Verhidltnisses im Laborfestbettreaktor
Im Festbettreaktor kann die Form der (Hy/CO)-Zeit-Kurve hingegen konstant gehalten
werden, da diese durch die Kolbenstrémung nicht in Abhéngigkeit von der Periodendauer
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verdndert wird. Fiir eine Periodendauer von ¢,., = 480 s ist ein Versuch mit periodischer
Anderung des (H,/C O)R.ein- Verhiltnisses in der Laborapparatur mit Festbettreaktor entspre-
chend den Verweilzeitversuchen im Suspensionsreaktor in Abbildung 6.14 dargestellt. Das
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Abb. 6.14: Uberpriifung der Annahme idealer Propfenstrémung im Festbettreaktor, Ver-
suche mit periodischer Variation des (Hz/CO)g ein- Verhiltnisses, the, = 480 s,
(Fv einntp = 100 cm® min, 20 °C, 0,2 MPa), Versuche im Festbettreaktor ohne
Katalysator

(Hy/CO)-Verhiltnis am Austritt wurde dabei um die Totzeit des Festbettreaktors korrigiert.
Es zeigt sich ein deutlicher Unterschied zwischen dem Antwortsignal des Suspensionsreak-
tors in Abbildung 6.13 und dem hier gezeigten Antwortsignal des Laborfestbettreaktors. Das
aufgegebene rechteckformige (Ha/CO)R ein-Signal wird am Ende des Festbettreaktors recht-
eckformig wiedergegeben. Die Annahme einer idealen Kolbenstromung im Festbettreaktor ist
dementsprechend gerechtfertigt (siehe dazu auch die Berechnung der Bodenstein-Zahl in Ka-
pitel C). Daher ist kein mathematisches Modell notwendig, um die Konzentrationen am Reak-
toraustritt zu berechnen. Das mit Hilfe der experimentellen Untersuchungen entwickelte und
validierte mathematische Modell der Laboranlage wird dementsprechend nur fiir die modell-
basierte Auswertung bzw. die Versuchsplanung der im Folgenden vorgestellten experimentellen
Untersuchungen unter instationdren Bedingungen im Suspensionsreaktor eingesetzt.

6.1.4 Sprunginderung und periodische Anderung der Betriebsvariablen:
Effekte in Reaktor und Versuchsapparatur

Um Reaktor- und Katalysatoreffekte unter instationdren Bedingungen untersuchen zu kénnen,
wurden Sprungénderungen verschiedener, an die Ergebnisse der Vorstudie (Kapitel 4.3.1) an-
gelehnter, Betriebsvariablen durchgefiihrt. Neben einer Sprungénderung der Temperatur und
der Verweilzeit wurde das (Hy/CO)R ein-Verhéltnis sprungartig innerhalb des Giiltigkeitsbe-
reichs der ermittelten Parameterwerte des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991) (vgl.
Tabelle 6.2) variiert.

Um zwischen Reaktor- und Katalysatoreffekten differenzieren zu kénnen, kam das mathe-
matische Modell der Laborapparatur fiir die Versuchsauswertung zum Einsatz (siche Kapi-
tel 5.4.1). Durch den Vergleich der berechneten Sprungantworten mit den experimentell er-
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

mittelten Sprungantworten kann zwischen einer unter instationéiren Bedingungen verédnderten
Aktivitdt des Co-Katalysators und einem Einspeichereffekt in der Laborapparatur unterschie-
den werden (modell-basierte Auswertung). Dabei wird davon ausgegangen, dass die unter
stationdren Bedingungen ermittelten kinetischen Parameter des formalkinetischen Ansatzes
gelten.

Sprungdnderung der Temperatur

Abbildung 6.15 zeigt zwei Ergebnisse experimenteller Untersuchungen mit Sprungénderung
der Solltemperaturen im Suspensionsreaktor und im Heilabscheider zum Zeitpunkt ¢ = 0.
Aufgrund unterschiedlicher Warmekapazitéiten und Isolierungen ist die Abkiihlzeit beider An-
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Abb. 6.15: Sprungénderung des Temperatursollwerts in Reaktor und Heiflabscheider
zum Zeitpunkt ¢ = 0 s, Versuche im Suspensionsreaktor mit 2 g des Co-

Referenzkatalysators, links: Fy aus nTp = 180 cm?® min™, Fy einnTP = 60 cm?

min™, 0,5 MPa, rechts: Fy ausnTp = 500 cm?® min™, Fy ¢inNTP = 7D cm?® min™,

1 MPa

lagenkomponenten verschieden. Fiir beide Versuche wird das kurzfristige Absinken des nor-
mierten CO-Stoffstromes direkt nach der Sprungénderung der Solltemperatur vom mathema-
tischen Modell wiedergegeben. Im Reaktor und im Heiflabscheider findet eine Einspeicherung
statt, da der Druck bei abnehmender Temperatur konstant bleibt. Dies geschieht experimen-
tell iiber den Argon-Druckhaltemechanismus. Argon stromt druckgesteuert hinter dem Heif3-
abscheider in die Apparatur und verdiinnt das Produktgas, sodass der austretende Volumen-
strom konstant bleibt, daher nimmt der CO-Stoffstrom stark ab. Im Laufe der Zeit nimmt der
Stoffstrom wieder zu, da (i) kein zusétzlicher Argonstrom mehr nétig ist, um den Druck zu hal-
ten und (ii) die CO-Verbrauchsrate durch die niedrigere Temperatur abnimmt und damit der
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

CO-Austrittsstrom steigt. Im rechts dargestellten Versuch wurde fiir die Abkiihlung des Re-
aktors eine Temperaturrampe gewéhlt. Daher tritt die Abkiihlung verzogert auf und verlauft
langsamer. Das Absinken des normierten CO-Stoffstromes zu Beginn ist daher nicht so stark
ausgepriagt. Auflerdem ergibt sich eine ldngere Anpassungszeit durch den héheren Reaktor-
bzw. Heiflabscheiderdruck. Prinzipiell miisste die Anpassungszeit wegen des doppelt so hohen
Drucks im Vergleich zu dem links dargestellten Versuch doppelt so lang sein, allerdings wird
diese durch einen hoheren Eintrittsvolumenstrom teilweise kompensiert.

Das mathematische Reaktormodell kann beide gezeigten Temperaturéinderung hinreichend ge-
nau beschreiben. Es zeigen sich keine erheblichen Abweichungen des gemessenen vom berech-
neten CO-Stoffstrom. Die experimentell gefundenen Effekte unter instationidren Bedingungen
sind auf versuchsspezifische Einspeichervorgénge zuriickzufiihren, die mit dem Verweilzeitmo-
dell innerhalb des mathematischen Modells der Laborapparatur beschrieben werden koénnen.
Die Ubereinstimmung von Messung und Modellrechnung bestitigt zudem, dass der Ubergang
mit der unter stationdren Bedingungen gemessenen Reaktionskinetik abgebildet werden kann.
Weitere Versuche mit Sprungénderung der Temperatur finden sich in Kapitel C.

Sprungdnderung des Volumenstromes
In Abbildung 6.16 werden zwei Versuche mit Sprungédnderung des Eintrittsvolumenstromes
zum Zeitpunkt ¢ = 0 s gezeigt. Die Versuche wurden bei unterschiedlichem Druck und unter-

-1

2 I
& &
» 100 | - = 100 |- -
5 80| : 5 80 |
~— 60 ) -~ 60 i
E 40 | | | | S 40 | | | |
i i
| 1 [~ I 1
~ ~
205 — Modell 205
.S o IR .S
N 0 s u-GC | N 0 A ;-GC
=500 O 500 1000 1500 2000 —500 O 500 1000 1500 2000

t/s t/s

Abb. 6.16: Sprungénderung des Eintrittvolumenstroms zum Zeitpunkt ¢ = 0 s, Versuche im
Suspensionsreaktor mit 2 g des Co-Referenzkatalysators, links: Fy aus nTp = 500
cm® min!, 200 °C, 1 MPa, rechts: Fy ausntp = 180 cm?® min™, 190 °C, 0,5 MPa

schiedlichen Gasaustrittsvolumenstromen (durch unterschiedliche Argonverdiinnung) durch-
gefiihrt. Auf der rechten Seite der Abbildung ist ein (steiler) s-formiger Verlauf des normierten
CO-Stoffstromes zu erkennen. Dieses Verhalten wird durch die Verdiinnung des Produktgases
mit Argon hervorgerufen. Wenn der Eintrittsvolumenstrom sprungartig erhoht wird, vermin-
dert sich der Argonstrom um den gleichen Wert, da zur Aufrechterhaltung des Gesamtdruckes
der Gesamtaustrittsstrom konstant bleiben muss. Daher ergibt sich am Argon-Zumischpunkt
ein Konzentrationssprung, der sich durch die restlichen Anlagenteile ausbreitet und am IR-
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Sensor aufgezeichnet wird. Da Argon erst hinter dem Reaktor zugegeben wird, spiegelt sich
das Riickvermischungsverhalten des Reaktors nicht im aufgezeichneten Verlauf des normierten
CO-Stoffstroms wieder. Auf der linken Seite der Abbildung stimmen die Messwerte und die
Berechnungen mit dem mathematischen Modell ebenfalls {iberein. Das Austrittssignal ist fast
identisch mit dem rechteckigen Eintrittssignal. In diesem Fall kann das Riickvermischungsver-
halten der Apparatur hinter der Argon-Zugabe durch das IR-Sensor nicht aufgelést werden, da
der Gesamtvolumenstrom sehr hoch ist und sich der Konzentrationssprung dementsprechend
sehr schnell fortpflanzt.

Fiir die experimentellen Untersuchungen mit Sprungénderung der Verweilzeit bei verschiede-
nen Reaktionsbedingungen ist das mathematische Modell in der Lage die gemessenen CO-
Stoffstromverldufe wiederzugeben, dabei geniigt die in Kapitel 6.1.2 ermittelte Kinetik zusam-
men mit dem Verweilzeitmodell aus, um die Versuche hinreichend genau zu beschreiben. Die
unterschiedlichen Verldufe direkt nach der Sprungénderung sind auf den verwendeten Druck-
haltemechnismus zuriickzufithren. Weitere Versuche mit Sprungénderung der Verweilzeit sind
in Kapitel C wiedergegeben.

Sprungdnderung des (Hy/CO)R ecin-Verhaltnisses
Abbildung 6.17 zeigt zwei Sprungéinderungen des (Hs/CO)R ein-Verhéltnisses zum Zeitpunkt
t = 0 s in der Laborapparatur mit Suspensionsreaktor. In der linken Abbildung steigt der nor-

= Modell
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Abb. 6.17: Sprungartige Anderung des (Hy/CO)R ein-Verhiltnisses zum Zeitpunkt ¢ = 0 s,
Versuche im Suspensionsreaktor mit 2 g des Co-Referenzkatalysators, Fy aus nTP
= 400 cm?® min™, Fy innTP = 100 cm® min™, 210°C, 0,2 MPa

mierte CO-Stoffstrom nach kurzer Totzeit an, bevor er abféllt. Die rechte Abbildung zeigt ein
umgekehrtes Verhalten. Die gemessenen Stoffstrome konnten erst mit dem Modell wiedergege-
ben werden, nachdem die exakten, gemessenen Eintrittsvolumenstréme implementiert wurden.
Experimentell bedingt weichen die Eintrittsvolumenstrome vor und nach dem Sprung um etwa
2% voneinander ab ((Hz/CO)Rein = 1,11 Fyennte = 101,4 ml min™ bzw. (Hy/CO)R ein =
2t Fy einNTP = 103,5 ml min‘l). Dadurch wird ein Konzentrationssprung direkt am Argon-
Zumischpunkt induziert (siche Versuche mit sprungartiger Anderung der Verweilzeit), der den
Anlagenaustritt aufgrund der kurzen Totzeit in der Apparatur nach dem Argon-Zumischpunkt
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schnell erreicht. Danach zeigt sich fiir beide Versuche die Sprungantwort auf die am Reaktor-
eintritt induzierte sprungartige Anderung des (Hs/ CO)R.ein-Verhiltnisses. Die relativ lange
Einlaufzeit ist dabei auf die Riickvermischung im Reaktor zuriickzufiihren.

Das mathematische Modell ist in der Lage die experimentellen Daten hinreichend genau zu
beschreiben. Wiederum treten Effekte in der Laborapparatur auf, die auf Einspeichereffekte
bzw. Effekte durch den Druckhaltemechanismus zuriickzufithren sind und mit Hilfe der modell-
basierten Auswertung identifiziert werden kénnen.

Periodische Anderung des (H,/CO)g cin-Verhéltnisses

Weiterhin wurden Versuche mit periodischer Anderung des (H2/CO)Rein-Verhiltnisses
durchgefithrt, um die Versuche mit sprungartiger Anderung der Eintrittsbedingungen
zu ergénzen. Zum einen kann bei periodischer Anderung die Wirkung auf die CO-
Verbrauchsgeschwindigkeit unter instationdren Bedingungen ohne die Nutzung eines mathe-
matischen Modells quantifiziert werden und zum anderen sind Untersuchungen der Produkt-
verteilung unter instationédren Bedingungen mittels Ampullenprobennahme und -analyse ein-
facher moglich. In Abbildung 6.18 sind zum Vergleich Versuche mit moderater periodischer
Anderung des (H,/CO)-Verhiltnisses im Suspensionsreaktor (links) und im Festbettreaktor
(rechts) gezeigt ((Hy/CO)r = 1,1 < 2). Die CO-, Hy- und CHy-Stoffstrome wurden {iber
viele Perioden gemessen und sind hier zusammengefasst iiber eine Periode aufgetragen. Die
unter stationdren Bedingungen gemessenen Stoffstrome sind als horizontale Linien eingezeich-
net: (Hy/CO)Rein = 1,1 (==), (H2/CO)Rpein = 1,5 (===) und (H2/CO)Rein = 2 (==). Die
Stoffstrome in der Laborapparatur mit Suspensionsreaktor erreichen die stationdren Werte
nicht. Dies bedeutet, dass sich die Versuchsapparatur zu jeder Zeit in einem Ubergangszu-
stand befindet. Durch die Riickvermischung im Suspensionsreaktor wird die Form des Ein-
trittssignals veréndert, sodass am Reaktoraustritt ein sinusformiges Austrittssignal erhalten
wird. Durch die Riickvermischung in den weiteren Anlagenkomponenten wird dieses Signal wei-
ter verdndert. Am Austritt der Versuchsapparatur mit Festbettreaktor werden die stationéren
Werte hingegen erreicht. Im Festbettreaktor bleibt das rechteckformige Eintrittssignal auch im
Reaktoraustritt erhalten (siehe dazu Abbildung 6.14). Die Riickvermischung in den weiteren
Anlagenteilen reicht nicht aus, die Amplitude des Reaktoraustrittsignals zu &ndern und fiihrt
nur dazu, dass sich die Signalform &dndert. Die Daten aus den offline-GC-Messungen sind in
Abbildung C.17 dargestellt und bestétigen die Ergebnisse aus den online-GC-Messungen.

In Abbildung 6.19 ist eine Gegeniiberstellung von Suspensionsreaktor (links) und Festbett-
reaktor (rechts) fiir eine Periodendauer von t,., = 1920 s analog zu Abbildung 6.18 gezeigt.
Jedoch sind hier die CHy-, C3- und Cg-Stoffstrome dargestellt. Diese stammen aus Ampullen-
analysen mit dem offline-GC. Das Eintrittssignal dient zur Orientierung und ist schematisch
beziiglich der Zeit dargestellt. Die stationdre Werte werden fiir CH4 sowohl im Suspensions-
reaktor als auch im Festbettreaktor erreicht. Die Darstellung der online-GC-Daten fiir diesen
Versuch findet sich in Abbildung C.18. Die Amplitude der Stoffstrome nimmt fiir eine steigen-
de C-Zahl im Suspensionsreaktor ab, im Festbettreaktor werden auch fiir C4 noch stationére
Werte erreicht. Aufgrund der hoheren CO-Verbrauchsgeschwindigkeiten sind die gemessenen
Bildungsraten bei (Hy/CO)g ein = 2 grofler als fir (Hy/CO)gR ein = 1,1. Allerdings nihern sich
die Bildungsraten fiir wachsende Kettenlinge (hier von C3 zu Cg) aneinander an, da sich die
Produktverteilung mit sinkendem (Hs/CO)g ein zu léngerkettigen C-Spezies verschiebt (siehe
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Abb. 6.18: Moderate periodische Anderung des (Hy/CO)g-Verhéltnisses ((Hy/CO)g = 1,1
<> 2) dargestellt iiber eine Periodendauer im eingeschwungenen Zustand, Versu-
che im Suspensionsreaktor (links) mit 2 g bzw. im Festbettreaktor (rechts) mit 1
g des Co-Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, ===: unter stationéren
Bedingungen gemessene Stoffstrome fiir (Hy/CO)gein = 1,1, === unter stati-
ondren Bedingungen gemessene Stoffstrome fiir (Hy/CO)gein = 1,5 ,=: unter
stationdren Bedingungen gemessene Stoffstrome fiir (Ha/CO)Rrein = 2, Fv ausNTP
= 400 cm?® min™, Fy einntp = 100 cm® min!, 210°C, 0,2 MPa, t,e, = 240 s

Abbildung 6.10). Die Abhéngigkeit der Amplitude von der C-Zahl kann hier nicht mit der
Riickvermischung erklédrt werden, da diese fiir alle Spezies gleich ist. Vielmehr ergeben sich
unterschiedliche Verweilzeiten aufgrund der unterschiedlichen Loslichkeiten im Suspensions-
mittel. Die Loslichkeit nimmt mit der Kettenldnge zu (siehe Chappelow et al. (1974)), daher
nimmt die Amplitude im Suspensionsreaktor mit steigender Kettenldnge ab. Das Fliissigkeits-
volumen im Suspensionsreaktor ist signifikant grofer (14, sg & 350 cm?) als im Festbettreaktor
(Vire < 4 cm?®). Aufgrund der viel geringeren Kapazitit sind die Auswirkung der unterschied-
lichen Loslichkeiten auf die Stoffstromamplitude im Festbettreaktor nicht erkennbar.

Der Einfluss des Suspensionsmittels auf den Verlauf der gemessenen Bildungsgeschwindigkei-
ten wurde mit Hilfe des mathematischen Modells der Laborapparatur mit Suspensionsreaktor
tiberpriift. Zu diesem Zweck wurden die Loslichkeiten der KWSt C; - C; (Chappelow et al.
1974) und ein Modell zur Berechnung der Produktverteilung in das bestehende mathemati-
sche Modell implementiert, dessen Parameter an experimentelle ermittelte Produktverteilun-
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gen (210 °C, 0,2 MPa, (Hy/CO)rein = 1, 1,5, 2) angepasst wurden (Vervloet et al. 2012).
In Abbildung 6.20 sind die berechneten Stoffstrome am Reaktoraustritt iiber die Zeit auf-
getragen. Durch die Beriicksichtigung der Produktverteilung iiber die ASF-Verteilung wird
die CH,-Bildungsrate unterschétzt. Trotzdem zeigt sich ein erheblicher Unterschied zwischen
dem CHy- und dem Cy4-Stoffstrom am Reaktoraustritt. Die Amplitude nimmt mit steigender
C-Zahl durch die steigende Loslichkeit ab. Zum Vergleich wurde dieselbe Rechnung fiir glei-
che Loslichkeiten von CHy und C4 durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind in Abbildung C.26 in
Kapitel C dargestellt. Bei gleicher Loslichkeit ist kein Unterschied zwischen dem CHy- und
C4-Stoffstrom zu erkennen. Der gemessene Effekt ist demnach auf einen Einspeichervorgang
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Abb. 6.19: Moderate periodische Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses ((Hy/CO)r = 1,1
<> 2) dargestellt iiber eine Periodendauer im eingeschwungenen Zustand, Versu-
che im Suspensionsreaktor (links) mit 2 g bzw. im Festbettreaktor (rechts) mit 1
g des Co-Referenzkatalysators, mit offline-GC gemessen, ==: unter stationéren
Bedingungen gemessene Stoffstrome fiir (Hy/CO)Rein = 1,1, == unter stati-
ondren Bedingungen gemessene Stoffstrome fir (Ha/CO)Rein = 2, FV ausNTP =

400 cm® min!, Fy e nrp = 100 cm® min, 210°C, 0,2 MPa, tper = 1920 s

in das Suspensionsmittel zuriickzufithren.
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Abb. 6.20: Stoffstrome berechnet fiir CH; und C4 am Suspensionsreaktoraustritt, Mo-
dellrechnung fiir eine moderate periodische Anderung des (H,/CO)g-Verhiilt-
nisses, tper = 1920 8, Fy einntp = 100 cm? min™, 210 °C, 0,2 MPa, 2 g Co-
Referenzkatalysator, ==== : (Hy/CO)r = 1,1 > 2, == (H3/CO)Rein = 2, ==
(Hy/CO)Rrein = 1,1

6.1.5 Periodische Anderung des (H,/CO)g cin-Verhiltnisses:
Katalysatoreffekte

Neben den in Kapitel 6.1.4 vorgestellten experimentellen Untersuchungen mit moderater peri-
odischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses wurden extreme Anderungen des (H,/CO)g-
Verhéltnisses ((Hy/CO)r = 1,1 <> 00) durchgefiihrt, um die Grenzen des flexiblen Betriebs im
Hinblick auf ein variables (H2/CO)R ein- Verhiltnis aufzuzeigen. Die Versuche konnten nur im
Festbett durchgefiihrt werden, da die angestrebte Amplitude aufgrund der Riickvermischung
im Suspensionsreaktor nur bei sehr hohen Volumenstromen erreicht werden kann.

CO, H; und CH, - Messungen mit dem online-GC

In Abbildung 6.21 sind zwei Versuche mit extremer periodischer Anderung des (Hy/CO)g-
Verhiltnisses mit unterschiedlicher Periodendauer gezeigt. Es sind die mit dem online-GC
gemessenen Stoffstrome fiir CO, Hy und CH,y dargestellt. Fiir t,e, = 240 wird der angestrebte
maximale Hy-Stoffstrom nicht ganz erreicht. Fiir den CO-Stoffstrom zeigt sich ein Uberschwin-
ger, der durch leicht unterschiedliche Driicke in den Eintrittsrohrleitungen, bei t = 60 s hervor-
gerufen wird. Allerdings werden die angestrebten (Hy/CO)-Verhéltnisse im Reaktor erreicht
und das mittlere (Hy/CO)-Verhaltnis entspricht dem erwarteten Wert ((Hs/CO) = 3,2). Der
CHy-Stoffstrom steigt nach dem Umschalten von CO-reichem Synthesegas auf reinen Wasser-

stoff stark an. Dieses Verhalten zeigt sich bei allen durchgefiihrten Versuchen bei extremer
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Abb. 6.21: Edukt- und CH,-Stoffstréme bei extremer periodischer Anderung des (Hy/CO)g-
Verhéltnisses ((H2/CO)r = 1,1 <» 00) dargestellt iiber eine Periodendauer
im eingeschwungenen Zustand, Versuche im Festbettreaktor mit 1 g des Co-
Referenzkatalysators, Fy ausntp = 300 cm?® min™, mit online-GC gemessen, =—:
unter stationdren Bedingungen gemessene Stoffstrome fiir (Hy/CO)R ein = 1,1,
=== unter stationdren Bedingungen gemessene Stoffstréme fiir (Hy/CO)g ein =
3,3 ,=: unter stationiren Bedingungen gemessene Stoffstrome fiir (Hy/CO)R ein
— 00 Fy einntp = 100 cm?® min™, 210 °C, 0,2 MPa, tpe, = 240 s (links) bzw. 1920
s (rechts)
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses. Nach dem Umschalten auf CO-reiches
Synthesegas nimmt der CHy-Stoffstrom wieder die unter stationdren Bedingungen ermittelten
Werte an. Dies deutet darauthin, dass der Katalysator eine gewisse Speicherfahigkeit beziiglich
CO bzw. C-Spezies aufweist. Besonders fiir die langste untersuchte Periodendauer ., = 1920
s zeigt sich nach dem starken Anstieg zunéchst ein schnelles Abfallen und danach ein langsa-
mes Auslaufen der CHy-Bildungsgeschwindigkeit. Dies ldsst darauf schlielen, dass verschieden
aktive C-Spezies auf der Katalysatoroberfliche vorhanden sind, die nach verschiedenen charak-
teristischen Zeiten abreagieren. Offensichtlich ergibt sich eine gréflere Steigerung der integralen
CH,-Bildung bei kiirzeren Periodendauern, da die CH4-Bildung relativ iiber einen ldngeren
Zeitraum erhoht ist.

Aus den online-GC-Messungen wurden jeweils fiir alle Versuche mit periodischer Anderung
des (H/CO)R ein-Verhiltnisses die CO-Verbrauchs- und CH,4-Bildungsgeschwindigkeiten ge-
mittelt und mit den Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten unter stationéiren Bedingun-
gen bei mittleren (H,/CO)-Verhiltnissen (moderate periodische Anderung: (H,/CO) = 1,5,
extreme periodische Anderung: (Ho/CO) = 3,2) normiert. In Abbildung 6.22 sind auBerdem
die unter stationdren Bedingungen bei minimalem (H,/CO)-Verhéltnis (===) und bei ma-
ximalem (Hy/CO)-Verhéltnis (=) ermittelten Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten

dargestellt.
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Abb. 6.22: Bezogene integrale CO-Verbrauchs- bzw. CH,-Bildungsgeschwindigkeiten
in Abhéngigkeit der Periodendauer bei moderater ((Hy/CO)g = 1,1 < 2)
(links) und extremer ((H,/CO)g = 1,1 <+ co) (rechts) periodischer Ande-
rung des (Hy/CO)g-Verhéltnisses, Versuch im Festbettreaktor mit 1 g des Co-

Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, Fy o nTp = 100 cm?® min™,

210°C, 0,2 MPa

Fiir moderate Anderungen (links) zeigt sich kein Einfluss der Periodendauer auf die
Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten. Fiir extreme Anderungen des (H,/CO)g-
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6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

Verhéltnisses ist eine eindeutige Steigerung, sowohl der CO-Verbrauchs- als auch der CHy-
Bildungsgeschwindigkeit mit abnehmender Periodendauer zu erkennen, wobei die Steigerung
der normierten CHy-Bildungsgeschwindigkeit weitaus stérker ausfillt. Die Verbrauchs- bzw.
Bildungsgeschwindigkeit an einem FT-Katalysator ohne Speicherfihigkeit und mit quasi-
stationdrem Verhalten wiirden sich auf den gestrichelten Horizontalen bewegen. Diese ent-
sprechen der Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeit, die sich ergeben wiirde, wenn die
Reaktion nur wahrend der CO-reichen Phase ((Hz/CO)gein = 1,1), d.h. in Anwesenheit von
CO, mit der unter stationdren Bedingungen ermittelten Geschwindigkeit ablduft. Es wird also
angenommen, dass sich unter reinem Hy keine KWSt bilden bzw. kein CO verbraucht wird.
Die tatséchlich ermittelten Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten n&hern sich dieser
Horizontalen fiir steigende Periodendauern, d.h. mit zunehmender Erschépfung des Katalysa-
torspeichers am Ende der Hy-reichen Phase, an. Fiir CHy zeigt sich allerdings noch eine mehr
als doppelt so grofie Bildungsgeschwindigkeit fiir die langste untersuchte Periodendauer ¢,., =
1920 s, d.h. selbst fiir relativ lange Periodendauern, scheint der Anteil der auf der Katalysa-
toroberfliche gespeicherten reaktiven C-Spezies im Vergleich zu dem wihrend der CO-reichen
Phase gebildeten Methan so grof3 zu sein, dass die Bildungsrate signifikant erhoht wird. Aufler-
dem konnte auch eine Erhohung der Katalysatoraktivitat wahrend der CO-reichen Phase durch
die periodische Hy-Spiilung erfolgen und zu den hoheren Bildungs- bzw. Verbrauchsgeschwin-
digkeiten beitragen bzw. diese erklaren. Auf die Aktivitdtsdnderung durch die periodische
Hy-Spiilung wird im néchsten Abschnitt ausfiihrlich eingegangen.

Kohlenwasserstoffe - Messungen mit dem offline-GC

Neben den Messungen mit dem online-GC kénnen die Ampullenproben herangezogen werden,
um Informationen iiber die Produktverteilung bei periodischer Anderung des (Hy/CO)R ein-
Verhiltnisses zu erhalten. Abbildung 6.23 zeigt zwei Versuche fiir ¢, = 480 s (links) und 1920 s
(rechts). Direkt nachdem von CO-reichem Synthesegas auf reinen Wasserstoff umgeschaltet
wird, steigen die CH4-Stoffstrome.

Die Ergebnisse sind mit den Ergebnissen aus dem online-GC vergleichbar. Fiir ¢, = 1920 s
zeigt sich hingegen kein ausgeprigtes Maximum. Das mit dem online-GC aufgenommene Ma-
ximum wird durch die relativ niedrige zeitliche Auflésung der Ampullenmessung (Atp; = 160
s) nicht erfasst. Die Stoffstrome fiir t,,, = 480 s werden mit vierfacher zeitlicher Auflésung
aufgenommen (Atp; = 40 s). Das Maximum fiir den CHy-Stoffstrom kann hier dementspre-
chend abgebildet werden. Es ist ein leichter Uberschwinger fiir Cs zu erkennen, allerdings tritt
dieser nicht mehr fiir langerkettige KWSt (hier stellvertretend als Cg) auf. Mit steigender Ket-
tenldnge der C-Spezies zeigt sich ein schnelleres Abklingen des gemessenen Stoffstromes. Es
sind leicht erhohte Bildungsraten im CO-reichen Intervall festzustellen. Diese konnen durch
eine milde Katalysatorreduktion bzw. -, reinigung® (d.h. Befreiung von lingerkettigen KWSt)
durch die Wasserstoffatmosphére wiahrend des wasserstoffreichen Intervalls hervorgerufen wer-
den. Die CHy4-Stoffstrome sinken bis auf den unter stationéren Bedingungen gemessenen CHy-
Stoffstrom fiir (H2/CO)R ein = 1,1 ab. Die langerkettige C-Spezies streben gegen Null wéihrend
des Hy-reichen Intervalls. Dies deutet auf ein C-Reservoir hin (vgl. (Dautzenberg et al. 1977)),
dessen C-Spezies vornehmlich zu CH, umgesetzt werden.

In Abbildung 6.24 sind die Stoffmengenanteile der Fraktionen CHy, C3, Cg und Cy fiir den glei-
chen Versuch dargestellt. Es zeigt sich ein sehr dhnlicher Verlauf fiir beide Periodendauern. Es
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Abb. 6.23: CH,-, C3- und Cg- Stoffstrome bei extremer periodischer Anderung des

(H3/CO)R ein- Verhéltnisses ((Hy/CO)r = 1,1 <> 00) dargestellt iiber eine Peri-
odendauer im eingeschwungenen Zustand, Versuche im Laborfestbettreaktor mit
1 g des Co-Referenzkatalysators, Anderung im Anlageneintritt nur schematisch
beziiglich Zeit dargestellt, mit offline-GC gemessen, Fy i nTp = 100 cm?® min™,

210°C, 0,2 MPa, tpe = 480 s (links) bzw. 1920 s (rechts)
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Abb. 6.24: CH,-, Cs- und Cg-Stoffmengenanteile bei extremer periodischer Anderung des
(Hy/CO)g-Verhiltnisses ((Hy/CO)r = 1,1 <> 00) dargestellt iiber eine Perioden-
dauer im eingeschwungenen Zustand, Versuche im Festbettreaktor mit 1 g des
Co-Referenzkatalysators, Anderung im Anlageneintritt nur schematisch beziiglich
Zeit dargestellt, mit offline-GC gemessen, Fy o, v7p = 100 cm® min™, 210 °C,
0,2 MPa, t,e; = 240 s (links) bzw. 1920 s (rechts)

ist ein leichtes Einlaufen im wasserstoffreichen Intervall fiir ¢,e, = 480 zu erkennen. Fiir ¢,e, =
1920 zeigt sich kein Einlaufverhalten. Wahrend des Ha-reichen Intervalls besteht das Produkt-
gas hauptsichlich aus CHy, allerdings werden auch fiir die lingere Periodendauer am Ende
des Hs-reichen Intervalls noch langerkettige KWSt gebildet, sodass der CH4-Stoffmengenanteil
relativ stabil bei ycps =~ 0,9 liegt.

In Abbildung 6.25 sind die iiber die gesamte Periode gemittelten CHy-, Cs-, Cg- und Coy-
Bildungsgeschwindigkeiten fiir alle Versuche bei periodischer Anderung des (Hy/CO)g cin-
Verhaltnisses dargestellt. Die Bildungsgeschwindigkeiten sind jeweils auf die Bildungsgeschwin-
digkeiten bei mittlerem (Hy/CO)-Verhéltnis unter stationdren Bedingungen normiert. Fiir mo-
derate Anderungen (links) zeigt sich kein Einfluss der Periodendauer auf die Bildungsgeschwin-
digkeiten. Die ermittelten Werte bewegen sich zwischen den unter stationéiren Bedingungen
ermittelten Bildungsgeschwindigkeiten fiir (Hy/CO)gein = 2 (=) und (Hy/CO)gein = 1,1
(===). Als Vergleich sind die normierten Bildungsgeschwindigkeiten fiir die gleichen C-Spezies
bei extremen Anderungen des (H,/CO)g-Verhiltnisses in der Abbildung rechts dargestellt.
Es zeigt sich ein starker Einfluss der Periodendauer auf die Bildungsgeschwindigkeiten fiir die
kurzkettigen C-Spezies bei kurzen Periodendauern. Mit zunehmender Periodendauer und Ket-
tenldnge streben die Bildungsgeschwindigkeiten gegen die strichpunktierte Horizontale (='=:+),
die die Bildungsgeschwindigkeit fiir einen Katalysator mit quasi-stationdrem Verhalten und
ohne Speicherfidhigkeit wiedergibt. Die Ergebnisse spiegeln die fiir CO und CH,4 aus den online-
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Abb. 6.25: Bezogene integrale CHy-,Cs-, Cg- und Cy-Bildungsgeschwindigkeiten in
Abhéngigkeit der Periodendauer bei moderater ((Hy/CO)r = 1,1 <+ 2) (links)
und extremer ((Hy/CO)g = 1,1 <+ o0) (rechts) periodischer Anderung des
(Hy/CO)R ein- Verhéltnisses, Versuch im Festbettreaktor mit 1 g des Co-
Referenzkatalysators, mit offline-GC gemessen, Fy cin nTp = 100 cm?® min!,
210°C, 0,2 MPa
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GC-Messungen erhalten Werte wider. Allerdings muss beriicksichtigt werden, dass auch eine
Anderung der Aktivitit wihrend des CO-reichen Intervalls durch die periodische Reduktion
stattfinden kann. Daher konnen die Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten wiahrend des
CO-reichen Intervalls ((Ha/CO)g.ein = 1,1) durch Vergleich mit den Geschwindigkeiten unter
stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)g ein = 1,1 unter- bzw. iiberschétzt werden.

Um Aufschluss iiber das Ausmafl der Aktivitatserhohung durch die periodische Hy-Spiilung
zu erhalten, konnen die Bildungsgeschwindigkeiten wahrend des Hs-reichen Intervalls von de-
nen wahrend des CO-reichen Intervalls separiert werden. Die Zuordnung der Ampullen zu
H,-reichem bzw. CO-reichem Intervall wird fiir alle Versuche mit extremer periodischer Ande-
rung des (Hs/CO)g-Verhiltnisses nach dem 1-Alken-Stoffmengenanteil vollzogen. In Abbil-
dung 6.26 ist ein Beispiel fiir #,., = 480 s gezeigt. Fiir diesen Fall werden die Ampullen 1-6
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~ O
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0 | | |
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Abb. 6.26: 1-Alken-Anteil in zwolf iiber die Periodendauer gleichméBig verteilten Ampul-
lenmessungen fiir eine extreme periodische Anderung des (Hy/CO)R ein- Verhélt-
nisses ((Hz/CO)r = 1,1 <+ 00), Versuche im Laborfestbettreaktor mit 1 g des
Co-Referenzkatalysators, mit offline-GC gemessen, Fy ¢in nTp = 100 cm?® min!,
210 °C, 0,2 MPa, #,¢; = 480 s

dem CO-reichen Intervall und die Ampullen 7-12 dem Hs-reichen Intervall zugeordnet. Fiir
alle anderen Versuche bei extremer periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses wird
entsprechend vorgegangen.

Abbildung 6.27 zeigt die normierten integralen Bildungsgeschwindigkeiten aller gemessenen
C-Spezies fur die gesamte Periode (&) und separat fiir das CO-reiche Intervall (). AuBer-
dem sind die Bildungsgeschwindigkeiten unter stationdren Bedingungen angegeben. Generell
dominiert fiir die kurzkettigen KWSt-Spezies die Bildungsgeschwindigkeit wéhrend des Ho-
reichen Intervalls. Dies wird umso deutlicher, je kiirzer die Periodendauer ist. Mit steigender
C-Zahl wird die Bildungsgeschwindigkeit wahrend des CO-reichen Intervalls bedeutender und
erreicht ein Maximum bei Cg bzw. C;. Fiir diese C-Spezies wird die Bildungsgeschwindigkeit
fast vollstandig durch das CO-reiche Intervall bestimmt. Fiir langerkettige KWSt ist die Dif-
ferenz zwischen den Bildungsgeschwindigkeiten wihrend des CO- und Hy-reichen Intervalls
wieder zunehmend. Durch die periodische, milde Reduktion sind die Bildungsgeschwindigkei-
ten wiahrend des CO-reichen Intervalls im Vergleich zum stationdren Verhalten fiir (Hy/CO)
= 1,1 erhoht. Die Ausnahme stellen die Bildungsgeschwindigkeiten fiir C;q und bei kurzer
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Abb. 6.27: Bezogene integrale gemittelte Bildungsgeschwindigkeiten in Abhéngigkeit der
Periodendauer bei extremer periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnis-
ses ((H2/CO)r = 1,1 <+ 00), & Bildungsgeschwindigkeiten iiber gesamte Peri-
odendauer gemittelt, A: Bildungsgeschwindigkeiten wiahrend CO-reicher Pha-
se auf gesamte Periodendauer bezogen, Versuch im Festbettreaktor mit 1 g des
Co-Referenzkatalysators, mit offline-GC gemessen, Fy ¢in nTp = 100 cm?® min!,
210°C, 0,2 MPa.

114



6.1 Untersuchungen in der Laborapparatur

Periodendauer fiir Cyg und Cg dar. Auflerdem scheint die Aktivitatserhohung wihrend des CO-
reichen Intervalls von der Periodendauer abhéngig zu sein. Besonders ausgepragt tritt diese
fiir eine Periodendauer von tpe, = 240 s auf.

Die Erhohung der CO-Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten, die auch schon bei der
Darstellung der Ergebnisse der online-GC-Messungen im vorangehenden Abschnitt gezeigt
wurde, scheint dementsprechend auf zwei Mechanismen zu basieren: (i) wéhrend der CO-
reichen Phase werden C-Spezies eingespeichert, die in der Hs-reichen Phase vornehmlich zu
kurzkettigen KWSt, hauptsiachlich CHy, umgesetzt werden und (ii) wihrend der Ha-reichen
Phase findet eine milde Katalysatorreduktion bzw. - spiilung” statt, sodass die Aktivitdt des
Katalysators wiahrend der CO-reichen Phase ((H2/CO)g ein = 1,1) im Vergleich zur Aktivitét
unter stationdren Bedingungen und (Hy/CO)gRein = 1 erhoht ist.

Das 1-Alken/n-Alkan-Verhéltnis der C-Spezies fiir eine moderate periodische Anderung des
(Hy/CO)g-Verhiltnisses (links) und eine extreme Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses
(rechts) ist in Abbildung 6.28 dargestellt. Generell ergibt sich unter stationidren Bedin-
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Abb. 6.28: 1-Alken/n-Alkan-Verhéltnis in Abhéngigkeit von der C-Zahl fiir moderate
((H2/CO)ein = 1,1 <> 2) (links) und extreme ((H2/CO)en = 1,1 <> 00) (rechts)
periodische Anderung des (Hs/CO)R ein-Verhéltnisses und fiir stationire Refe-
renzfiille, Versuche im Festbettreaktor, Fy ein np = 100 cm® min, 210°C, 0,2
MPa

gungen ein niedrigerer 1-Alken-Anteil mit steigendem (H;/CO)Rein. AuBlerdem sinkt das
1-Alken/n-Alkan-Verhéltnis mit steigender Kettenldnge (mit Ausnahme des Ethen/Ethan-
Verhéltnisses). Das Maximum des 1-Alken/n-Alkan-Verhéltnisses wird dementsprechend fiir
Cs erhalten.

Fiir moderate periodische Anderungen bewegen sich die 1-Alken /n-Alkan-Verhéltnisse zwi-
schen denen bei stationéren Bedingungen fiir (Hy/CO)R ein = 2 (=) und (Hz/CO)gein = 1,1
(==) nahe den Werten, die fiir ein (Hy/CO)R ecin- Verhéltnis von 1,5 (=== ) unter stationéren Be-
dingungen erhalten werden. Ein Einfluss der Periodendauer auf das 1-Alken /n-Alkan-Verhélt-
nis ist nicht erkennbar. Fiir extreme periodische Anderungen des (H,/CO)g-Verhiltnisses ist
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der 1-Alkenanteil sehr gering, da die 1-Alkene wihrend des Hs-reichen Intervalls grofitenteils
hydriert werden. Dazu verschiebt sich des Maximum von Cg bei t,e; = 1920 s, iiber Cy bei tpe,
= 480 s zu Cj fiir die kiirzere Periodendauern.

6.1.6 Fazit der Untersuchungen in der Laborapparatur

In Abbildung 6.29 werden die erhaltenen Ergebnisse beziiglich des Einflusses des (Hy/CO)-
Verhéltnisses auf die Produktverteilung mit Hilfe des ASF-Ansatzes zusammengefasst. Die

stat.: D(H2/OO>R,ein = 1,1 -12

per.: | @120 s, mod.®240 s, mod. © 1920 s, moderat: (Hy/CO) =15

R,ein —

4120 s, ex. 4240 s, ex. 1920 s, extrem: (Hy/CO)g i, = 3,2

1s 1 il T T T
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Abb. 6.29: Stoffmengenanteil von CHy bezogen auf die Fraktion C;-Cyo (links) bzw. Stoff-
mengenanteile der Fraktionen Cs-Cy, Cs-C; und Cg-Cqg bezogen auf die Fraktion
Co-Cyp (rechts) in Abhéngigkeit der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit acpy
bzw. aco.c1o fiir Versuche unter stationdren Bedingungen und bei moderater und
extremer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses, Versuche im Festbettreaktor,
FV,ein,NTP = 100 cm? min'l, 210 OC, 0,2 MPa

Produktspezies wurden in CH, und Cq_ ¢ aufgeteilt, da die CH4-Bildungsrate besonders fiir
(H2/CO)Rein > 2 stark erhoht ist. Fiir CH, wird ein separater a-Wert iiber die Anpassung
von acpy an den experimentell bestimmten Stoffmengenteil yopy berechnet. Die Kettenwachs-
tumswahrscheinlichkeit avgo 19 wird durch Anpassung an die Stoffmengenanteile der iibrigen,
auf die Fraktion Co_19 bezogenen, C-Spezies berechnet. Die acys-Werte fiir eine moderate pe-
riodische Anderung des (Hy/CO)g-Verhiltnisses liegen zwischen denen bei stationiren Bedin-
gungen ((Hy/CO)Rein = 1,1 - 2). Dasselbe gilt fiir die aca19-Werte bei moderater periodischer
Anderung. Fiir extreme periodische Anderungen ist eine Reihung der Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeiten nach der Periodendauer erkennbar. Je kiirzer die Periodendauer ist, desto
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grofler ist acps und desto kleiner ist aco.19. Selbst fiir die relativ lange Periodendauer von
tper = 1920 s ergeben sich acns-Werte vergleichbar mit den bei stationdren Bedingungen und
(H2/CO)Rein = 6 erhaltenen Werten. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit der Fraktion
Ca.10 (ca-10) entspricht hierbei derjenigen fiir (Hy2/CO)gr ein = 3,2 unter stationére Bedingun-
gen.

Aus den Versuchen unter stationdren und instationéiren Bedingungen insgesamt koénnen fiir
die rechnerischen Untersuchungen des technischen Blasensdulenreaktors folgende Kernpunkte
festgehalten werden:

e Der CO-Umsatz muss je nach (Hy/CO)R ein- Verhéltnis begrenzt werden, da es ab einem
bestimmten HsO-Partialdruck bzw. ab einem kritischen ,,Oxidationspotential“ zu einer
irreversiblen Desaktivierung des Katalysators kommt.

e Die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit (und die Produktverteilung) kann bei modera-
ten Anderungen des Eintrittsvolumenstromes, der Temperatur und des (Hy/ CO)R.ein-
Verhiltnisses auch im transienten Ubergang durch, in diesem Betriebsbereich giiltige,
kinetische Parameter beschrieben werden.

e Dic Reaktionsrate der FT-Synthese kann fiir moderate (Hy/CO)g ein- Verhéltnisse (1,14
< (H2/CO)rein < 4) sowohl im Laborfestbett- als auch im Laborsuspensionsreaktor
durch den formalkinetischen Ansatz nach Yates et al. (1991) beschrieben werden. Bei

der Anpassung der kinetischen Parameter des Ansatzes nach Yates et al. (1991) zeigt
sich ab hohen (Hs/CO)g ein-Verhéltnissen ((Hy/CO)Rein > 4) eine signifikante Abwei-

chung zwischen gemessenen und berechneten CO-Umsétzen. Dies ist vermutlich darauf
zuriickzufiihren, dass der Katalysator nicht mehr vollstédndig benetzt bzw. dessen Poren

nicht mehr vollstandig gefiillt sind.

e Der Katalysator weist ein Speichervermogen fiir C-Spezies auf und die Katalysatorakti-
vitét wird vermutlich durch eine (periodische) Anderung des (H,/ CO)R.ein- Verhiltnisses
beeinflusst (milde Reduktion). Dieser Effekt tritt allerdings nur bei extremen Anderun-
gen des (Hy/CO)g-Verhéltnisses auf, weshalb er fiir den technischen Anwendungsfall
nur bei der Beschreibung von ,,Storféallen” beriicksichtigt werden muss.

e Im Reaktor auftretende Effekte (bspw. Einspeichereffekte) und die Riickvermischung
im Reaktor beeinflussen das Reaktorverhalten bei sich &ndernden Eintrittsbedingungen
mafgeblich, daher sollte auf die Beschreibung der Verweilzeitverteilung bzw. der Hydro-
dynamik im technischen Blasensdulenreaktor besonderes Augenmerk gelegt werden.
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6.2 Mathematische Modellierung des technischen
Blasensaulenreaktors

6.2.1 Einfiihrung und Ubersicht der Fallstudien

In Anlehnung an die in Kapitel 4.3.1 beschriebenen Flexibilisierungsmdglichkeiten wurden
Fallstudien fiir die rechnerische Untersuchung eines technischen Blasensdulenreaktors defi-
niert. Die Fallstudien mit den jeweiligen Betriebsbedingungen sind in Tabelle 6.4 dargestellt.
Dabei sind die Fallstudien derart definiert, dass der Einfluss des (Hs/CO)R cin- Verhéltnisses

Tab. 6.4: Synthesegaszusammensetzungen und Volumenstrome mit entsprechender Leer-
rohrgeschwindigkeit am Reaktoreintritt fiir die Modellierung des technischen Bla-
sensdulenreaktors, Fall 1: Lastwechsel, Fall 2: Lastwechsel mit gednderter Synthe-
segaszusammensetzung (* und Temperatur)

Fall (H 2 / cO )R,ein YCO,R,ein  YH2,Rein  YH20,R,ein F V,ein, NTP UG, ein Tr Pr

/ - / - / - / - /m*h?!  /ms! /°C / MPa
la 2 1/3 2/3 0 9000 0,3 235 2
1b 2 1/3 2/3 0 6000 0,2 235 2
2a 1 1/2 1/2 0 9000 0,3 235 2
2b 1 1/2 1/2 0 6000 0,2 235 2
2b° 1 1/2 1/2 0 6000 02 227 2

und der Verweilzeit (entsprechend einer Lastéanderung des Blasensdulenreaktors) sowohl unter
stationsiren als auch instationiren Bedingungen (Sprungénderungen und periodische Ande-
rungen) separat und kombiniert untersucht werden kénnen. Die angenommenen Synthesegas-
zusammensetzungen und Volumenstrome orientieren sich dabei am BtL-Verfahren mit und
ohne H,-Einbindung. Fiir den Fall, dass kein H, eingebunden wird, wird von einem Synthe-
segas mit (Ho/CO)grein = 1 ausgegangen. Fiir die maximale Ho-Einbindung gilt dementspre-
chend (H2/CO)Rein = 2 und ein Volumenstrom, der das 1,5-fache des Volumenstromes bei
(Hy/CO)R ein = 1 betrigt. Fur die rechnerischen Untersuchungen wurde angenommen, dass
die Reaktorkiihlung derart geregelt werden kann, dass die Reaktortemperatur konstant bleibt.
Um zu zeigen, wie sich der Reaktor ohne Anpassung der Reaktorkiihlung verhélt, wurde ei-
ne weitere Berechnung mit konstanter Kiihltemperatur durchgefiihrt. Aus dieser Berechnung
resultiert der als 2b" aufgefiihrte Fall.

Zunéchst soll gezeigt werden, wie sich der erzielbare CO-Umsatz mit Anderung der Betriebsbe-
dingungen (Eintrittsvolumenstrom und (H;/CO)Rgein-Verhiltnis) innerhalb der in Tabelle 6.4
festgesetzten Betriebsbedingungen @ndert. Abbildung 6.30 zeigt den berechneten CO-Umsatz
in Abhéngigkeit des (H2/CO)R ein-Verhiltnisses bei konstantem Eintrittsvolumenstrom un-
ter stationdren Bedingungen. Eine Erhohung des (H2/CO)g ein- Verhéltnisses fithrt, wegen der
niedrigeren Gasdichte (pg = 5,1 kg m™ fiir (Hy/CO) = 2, pc = 7,1 kg m™ fiir (Hy/CO)
= 1), zu einem abnehmenden Gasgehalt (Gleichung D.18 und D.23). Der daraus folgende
niedrigere volumenspezifische Stofftransportkoeffizient fiihrt allerdings nicht dazu, dass der
CO-Umsatz abnimmt. Vielmehr ergeben sich niedrigere CO-Konzentrationen bzw. hohere Ho-
Konzentrationen in der Suspension, was geméf des kinetischen Ansatzes 5.28 zu einer héheren
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Abb. 6.30: Berechneter CO-Umsatz und Gasgehalt am Reaktoreintritt iiber dem
(Hy/CO)R ein-Verhéltnis im Blasenséulenreaktor, 235 °C, 2 MPa, ug ein = 0,3 m
-1

S

FT-Reaktionsgeschwindigkeit fiihrt. Dies deutet darauthin, dass der Umsatz im Blasenséulen-
reaktor bei den eingestellten Bedingungen stidrker durch die Reaktion limitiert ist als durch
den Stofftransport. Abbildung 6.31 zeigt den berechneten CO-Umsatz bei separater Variation
der Geschwindigkeitskonstante der Reaktion kpr bzw. des volumetrischen Stoffiibergangsko-

effizienten (kra); geméB den Gleichungen 6.8 und 6.9.
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Abb. 6.31: Sensitivititsanalyse beziiglich Reaktion und Stofftransport im Blasensidulenreak-
tor, 235 °C, 2 MPa, (Hy/CO)R ein = 2, UG ein = 0,3 m s

G = 2" (63
FT,0
(Fra); (6.9)
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Eine Erhohung des Stofftransportkoeffizienten hat ausgehend von (5o = 1 keine signifikante
Auswirkung auf den zu erzielenden CO-Umsatz. Demgegeniiber steht die hohe Sensitivitét
des berechneten CO-Umsatzes beziiglich einer globalen Anderung der Reaktionsgeschwindig-
keitskonstanten kgpp. Durch eine Verdoppelung lasst sich der CO-Umsatz beispielsweise von
33 % auf 53 % steigern, wohingegen eine Halbierung zu einem CO-Umsatz von nur noch
17 % fithrt. Der Umsatz im Blasensiulenreaktor wird dementsprechend durch die Aktivitét
des Katalysators limitiert. Dieser Sachverhalt erkliart auch den Verlauf des CO-Umsatzes fiir
verschiedene Gasleerrohrgeschwindigkeiten am Reaktoreintritt (Abbildung 6.32). Durch die

80 0.5
60 0.4
50 1
- ~
< g
20 0.2
0 : : 1
0 0,2 0,4 O,é)

UG, ein / m S_l

Abb. 6.32: Berechneter CO-Umsatz und Gasgehalt am Reaktoreintritt iiber der Gaseintritts-
geschwindigkeit im Blasenséulenreaktor, 235 °C, 2 MPa, (H2/CO)R ein = 2

Reaktionslimitierung fallt der Umsatz bei hheren Gasgeschwindigkeiten stark ab. Durch den
hoheren Gasgehalt und der damit verbundenen Erhohung des Stofftransportkoeffizienten kann
die niedrigere Verweilzeit nicht kompensiert werden.

6.2.2 Fallstudien: Stationare Bedingungen

Zunéchst sollen die auftretenden Effekte fiir die in Tabelle 6.4 definierten Betriebsbedingungen
unter stationédren Bedingungen gezeigt werden. In Abbildung 6.33 ist die Gasleerrohrgeschwin-
digkeit, der Gasgehalt und die Konzentration der betrachteten Spezies Hy, CO und H,O (Mit-
te) und deren Stoffstrome (unten) tiber die normierte Reaktorhthe fiir den Fall 1a dargestellt.
Die Gasleerrohrgeschwindigkeit und der Gasgehalt (oben) steigen am Anfang des Reaktors an
und sinken nach z hg 1~ 0,1 - 0,2 monoton bis zum Reaktoraustritt ab. Dieses Verhalten kann
durch die Riickvermischung der Suspension und die Kolbenstromung der Gasphase erklért wer-
den. Die Konzentrationen in der Suspension sind an jeder Stelle des Reaktors gleich. Daher
ergibt sich am Eintritt des Reaktors ein HoO-Konzentrationsgefille zwischen Suspension und
HyO-freier Gasphase. Gleichzeitig bildet sich ein geringeres Konzentrationsgefille der Edukte
zwischen Gasphase und Suspension aus. Der sich ergebende Stofftransportstrom von HyO aus
der Suspension in die Gasblasen iiberkompensiert den Stofftransport der Edukte in die Sus-
pension, weshalb es zu einer Erhéhung der Gasgeschwindigkeit und des Gasgehalts kommt.
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Abb. 6.33: Verlauf der Leerrohrgasgeschwindigkeit, des Gasanteils, der Ho-, CO- und CHy-
Konzentrationen in den Blasen und in der Suspension iiber die normierte Reak-
torlinge, fiir den Fall 1a (siche Tabelle 6.4)

Der gleiche Effekt ergibt sich auch fiir den Fall 2a (Abbildung 6.34). Hier fillt die anféngliche
Erhohung der Gasgeschwindigkeit und des Gasgehalts allerdings geringer aus, da die HyO-
Konzentration in der Suspension aufgrund des niedrigeren CO-Umsatzes bei (Ha/CO)R ein =
1 kleiner ist. Konzentrationséinderungen treten nur am Anfang des Reaktors auf. Danach er-
gibt sich ein konstantes Konzentrationsgefille zwischen Suspension und Gasphase. Die Ho- und
CO-Stoffstrome in der Gasphase sinken kontinuierlich. Der HoO-Stoffstrom in der Gasphase
steigt zunéchst und féllt dann. Es findet demnach eine Umkehrung des HyO-Stofftransports
bei z hg' =~ 0,25 statt (siche auch Abbildung 6.35). Dementsprechend verringert sich der
H,O-Stoffstrom in der Gasphase ab der entsprechenden Reaktorhohe.

Fiir den in Abbildung 6.34 dargestellten Fall 2a wird kein stochiometrisches (H;/CO)-Verhéilt-
nis im Reaktoreintritt eingestellt. Durch das niedrigere (H;/CO)-Verhiltnis ergibt sich eine
hohere Gasdichte und damit eine langsamere Blasenaufstiegsgeschwindigkeit im Vergleich zum
Fall 1a mit (Hy/CO)R ein = 2 (siehe Gleichungen D.23 und D.18), was zu einem grofieren Gas-
gehalt fithrt. Durch die unterstéchiometrische Ho-Zugabe éndert sich das (Hy/CO)-Verhéltnis
entlang der Reaktorhohe. Die Ho-Konzentration in der Gasphase nimmt mit der Reaktorhéhe

ab, wihrend die HoO-Konzentration nach dem anfinglichen Anstieg konstant bleibt. Folglich
steigt die CO-Konzentration entlang der Reaktorhohe. Es wird aufgrund des angenomme-
nen kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991) ein kleinerer CO-Umsatz erreicht. Daher
ergibt sich im Vergleich zu Fall 1a ein kleinerer HyO-Austrittsstoffstrom bzw. ein groferer
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Abb. 6.34: Verlauf der Leerrohrgasgeschwindigkeit, des Gasanteils, der Ho-, CO- und CHy-
Konzentrationen in den Blasen und in der Suspension iiber die normierte Reak-
torlinge, fiir den Fall 2a (siche Tabelle 6.4)

CO-Austrittsstoffstrom. Die fiir den Fall 1a gemachten Aussagen fiir die HyO-Konzentration
bzw. den HyO-Stoffstrom entlang der Reaktorhche konnen ebenso auf den dargestellten Fall
2a angewendet werden.

In Abbildung 6.35 sind die spezifischen Absorptionsstréme fiir beide Falle (1a und 2a) dar-
gestellt. Uber die gesamte Reaktorhohe findet eine CO- und Hy-Absorption statt. HoO wird
hingegen am Eintritt (0 < z hg' < 0,25) durch das Konzentrationsgefille zwischen Suspensi-
on und Gasphase aufgrund der Riickvermischung der Suspension desorbiert. Durch den HyO-
Stofftransport von der Suspension in die Gasphase wird die HyO-Gleichgewichtskonzentration
erreicht. Die Konzentrationen der Edukte in der Gasphase nehmen aufgrund des Stofftrans-
ports von Hy und CO in die Suspension, wo sie verbraucht werden, weiter ab. Durch die
konstante Gesamtgaskonzentration (konstante Temperatur und konstanter Druck) iiberschrei-
tet HyO die Gleichgewichtskonzentration in der Gasphase und es kommt folglich fiir z A" >
0,25 zu einem Transport von HyO aus der Gasphase in die Suspension, d.h. der HyO-Stoffstrom
wird ab dieser Reaktorhohe umgekehrt.
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Abb. 6.35: Spezifischer Absorptionsstrom der Komponenten Hy, CO und HyO aus den Bla-
sen in die Suspension fiir die Félle 1a (links) und 2a (rechts) (siehe Tabelle 6.4)

6.2.3 Fallstudien: Sprungénderung und periodische Anderung der
Betriebsvariablen bei konstanter Reaktortemperatur

Abbildung 6.36 zeigt die Wirkung einer Sprungénderung des Eintrittsvolumenstromes (la —
1b) bei t = 0 s fiir ein konstantes (Hz/CO)g ein- Verhiltnis von 2. Es zeigt sich eine schnel-
le Anpassung der CO- und H,-Stoffstrome (Mitte) bzw. -Konzentrationen (unten) an den
verdnderten Eintrittsvolumenstrom bzw. die verdnderter Gasleerrohrgeschwindigkeit am Re-
aktoreintritt (oben). Nach dem starken Abfall aller Stoffstrome, der durch die niedrigere Gasge-
schwindigkeit am Reaktoreintritt hervorgerufen wird, finden nur noch leichte Anderungen der
Stoffstrome in der Gasphase statt. Diese ergeben sich in Folge der sich relativ langsam dndern-
den HyO-Konzentration in der Suspension, die iiber die Ab- bzw. Desorptionsvorgéinge mit der
H,O-Gasphasenkonzentration verkniipft ist und damit die Edukt-Gasphasenkonzentrationen
beeinflusst. Die HyO-Konzentration in der Suspension erhoht sich, da der CO-Umsatz auf-
grund der niedrigeren Katalysatorbelastung steigt. Durch die im Vergleich zur Hy- und CO-
relativ grofle HoO-Loslichkeit in der Suspension dauert diese Anpassung ldnger und ist erst
nach etwa 200 s abgeschlossen. Da die Konzentrationen in der Gasphase durch Absorptions-
bzw. Desorptionsvorgénge mit den Konzentrationen in der Suspension verkniipft sind und sich
dadurch eine Riickkopplung iiber die Anderung der Reaktionsgeschwindigkeit ergibt, beein-
flusst die Anpassungszeit von HyO die Anpassung der Konzentrationen bzw. Stoffstrome aller
im Reaktor betrachteten Spezies.

Abbildung 6.37 zeigt einen Sprungversuch, bei dem das (Hy/CO)g cin-Verhéltnis bei konstan-
tem Eintrittsvolumenstrom von (Hy/CO)gein = 2 — 1 variiert wird. Nach dem Sprung zeigt
sich zunéchst ein Absinken der Ho- und CO-Stoffstrome, danach steigen die Stoffstrome wie-
der und es ist ein leichtes Uberschwingen erkennbar, bevor sich die Stoffstréme geméf des
(H3/CO)R ein-Verhéltnisses einstellen. Der Grund des kurzfristigen Abfalls der Stoffstrome ist
die hohere Gasdichte des CO-reichen Gases ((Hy/CO) = 1) im Vergleich zum Synthesegas
mit (Hy/CO) = 2. Mit Zunahme der Gasdichte nimmt die Blasenaufstiegsgeschwindigkeit
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Abb. 6.36: Verlauf der Hy, CO und CHy-Stoffstrome bzw. Konzentra‘gjonen in den Blasen
und in der Suspension iiber die Zeit fiir eine sprunghafte Anderung des Eintritt-
volumenstromes (la — 1b) bei ¢t = 0 s (siehe Tabelle 6.4)

ab. Dadurch entsteht nach dem Sprung ein blasenarmer Bereich bzw. ein Bereich mit niedri-
gem Gasgehalt, der durch den Reaktor wandert (sieche Abbildung 6.38). Als Folge ergibt sich
ein kurzfristig niedriger Stoffstrom fiir alle Komponenten. Die Totzeit fillt sehr kurz aus, da
zum einen generell hohe Blasenaufstiegsgeschwindigkeiten (0,5 m st < v,g < 0,8 m s7!) vor-
herrschen und zum anderen die Gasphase am Reaktoraustritt direkt iiber die riickvermischte
Suspension mit einer Anderung der Gasphasenzusammensetzung am Reaktoreintritt gekop-
pelt ist. Durch die Anderung der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit findet eine weitere Anderung
der Hy-, CO- und besonders der HyO-Konzentration statt. Wie bei der Sprungénderung der
Verweilzeit (Abbildung 6.36) wird auch hier die Anpassungszeit des Reaktors durch die relativ
langsame Anpassungszeit der HoO-Konzentration bestimmt.

Die Abbildung E.31 zeigt fiir beide bisher gezeigten Spriinge (links: Sprung Fy ein nTp, rechts:
Sprung (Hy/CO)R ein) den Verlauf des Gasgehalts an verschiedenen Stellen im Reaktor iiber

die Zeit. Fiir den Sprung des Volumenstromes zeigt sich eine schnelle Anderung des Gas-
gehaltes. GemiB der Anderung der Leerrohrgeschwindigkeit nimmt der Gasgehalt ab. Die
Verschiebung hin zu ldngeren Zeiten entlang des Reaktors erfolgt entsprechend der Totzeit.
Bei einer Sprungénderung des (Hy/CO)R ein- Verhéltnisses erfolgt zunéchst ein Absinken des
Gasgehalts, bevor er wieder ansteigt. Gemafl den Ausfithrungen zu Abbildung 6.37 bildet sich
ein blasenarmer Bereich durch die hohere Gasdichte nach dem Sprung heraus. Dieser ver-
breitert sich entlang des Reaktors und benétigt etwa 10 Sekunden bis er durch den Reaktor
gewandert ist (siche Abbildung 6.38).
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Abb. 6.37: Verlauf der Hy-, CO- und CHy-Stoffstrome bzw. Konzentratior}gn in den Bla-
sen und in der Suspension iiber die Zeit, fiir eine sprunghafte Anderung des
(Hy/CO)R ein-Verhéltnisses (Fall 1a zu 2a) bei t = 0 s (siche Tabelle 6.4)
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Abb. 6.38: Schematische Darstellung des Blasenverhaltens bei unterschiedlichen
(H2/CO)R ein- Verhéltnissen, ,alte Blasen ((Hz/CO)gein = 2) (schraffiert) und
~neue“ Blasen ((Hy/CO)gein = 1) (weifl) nach Wolf (2013)
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Abbildung 6.39 zeigt die Hohe der begasten Suspension iiber die Zeit fiir die vorgestellten
rechnerischen Untersuchungen mit Sprungidnderung der Eintrittsvariablen. In der Abbildung
links ist die Sprungénderung des Eintrittsvolumenstromes und rechts die Sprungéinderung des
(Hy/CO)R ein- Verhéltnisses dargestellt. Die Hohe der begasten Suspension verringert sich mit
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Abb. 6.39: Hohe der begasten Suspension iiber die Zeit fiir eine sprunghafte Anderung des
Eintrittvolumenstromes (Fall 1a zu Fall 1b, links) bzw. des (H2/CO)R cin- Verhilt-
nisses (Fall 1a zu 2a, rechts) bei ¢ = 0 s (siche Tabelle 6.4)

abnehmendem Eintrittsvolumenstrom, da die geringere Gasleerrohrgeschwindigkeit die kleine-
re Blasenaufstiegsgeschwindigkeit kompensiert und bei konstantem Volumen der Suspension zu
einem kleineren Gasgehalt fiihrt. Umgekehrt verhélt es sich fiir einen Sprung des (H2/CO)R ein-
Verhéltnisses. Hier nimmt pg zu. Damit verringert sich die Blasenaufstiegsgeschwindigkeit
(Gleichung D.23 und D.18) und es erhéht sich bei gleichbleibender Leerrohrgeschwindigkeit
der Gasgehalt (Gleichung D.17). Die berechneten Uber- bzw. Unterschwinger entstehen durch
die Anpassung der HyO-Konzentration an die neuen Betriebsbedingungen nach dem Sprung.
Fiir den Volumenstromsprung nimmt die HoO-Konzentration in der Gasphase mit der Zeit
zu, da der CO-Umsatz steigt. Daher ergibt sich eine leichte Erh6hung der Gasdichte mit der
Zeit, was iiber die Abnahme der Blasenaufstiegsgeschwindigkeit zu einem hoheren Gasgehalt
und damit zu einer zunehmenden Hohe der begasten Suspension fiihrt. Fiir den Sprung des
(Hy/CO)R ein-Verhéltnisses nimmt der Gasgehalt nach dem Maximum bei ¢ ~ 20 s ab. Dies
wird durch eine Verringerung der Gasdichte durch die abnehmende H,O-Gaskonzentration
und eine damit einhergehende Erhohung der Blasenaufstiegsgeschwindigkeit hervorgerufen.

In Anlehnung an die experimentellen Untersuchungen in den Laborreaktoren wurden neben
Untersuchungen mit sprungartiger Anderung der Betriebsvariablen, Untersuchungen mit peri-
odischer Anderung der Betriebsvariablen durchgefiihrt. Abbildung 6.40 zeigt die Ergebnisse bei
periodischer Anderung des (Hy/CO)g ein-Verhiltnisses fiir eine kurze Periodendauer von tper
= 120 s. Die Periodendauer ist so kurz, dass die HoO-Konzentration bzw. der HyO-Stoffstrom
nicht die stationdren Werte annimmt. Die CO- und Hy-Konzentrationen bzw. Stoffstrome zei-
gen eine schnelle Anpassung an die sich d&ndernden Eintrittskonzentrationen. Dies entspricht
den Erkenntnissen aus den Sprungversuchen. Das Einlaufverhalten nach der initialen starken
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Abb. 6.40: Verlauf der Hy-, CO- und CHy-Stoffstrome bzw. Konzentrationen in den Blasen
und in der Suspension iiber die Zeit fiir eine periodische Anderung zwischen den
Féllen la zu Fall 2a mit einer Periodendauer von e, = 120 s (siehe Tabelle 6.4)

Anderung nach dem Sprung wird durch die Kopplung an die H,O-Konzentrationen in der
Suspension hervorgerufen. Die Uber- bzw. Unterschwinger der Stoffstrome ergeben sich aus
der Anderung des Gasgehaltes, wie bereits fiir die Untersuchungen mit Sprungéinderung des
(H3/CO)R ein-Verhéltnis erldutert. Dabei gilt es allerdings zu beachten, dass bei Wechsel von
(Hy/CO)R ein = 1 auf 2 eine Erhohung der Blasenaufstiegsgeschwindigkeit stattfindet. Dies be-
deutet, dass die ,,alten“ Blasen durch die schnelleren ,,neuen® Blasen iiberholt werden. Daher
zeigen sich fiir diesen Fall prignante Uberschwinger der Stoffstrome. Innerhalb des mathemati-
schen Modells des Blasensédulenreaktors wird das Koaleszenzverhalten fiir diesen speziellen Fall
nicht beriicksichtigt. Daher kann diesem Teilergebnis nur eine bedingte Aussagekraft beige-
messen werden. Im Rahmen der hier durchgefiithrten Modellierung werden allerdings plausible
Ergebnisse erhalten.

Zum Vergleich wurde die periodische Anderung des (Hy/CO)R ein- Verhiltnisses auch fiir eine
langere Periodendauer von 1920 s berechnet. Die Ergebnisse sind in Abbildung E.32 dargestellt.
Die Periodendauer ist so lang, dass auch die HyO-Konzentration bzw. der HoO-Stoffstréme
stationdre Werte annimmt. Dementsprechend findet auch keine weitere Anpassung der CO-
und Hs-Konzentrationen bzw. -Stoffstrome statt. Die schon fiir die kiirzere Periodendauer von
120 s besprochenen Uber- bzw. Unterschwinger der Stoffstréme treten auch fiir tper = 1920 s
auf.

Abbildung 6.41 zeigt die Hohe der begasten Fliissigkeit iiber die Zeit fiir die beiden Unter-
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suchungen (t,, = 120 s (links) und t,,, = 1920 s (rechts)) mit periodischer Anderung des
(H3/CO)R ein- Verhéltnisses zwischen 2 und 1. Fiir die kurze Periodendauer zeigt sich ein Ein-
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Abb. 6.41: Hohe der begasten Suspension iiber die Zeit fiir eine periodische Anderung zwi-
schen den Fillen la zu Fall 2a mit einer Periodendauer von e, = 120 s bzw.
1920 s (links bzw. rechts) (siehe Tabelle 6.4)

laufverhalten nach jeder Anderung des (Hs/ CO)R.ein-Verhiltnisses, welches vor der nichsten
Anderung noch nicht abgeschlossen ist. Die Hohe der begasten Fliissigkeit steigt nach Verrin-
gerung des (Hy/CO)R ein- Verhiltnisses und sinkt bei Erhohung des (Hy/CO)g ein- Verhéltnisses
(siche Erlduterungen fiir die sprunghafte Anderung des (Hs/ CO)R.ein-Verhéltnisses). Fiir die
lange Periodendauer ergibt sich erwartungsgeméfi nur eine im Vergleich zur Periodendauer
sehr kurze Einlaufzeit.

Die rechnerischen Untersuchungen des Blasensdulenreaktors bei konstanter Reaktortempe-
ratur und sprungartiger bzw. periodischer Anderung der Eintrittsgrofien Fy einnrtp und
(Hy/CO)R ein zeigen, dass der betrachtete Synthesereaktor duflerst dynamisch auf sich &ndern-
de Eintrittsbedingungen reagiert. Einzig die grofle Loslichkeit von HoO in der Suspension sorgt
fiir relativ lange Anpassungszeiten der HoO-Konzentration bzw. des HyO-Stoffstroms und iiber
die Riickkopplung auf die Gasphasenkonzentration und die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit
auch fiir eine Beeinflussung der CO- und H,-Konzentrationen und -Stoffstrome. Allerdings
fallen diese moderat aus und beeinflussen den stabilen Betrieb des Synthesereaktors nicht. Zu
beriicksichtigen sind die Effekte verschiedener Gasdichten bzw. Gasgeschwindigkeiten auf die
Blasenaufstiegsgeschwindigkeiten bzw. den Gasgehalt und damit auf die Hohe der begasten
Suspension. Der Einfluss verschiedener Synthesegaszusammensetzungen (und Gasgeschwin-
digkeiten) auf die Hohe der begasten Suspension miissen bei der Auslegung des Blasenséulen-
reaktors bzw. bei der Festlegung des Bereiches, innerhalb dessen die Betriebsparameter im
flexiblen Betrieb variiert werden diirfen, beriicksichtigt werden.
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6.2.4 Fallstudie: Sprunginderung und periodische Anderung der
Betriebsvariablen bei variabler Reaktortemperatur

Fiir die Berechnung der bisher gezeigten Ergebnisse der Modellierung des technischen Bla-
sensdulenreaktors wurde angenommen, dass die Reaktortemperatur iiber die Regelung der
Kiihltemperatur konstant gehalten werden kann. In Abbildung 6.42 sind die Ergebnisse ei-
ner Rechnung mit konstanter Kiihltemperatur gezeigt, d.h. die Reaktortemperatur passt sich
den sich dndernden Betriebsbedingungen an. Zum Zeitpunkt ¢ = 0 findet eine gleichzeitige
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Abb. 6.42: Verlauf der Hy-, CO- und CHy-Stoffstrome bzw. Konzentrationen in der Gaspha-
se und in der Suspension und Verlauf der Reaktortemperatur iiber die Zeit fiir
eine Sprungénderung des (Ha/CO)Rg ein- Verhiltnisses und des Eintrittsvolumen-
stromes bei t = 0 s von Fall 1a zu Fall 2b~ (siche Tabelle 6.4)

T /°C

Anderung des Eintrittvolumenstromes und des (Hs/ CO)R ein-Verhéltnisses statt. Diese stellt

129



6.2 Mathematische Modellierung des technischen Blasensaulenreaktors

eine Kombination der bereits gezeigten Sprungversuche fiir eine konstante Reaktortemperatur
dar. Es zeigt sich eine initiale, starke Abnahme der Stoffstrome, die mit der Ausbildung eines
blasenarmen Bereiches erklért werden kann (siche Abbildung 6.38). Der langsamen Anpassung
der HyO-Konzentration bzw. des HyO-Stoffstromes an die neuen Betriebsbedingungen steht ei-
ne relativ schnelle Anpassung der Hy- und CO-Konzentrationen bzw. -Stoffstréme gegeniiber.
Die Kiihltemperatur wird als konstant angenommen (Tign = 224 °C). Durch eine Anderung
des (Hz/CO)R ein- Verhiltnisses sinkt der Ho-Partialdruck und der CO-Partialdruck steigt. Dies
fithrt bei Berticksichtigung des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991) zu einer abneh-
menden CO-Verbrauchsgeschwindigkeit (siche Gleichung 5.41). Eine separate Verringerung des
Gaseintrittvolumenstromes fithrt wegen der Erhohung des CO-Umsatzes zu niedrigeren CO-
und H,-Partialdriicken. Im betrachteten Druckbereich geht dies ebenfalls mit einer Verminde-
rung der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit einher. Dementsprechend sinkt bei der Kombination
beider Sprungéinderungen die Reaktionsgeschwindigkeit und die Warmefreisetzung durch die
FT-Reaktion nimmt entsprechend ab. Es stellt sich nach ~ 150 s eine stabile Reaktortem-
peratur von Tr ~ 227 °C ein. Die Temperaturanpassung verlauft demnach relativ schnell,
was liberraschen mag, wenn man die hohe Warmekapazitdat durch die Suspension im Reaktor
beriicksichtigt. Allerdings steht dieser ein hoher Warmeiibergangskoeffizient von der Suspensi-
on an die Kiihleinbauten gegeniiber, der fiir die relativ kurzen Anpassungzeiten verantwortlich
ist. Die Anpassungszeit ist vergleichbar mit der Anpassungszeit der H,O-Konzentration an die
neuen Betriebsbedingungen.

In Abbildung 6.43 sind die Warmeproduktions- und Warmeabfuhrgeraden fiir die stationédren
Zustande (Fall 1a und 2b", Anfangs- und Endzustinde der sprunghaften Anderung in Ab-
bildung 6.42) iiber der Reaktortemperatur aufgetragen. Die Anderung der Wirmefreiset-
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Abb. 6.43: Wirmeproduktions- bzw. Abfuhrgeraden fiir die Fille 1a und 2b" unter stati-
ondren Bedingungen bei Verwendung des mathematischen Modells des techni-
schen Blasenséulenreaktors mit variabler Reaktortemperatur (siche Tabelle 6.4)

zung erfolgt durch die Verringerung der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit. Gleichzeitig &ndert

sich die Wirmeabfuhrgerade geringfiigig durch die Anderung der Gasgeschwindigkeit (Glei-
chung D.25).Es bilden sich zwei stabile Betriebspunkte fiir 235 °C und 227 °C heraus.
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7 Schlussfolgerung und Ausblick

Die Schlussfolgerungen zu den einzelnen Untersuchungsergebnissen sind geméafl der Kapitel-
struktur dieser Arbeit im Folgenden zusammengestellt. Auflerdem werden aus den Schlussfol-
gerungen Fragestellungen fiir mogliche weiterfithrende Arbeiten abgeleitet.

Vorstudie: Einbindung elektrolytisch erzeugten Wasserstoffs in den BtL-Prozess

e Die Erhohung der kohlenstoffspezifischen Ausbeute durch die Hs-Einbindung in den
BtL-Prozess ist gleichbedeutend mit einer Erhchung der Ausbeute an fliisssigen KWSt
bezogen auf die Anbaufliche der Biomasse. Wenn in Zukunft der Flichenbedarf und nicht
die zur Verfiigung stehende erneuerbare elektrische Energie den limitierenden Faktor
darstellt, bietet die Ho-Einbindung die Moglichkeit, die vorhandene Anbaufliche besser
auszunutzen. Die Ausbeutesteigerung ist dabei von der Synthesegaszusammensetzung
am Vergaseraustritt und dem Ausmafl der COo-Nutzung abhéingig.

e Zukiinftige BtL-Prozesse konnen erst ab relativ hohen Erdélpreisen und/oder entspre-
chend hohen Steuern auf die Emission fossilen Kohlenstoffdioxids konkurrenzfiahig ge-
geniiber erdolstammigen KWSt sein. Die Hy-Einbindung in den BtL-Prozess ist nur dann
wirtschaftlich gegeniiber dem BtL-Prozess ohne Ho-Einbindung, wenn die Kosten fiir die
Hs-Erzeugung und Speicherung niedrig sind. Diese Kosten lassen sich gegebenenfalls
iiber den flexiblen Betrieb des BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung positiv beeinflussen.

e Die Kosten fiir den Hs-Speicher, d.h. Investition und Betriebskosten, lassen sich sen-
ken, wenn der Gesamtprozess flexibel betrieben werden kann. Dabei existieren ver-
schiedene Betriebsweisen des Prozesses: (i) das (Hz/CO)R ein- Verhéltnis kann konstant
auf (H2/CO)rein = 2 gehalten werden und (ii) die Synthesegaserzeugung wird stati-
onér betrieben und das (Hs/CO)g ein-Verhiltnis schwankt in gewissen Grenzen mit dem
Ho-Angebot. Im ersten Fall ergeben sich die angstrebten Ausbeutesteigerungen durch
die Hs-Einbindung. Allerdings kann zum derzeitigen Zeitpunkt keine konkrete Aussa-
ge zum moglichen Flexibilitdtsgrad der Synthesegaserzeugung gemacht werden, woraus
sich weiterer Forschungsbedarf zur endgiiltigen Bewertung dieser Betriebsweise ableitet.
Im zweiten Fall kann CO aufgrund der teilweise unterstochiometrischen Betriebsweise
nicht vollstéandig umgesetzt werden. Diese Betriebsweise zielt daher auf die Einkopplung
des BtL-Prozesses in den Strommarkt ab, da zu Zeiten mit hohem Stromaufkommen
die Ausbeute an synthetischen fliissigen KWSt maximiert wird und zu Zeiten niedri-
gen Stromaufkommens das Synthesegas nur teilweise zu synthetischen fliissigen KWSt
umgesetzt wird und das nicht umgesetzte Synthesegas verstromt wird. Allerdings muss
CO bei der unterstéchiometrischen Betriebsweise kontinuierlich und in Abhé#ngigkeit
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des Ho-Angebots am Reaktorausgang entfernt werden, was hohe Anforderungen an die
Gastrennung und die Eduktriickfithrung stellt.

e Die Fischer-Tropsch-Synthese unterliegt gewissen Limitierungen beziiglich des maxi-
mal erreichbaren per-pass-CO-Umsatzes, da es ab bestimmten Umsétzen zur Desak-
tivierung des Katalysators kommt. Dadurch entfillt die Moglichkeit, die Katalysa-
tormasse auf den maximalen Synthesegasvolumenstrom auszulegen, da ansonsten bei
niedrigeren Volumenstrémen der maximal zulédssige per-pass-CO-Umsatz iiberschrit-
ten wiirde. Daher muss auf andere Flexibilisierungsoptionen zuriickgegriffen werden:
(i) Variation der Reaktortemperatur bei konstanter Eduktriickfiihrung und (ii) Varia-
tion der Eduktriickfiihrung bei konstanter Reaktortemperatur. Bei einem konstanten
(H2/CO)R ein-Verhéltnis von zwei ist der erreichbare Flexibilitdtsgrad begrenzt. Das
benotigte Hy-Speichervolumen lésst sich fiir das zugrundegelegte Windprofil und eine
einfache Regelung mit Windvorhersage daher nur um bis zu 20 % im Vergleich zum
stationdr betriebenen Synthesereaktor verkleinern. Hohere Flexibilitéitsgrade lielen sich
mit Katalysatoren erreichen, die toleranter gegeniiber dem , Oxidationspotential der
Reaktionsatmosphére sind. Wird ein variables (Hy/CO)g ein- Verhéltnis zugrunde gelegt,
kann, ausgehend von einem Synthesegas am Vergaseraustritt mit (Hy/CO) = 1, durch
moderate Variation der Eduktriickfithrung eine hohe Flexibilitét erreicht werden, sodass
das Speichervolumen fiir das gewéhlte Beispiel minimale Werte annimmt. In diesem
Fall weist das Speichervolumen nur noch 20 % der fiir den stationdren Betrieb noti-
gen Grofle auf. Ein variables (Hy/CO)g ein- Verhéltnis kann demnach Vorteile beziiglich
der zu erreichenden Flexibilitdt des Prozesses gegeniiber dem Betrieb bei konstantem
(H3/CO)R ein-Verhéltnis haben.

o Aus der Vorstudie sind folgende Limitierungen ableitbar: (i) bei konstantem
(H2/CO)R ein- Verhéltnis muss die Synthesegaserzeugung die gleiche Flexibilitéit wie die
FT-Synthese aufweisen, (ii) die Katalysatormasse des FT-Reaktors kann nicht auf den
maximalen FEintrittsvolumenstrom ausgelegt werden, da der maximale per-pass-CO-
Umsatz limitiert ist, (iii) durch Inhibierung der Reaktionsgeschwindigkeit durch das
Edukt CO kann durch Eduktriickfiihrung nur ein geringer Flexibilitdtsgrad erreicht wer-
den, (iv) die Selektivitét ist temperaturabhéngig, d.h. die Reaktortemperatur kann nicht
beliebig variiert werden, um eine hohe Flexibilitdt zu erreichen, (v) wird die Synthese-
gaserzeugung stationér betrieben, schwankt das (Hy/CO)g ein- Verhéltnis, was eine kom-
plizierte Gastrennung fiir die Eduktriickfithrung notwendig macht. Aus den genannten
Griinden muss fiir den flexiblen Betrieb der FT-Synthese innerhalb des BtL-Prozesses
ein grofler verfahrenstechnischer Aufwand betrieben werden. Durch eine Erweiterung des
BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung um eine CO-Konvertierung kann sowohl ein konstan-
tes (Ha/CO)R e erreicht als auch die Synthesegaserzeugung stationér betrieben werden.
Die Ausbeutesteigerung durch die Ho-Einbindung wiirde durch die CO-Konvertierung
teilweise verloren gehen. Allerdings ergeben sich nur noch Anderungen des Volumenstro-
mes am Eintritt in den Reaktor. Diese konnen voraussichtlich mit Hilfe der beschriebenen
Flexibilisierungsoptionen des F'T-Reaktors beherrscht werden.
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Experimentelle Untersuchungen unter stationdren Bedingungen

e Die angepassten kinetischen Parameter des Ansatzes nach Yates et al. (1991) kénnen die
gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten im Laborsuspensionsreaktor und im Laborfest-
bettreaktor mit ausreichender Genauigkeit im Bereich moderater (Hs/CO)R ein-Verhilt-
nisse wiedergeben. Eine einfache Abschétzung zeigt, dass ab héheren (Hy/CO)R ein-
Verhéltnissen ((Hz/CO)Rein > 4) aufgrund der sich verdndernden Produktverteilung
hin zu kurzkettigen KWSt keine vollstéandige Benetzung bzw. Fiillung des Katalysators
mit dem fliissigen Produkt mehr sichergestellt werden kann. Dies kann Auswirkungen
auf die Reaktionsgeschwindigkeit haben, da sich andere Eduktkonzentrationen am Kata-
lysator einstellen und damit beispielsweise die inhibierende Wirkung des CO beeinflusst
werden kann. Daher kann der Ansatz nach Yates et al. (1991), bei dem von einer CO-
Inhibierung ausgegangen wird, ab bestimmten (H,/CO)-Verhéltnissen nicht mehr zu-
friedenstellend zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeiten herangezogen werden.
Der Einfluss des Suspensionsmittels konnte geklart werden, indem weitere experimen-
telle Untersuchungen im Laborsuspensionsreaktor bei hohen (Hy/CO)g ein- Verhéltnissen
bzw. mit Suspensionsmitteln mit unterschiedlichen Loslichkeiten fiir Hy, und CO durch-
gefiihrt werden.

e Die Desaktivierung des Katalysators, d.h. die unter F'T-Bedingungen irreversible Verrin-
gerung der Reaktionsgeschwindigkeit und gleichzeitige Erhéhung der CH4-Selektivitét,
korreliert mit dem ,,Oxidationspotential® der Gasatmosphére bzw. mit dem CO-Umsatz
bei konstantem (Hy/CO)g ein- Verhéltnis. Aus den Versuchsergebnissen wurde ”;{72;’ =05
als kritisches ,,Oxidationspotential “ abgeleitet, welches stets unterschritten werden muss,
um eine Desaktivierung des Katalysators zu verhindern. Diese Limitierung stellt neben
dem stationdren Betrieb auch eine Begrenzung fiir den instationédren Betrieb dar. In die-
ser Arbeit wurde nicht der Nachweis erbracht, dass die Oxidation der aktiven Co-Phase
fiir die Desaktivierung verantwortlich ist. Dazu ist eine weitergehende Charakterisierung
des Katalysators notwendig, die idealerweise in-situ erfolgt, um die Verédnderung der
Katalysatorphasen bei Variation der Reaktionsatmosphére aufklaren zu kénnen.

Experimentelle Untersuchungen unter instationdren Bedingungen

e Mit Hilfe des mathematischen Modells der Laborapparatur, das sowohl das Verweil-
zeitverhalten der Laborapparatur als auch die chemische Reaktion beschreibt, konnen
die durchgefiihrten Versuche mit sprungartiger Anderung der Eintrittsvariablen (FV ein,
Tr und (Hy/CO)Rein) mit und ohne Reaktion beschrieben werden. Die Verwendung
der unter stationdren Bedingungen ermittelten kinetischen Parameter zur Beschreibung
der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit ist dabei ausreichend. Besonderes Augenmerk ist auf
die moglichst genaue Implementierung der aufgenommenen Volumenstrom- und Druck-
verldufe in das mathematische Modell zu legen. Schon kleine Unterschiede zwischen den
angenommenen und tatsédchlichen Verldufen kénnen zu Abweichungen der berechneten
von den gemessenen Stoffstromen fithren. Diese Abweichungen kénnen als katalytischer
Effekt fehlinterpretiert werden.
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e Durch die periodische Anderung iiber einen langen Zeitraum lassen sich durch Mit-
telwertbildung der austretenden Stoffstréme quantitative Aussagen zur Anderung der
Katalysatoraktivitit bzw. der Produktverteilung machen. Zudem ist es moglich, die
Ergebnisse der Versuche mit sprungartiger Anderung zu iiberpriifen, da fiir die Ver-
suche mit periodischer Anderung das mathematische Modell der Laborapparatur nicht
zur Auswertung herangezogen werden muss. Die periodischen Anderungen bei mode-
raten (Hz/CO)Rein-Verhiltnissen spiegeln die Versuche mit sprungartiger Anderung
des (H2/CO)R ein- Verhiltnisses wider. Im Bereich moderater (Hy/CO)g ein- Verhéltnisse
konnen die unter stationdren Bedingungen ermittelten kinetischen Parameter herange-
zogen werden, um die unter instationiren Bedingungen gemessenen Reaktionsgeschwin-
digkeiten zu beschreiben. Des Weiteren deckt sich auch die erhaltene Produktverteilung
mit der in Versuchen unter stationdren Bedingungen ermittelten Produktverteilung. Ver-
suche mit extremer periodischer Anderungen des (H2/CO)R ein- Verhiltnisses haben da-
gegen Auswirkungen sowohl auf die Aktivitat des Katalysators als auch auf die Produkt-
verteilung. Die erhaltenen Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten lassen sich nicht
mehr mit den unter stationdren Bedingungen gemessenen Werten darstellen. Vermutlich
ldsst sich dies auf eine Einspeicherung von C-Spezies wiahrend der CO-reichen Phase und
eine milde Reduktion des Katalysators wiahrend der Hy-reichen Phase zuriickfiithren, die
zu einer periodischen Anderung der Aktivitéit des Katalysators fithrt. Hieraus leiten sich
weitere Fragestellungen im Bezug auf ein tieferes Verstdndnis des Reaktions- bzw. Des-
aktivierungsmechanismus der FT-Synthese ab. Weiterfithrende Untersuchungen kénnten
zum Beispiel Aufschluss dariiber geben, in welcher Form der Kohlenstoff auf der Kata-
lysatoroberfliche gespeichert wird und mit welcher Geschwindigkeit die angenommene
milde Reduktion verlauft. Fiir den in dieser Arbeit untersuchten flexiblen Betrieb in-
nerhalb der H,-Einbindung in den BtL-Prozess sind diese Katalysatorverdnderungen
nur im Falle einer Betriebsstérung von Belang, da derartige extreme Anderungen des
(H3/CO)R ein-Verhéltnisses im Normalbetrieb nicht vorgesehen sind.

Mathematische Modellierung des technischen Blasensaulenreaktors

e Unter stationdren Bedingungen zeigen die rechnerischen Fallstudien des technischen Bla-
sensdulenreaktors, dass der CO-Umsatz wesentlich durch die Reaktionskinetik kontrol-
liert wird. Der Stofftransport hat dementgegen keinen entscheidenden Einfluss auf den
erzielbaren CO-Umsatz. Eine Erhohung der Eintrittsgasgeschwindigkeit fithrt demnach
zu einer Verringerung des CO-Umsatzes und wird nicht durch den sich verbessernden
Stofftransport kompensiert. Aufgrund der als ideal angenommenen Riickvermischung in
der Suspension und der angenommenen idealen Kolbenstromung der Gasphase ergibt
sich eine Umkehrung der HyO-Diffusionsrichtung nach etwa einem Viertel der durch-
stromten Hohe, die die Gasgeschwindigkeit und somit den Gasgehalt beeinflusst.

o Ausgewihlte Fallstudien zu Sprunginderungen bzw. periodische Anderungen des
(H2/CO)R ein- Verhéltnisses zeigen, dass der Reaktor sich sehr schnell an die neuen Be-
triebsbedingungen anpasst. Hervorzuheben ist ein Effekt bei Anderung der Gasdichte,
z.B. durch Anderung des (Hy/CO)Rg ein-Verhiltnisses. Die Blasenaufstiegsgeschwindig-
keit nimmt mit steigender Gasdichte ab, weshalb sich je nach Anderungsrichtung des

134



7 Schlussfolgerung und Ausblick

(H3/CO)R ein-Verhéltnisses ein blasenarmer bzw. -reicher Bereich ausbildet, der als Be-
reich mit niedrigem bzw. hohem Gasgehalt sichtbar wird und dessen Front mit der
Geschwindigkeit des Blasenaufstiegs durch den Reaktor wandert. Dabei wird die Blasen-
koaleszenz nicht beriicksichtigt. Entsprechend kénnte das Modell des technischen Bla-
sensaulenreaktors in einer weiterfithrenden Arbeit um ein Koaleszensmodell erweitert
werden, um besonders das Herausbilden eines blasenreichen Bereiches bei der Anderung
des (H2/CO)R ein- Verhiltnisses besser beschreiben zu kénnen. Die Modellrechnungen zei-
gen, dass die Reaktortemperatur nach der Anderung des (Hy/CO)R ein- Verhéltnisses und
der Gasgeschwindigkeit am Reaktoreintritt trotz der groflen Wérmekapazitiat der Sus-
pension sehr schnell stationdre Werte annimmt. Dies ist auf die sehr gute Warmeabfuhr
infolge des hohen Warmeiibergangskoeffizienten im Blasenséulenreaktor zuriickzufiihren.
Die Ergebnisse zeigen, dass der technische Blasensdulenreaktor insgesamt sehr flexibel
auf sich &ndernde Betriebsvariablen reagiert. Nachfolgende Prozessschritte miissen dem-
nach ebenfalls flexibel auf die sich d&ndernde Gaszusammensetzung bzw. -temperatur
reagieren konnen.

Die Ergebnisse der Modellierung des technischen Blasensédulenreaktors konnten nicht
im Rahmen experimenteller Untersuchungen in einem technischen Blasenséulenreaktor
validiert werden, woraus sich weiterer Forschungsbedarf ergibt. Auch im Hinblick auf
die Flexibilisierungsoptionen wie Eduktriickfithrungs- und Reaktortemperaturregelung
konnen weitere Untersuchungen angestellt werden. Das Modell des technischen Bla-
sensaulenreaktors kann weiterhin in ein mathematisches Modell des Gesamtprozesses
eingebettet werden, womit die Regelung der Eduktriickfiihrung bzw. der Reaktortempe-
ratur in Abhéngigkeit der Ho-Bereitstellung bzw. des geforderten CO-Gesamtumsatzes
und der Produktverteilung bei Einhaltung des maximalen per-pass-CO-Umsatzes unter-
sucht werden kann.

Flexibilisierung von FT-Synthesereaktor und -Prozess
In Abbildung 7.1 sind die aus den Ergebnissen der Vorstudie, der Modellierung des technischen
Blasenséulenreaktors und der experimentellen Untersuchungen abgeleiteten Limitierungen fiir
einen flexibel betriebenen FT-Reaktor zusammengefasst.

Der Eintrittsvolumenstrom ist durch den moglichen Austrag von Suspension im Blasenséulen-
reaktor bzw. durch den Druckverlust im Festbettreaktor nach oben begrenzt. Zudem besteht
auf Prozessebene eine Limitierung durch ein maximales Riickfithrungsverhéltnis, welches bei
konstantem Gesamtumsatz an den Eintrittsvolumenstrom gekoppelt ist. Fiir niedrige Ein-
trittsvolumenstrome werden grofie per-pass-CO-Umsétze erreicht, die wegen der hohen H,O-
Partialdriicke (d.h. hohes ,,Oxidationspotential“) im Reaktor zur Desaktivierung des Kata-
lysatorsators fithren kénnen. Der Betriebsbereich verschiebt sich fiir steigende Temperaturen
zu hoheren Eintrittsvolumenstromen, da die Aktivitat des Katalysators zunimmt und damit
das kritische ,,Oxidationspotential“ bzw. ein maximales Riickfithrungsverhéltnis bei grofieren
Eintrittsvolumenstrémen erreicht wird. Unter Umsténden kann die Katalysatorfluidisierung
im Blasenséulenreaktor bei zu kleinen Eintritsvolumenstrémen nicht mehr gewéhrleistet wer-
den, wodurch die Flexibilitdt beschrankt sein kann. Fiir die Temperaturdnderung besteht je
nach verwendetem Katalysator eine Limitierung durch die Verschiebung der Produktvertei-
lung zu kurzkettigeren KWSt mit steigenden Reaktortemperaturen. Dem kann durch kleinere
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Abb. 7.1: Schematische Darstellung des Betriebsbereichs und moglicher Limitierungen eines
FT-Reaktors bei flexiblem Betrieb mit konstantem (Hs/CO)g ein-Verhéltnis (links)
und konstantem Fy o, (rechts), FB: Festbettreaktor, BSR: Blasensdulenreaktor

(H2/CO)R ein- Verhéltnisse entgegengewirkt werden, weshalb sich der Betriebsbereich erwei-
tert. Die moglichen (Hy/CO)g ein- Verhiltnisse sind durch die Katalysatorstabilitét bei kleinen
(Hy/CO)R ein-Verhéltnissen (Desaktivierung) bzw. durch die Stabilitédt (milde Reduktion) und
die Selektivitat bei grofien (Hy/CO)R ein- Verhéltnissen begrenzt. Die quantitativen Begrenzun-
gen hiangen im Einzelfall von der Art des gewéhlten Katalysators sowie von der Auslegung des
Reaktors und des Gesamtprozesses ab. Sie konnen auf Basis der in der vorliegenden Arbeit
entwickelten Methoden ermittelt werden.

Sowohl die Ergebnisse der Modellierung des technischen Blasensdulenreaktors als auch die
Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen unter instationdren Bedingungen zeigen bei
moderater Variation der Betriebsvariablen keine Limitierungen, die den flexiblen Betrieb der
FT-Synthese ausschliefen. Die Limitierungen fiir den flexiblen Betrieb der FT-Synthese in-
nerhalb des BtL-Prozesses mit Hy-Einbindung ergeben sich vielmehr aus der Komplexitét
des Gesamtprozesses, der beschrinkten Flexibilitdt bei konstantem (Hs/CO)g ein-Verhéltnis
und der verfahrenstechnisch aufwendigen Eduktriickfiihrung bzw. -trennung bei variablem
(H2/CO)R ein- Verhéltnis. Zudem bedeutet der flexible Betrieb ein Mehraufwand gegeniiber
der stationdren Betriebsweise beziiglich der sicheren Prozessregelung bzw. -steuerung. Die ge-
nannten Griinde zeigen, dass die Flexibilisierung der FT-Synthese innerhalb des BtL-Prozesses
mit Ho-Einbindung eine komplexe Aufgabe darstellt.

Die in der vorliegenden Arbeit entwickelten Methoden konnen auf andere chemische Pro-
zesse bzw. Reaktionen zur Erzeugung synthetischer Energietrdger angewendet werden, um
deren Eignung fiir den flexiblen Betrieb zu untersuchen. Dabei konnen die experimentellen
Untersuchungen im Labormafistab mit geeigneter modellgestiitzter Auswertung wichtige und
kostengiinstige Vorarbeiten fiir entsprechende Untersuchungen im technischen Mafistab leis-
ten.
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8 Zusammenfassung

Im Folgenden sind die wichtigsten Aussagen der vorliegenden Arbeit zusammengefasst. Die
Schlussfolgerungen und der Ausblick der einzelnen Kapitel sind dabei nicht separat aufgefiihrt,
sondern in die Zusammenfassung der einzelnen Kapiteln integriert. Am Ende des Kapitels
wird die zentrale Fragestellung, ob bzw. inwieweit die Fischer-Tropsch-Synthese (FT-Synthese)
innerhalb des BtL-Prozesses mit Hy-Einbindung flexibel betrieben werden kann, aufgegriffen
und die in dieser Arbeit abgeleiteten Schlussfolgerungen zur Beantwortung dieser Fragestellung
separat zusammengefasst.

Einleitung

Vor dem Hintergrund des Ausbaus fluktuierender erneuerbarer Energien (Windkraft und Pho-
tovoltaik) in Deutschland und der angestrebten Minderung der Treibhausgasemissionen im
Verkehrssektor wurden in den letzten Jahren Prozesse untersucht, die eine Kopplung des
Stromsektors mit der Erzeugung synthetischer Energietréger vorsehen. Ein allgemeines Grund-
flieBbild ist in Abbildung 8.1 dargestellt.

direkte H,
Nutzung
HQO —} H2
Elektrolyse p Ho-Speicher pum
elektrische |
Energie )
0O, 1 v Produkt- chemische
) Synthese > . ‘ -
C-Triger —_— aufbereitung Energietriger
(CO,, Synthesegas, ...) l —_—

Abb. 8.1: GrundflieBbild der Ho-Einbindung in die Erzeugung synthetischer Energietréager

Durch die HyO-Elektrolyse wird ein Ho-Strom erzeugt, der aufgrund der fluktuierenden Erzeu-
gung der elektrischen Enegie ebenfalls zeitlichen Schwankungen unterworfen ist. Der Wasser-
stoff kann bzw. muss zwischengespeichert werden und steht entweder direkt als chemischer En-
ergietrager zur Verfiigung oder kann in einer Synthese zusammen mit einem Kohlenstofftrager
(C-Tréger) mit anschliefender Produktaufbereitung zu einem chemischen Energietriger ver-
edelt werden. Zur Erzeugung fliissiger Kohlenwasserstoffe (KWSt), die eine hohe volumetrische
Energiedichte aufweisen, wird in dieser Arbeit der BtL-Prozess (BtL: Biomass-to-Liquids) mit
Hs-Einbindung betrachtet, d.h. Hy wird in ein Synthesegas eingebunden, welches nicht das
erforderliche (Hy/CO)-Verhéltnis von zwei fiir die anschliefende FT-Synthese aufweist. In der
FT-Synthese werden fliissige KWSt erzeugt, die zukiinftig in Bereichen (wie z.B. dem Flug-
verkehr) eingesetzt werden konnten, die nicht oder nur mit groflem Aufwand elektrifizierbar
sind.
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8 Zusammenfassung

Aufgabenstellung und Struktur der Arbeit

Mit Hilfe von experimentellen und rechnerischen Untersuchungen soll gezeigt werden, ob bzw.
inwieweit die F'T-Synthese innerhalb des BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung flexibel betrieben
werden kann. Dabei wird die Flexibilitdt der FT-Synthese auf Katalysator- bzw. Laborreak-
torebene untersucht und auf die Ebene des technischen Blasensidulenreaktors und die Pro-
zessebene der Erzeugung synthetischer fliissiger Energietréiger iibertragen. Das Ziel ist es, mit
Hilfe zu entwickelnder Methoden Limitierungen fiir den flexiblen Betrieb zu identifizieren.

Vorstudie: Einbindung elektrolytisch erzeugten Wasserstoffs in den BtL-Prozess

Im Rahmen einer Vorstudie wird der BtL-Prozess mit und ohne Hs-Einbindung stationér bi-
lanziert, die Produkterzeugungskosten abgeschétzt und ein mathematisches Modell des BtL-
Prozesses mit Hy-Einbindung entwickelt, mit dem die Auswirkungen des flexiblen Betriebes
der FT-Synthese auf den BtL-Prozess mit Ho-Einbindung untersucht werden kénnen. Das ma-
thematische Modell ermoglicht das bendtigte Ho-Speichervolumen in Abhéngigkeit des Flexi-
bilitatsgrades des Synthesereaktors bzw. der Synthesegaserzeugung zu berechnen. Dabei wird
fiir eine Beispielmodellrechnung ein reales Windprofil und die daraus resultierende Fluktuati-
on des erzeugten Hy beriicksichtigt. Aulerdem findet eine Solldruckregelung des Ho-Speichers
in Abhéngigkeit einer unterschiedlich weitreichenden Windvorhersage Anwendung.

Die Ho-Einbindung in den BtL-Prozess erhoht die kohlenstoffspezifische Ausbeute an fliissigen
KWSt (Cs.) gegeniiber dem BtL-Prozess ohne Ho-Einbindung (Basisfall). Je geringer das
(Hy/CO)-Verhiltnis im Synthesegas ist, desto hoher fillt die Ausbeutesteigerung aus. Die
berechnete Ausbeuten fiir die Flugstromvergasung (FSV) sind in Tabelle 8.1 dargestellt. Ohne

Tab. 8.1: Ergebnisse der Bilanzierung des BtL-Prozesses mit/ohne Ho-Einbindung (m. Hs/o.
Hs) und mit/ohne COy-Nutzung (m./o. CO,), FSV: Flugstromvergasung

Vergasung kohlenstoftbez. Hs-Bedarf bez. auf
Ausbeute / % Csy / kg kg
m. Ho m. COy 69 0,28
FSV m. Ho 0. COq 57 0,23
o. Hy 0. CO4 32 -

CO2-Nutzung kann die Ausbeute der fliissigen KWSt durch die Hy-Einbindung von 32 % auf
57 % gesteigert werden. Wird angenommen, dass zusétzlich das im Prozess entstehende CO,
genutzt werden kann, lassen sich sehr hohe kohlenstoffbezogene Ausbeuten erreichen (69 %).
Fiir die COs-Nutzung ist allerdings eine COy-Konvertierung notwendig, die endotherm bei
hohen Temperaturen (> 900 °C) ablduft und fiir die derzeitig noch keine grofitechnischen
Reaktoren existieren. Die Erhchung der kohlenstoffspezifischen Ausbeute ist gleichbedeutend
mit einer Erhohung der Ausbeute der fliissigen KWSt bezogen auf die Anbaufliche. Wenn in
Zukunft die Anbaufliche und nicht die zur Verfiigung stehende erneuerbare elektrische Energie
den limitierende Faktor darstellt, bietet die Ho-Einbindung die Moéglichkeit, die vorhandene
Anbauflache besser auszunutzen.

Auf Basis der Bilanzierung des BtL-Prozesses mit und ohne Hs-Einbindung unter stationéren
Bedingungen kénnen mit Hilfe der Faktormethode Abschéatzungen zu den Produkterzeugungs-
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kosten durchgefiihrt und mit Produkterzeugungskosten einer Erdolraffinerie verglichen werden.
Die Ergebnisse sind in Abbildung 8.2 dargestellt. Die Produkterzeugungskosten synthetischer

D
@]

BtL o. Hy, konservativ
=== BtL o. Hs, zukiinftig
— BtL m. H, zukiinftig, Hy: 10 € GJ
— BtL m. H, zukiinftig, Hy: 21 € GJ
—— BtL m. H, zukiinftig, Hy: 32 € GJ!
BtL m. H, zukiinftig, Hy: 43 € GJ!
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Produkterzeugungskosten / € GJ*!

207 e et e e KWSt aus Erdol
----- KWSt aus Erdsl, COy-Steuer: 50 € t!
. === Equity
o Lee:
0 5 10 15 20
Biomasse- bzw. Erdélpreis /| € GJ!
Abb. 8.2: Spezifische Erzeugungskosten fliissiger Energietrager aus Erdol (====), fiir den BtL-

Prozess (===) bzw. den BtL-Prozess mit H,-Einbindung (=) mit unterschiedli-
chen spezifischen Kosten fiir Hy, Annahmen und Zahlenwerte in Tabelle A.1 und
Tabelle A.2, Annahmen fiir die Erzeugung aus Erdol (Erdélraffinerie mit F, gras
= 15-10° t a!) siche Schaub et al. (2011): 7epern = 0,9, I = 10 - 10° €, Rohstoff-
preise zur Orientierung (hervorgehoben): lig. Biomasse 2,5 - 7,5 € GJ! (45 - 135
€ t7, trocken) (Haarlemmer et al. 2014), Erdol: 8 - 20 € GJ! (50 - 120 € bbl?)

fliissiger KWSt sind gegeniiber erdolstdmmigen KWSt deutlich hoher. Nach der vereinfachten
Abschétzung konnen zukiinftige BtL-Prozesse erst ab relativ hohen Erdélpreisen von etwa
120 € bbl! und der Annahme, dass zukiinftig eine entsprechende Steuer auf die Emission
fossilen Kohlenstoffdioxids erhoben wird (z. B. 50 € t™'), konkurrenzfihig sein. Dabei wird
vorausgesetzt, dass die Kosten fiir den Rohstoff Biomasse nicht deutlich steigen und die Hs-
Kosten relativ niedrig sind. Der Vergleich der BtL-Prozesse mit und ohne Hy-Einbindung zeigt,
dass die Ho-Einbindung aufgrund der hoheren kohlenstoffspezifischen Ausbeute mit steigen-
den Biomassepreisen zunehmend attraktiver wird. Allerdings spielen die Hy-Kosten bei der
Hs-Einbindung aufgrund des hohen Hy-Bedarfs eine entscheidende Rolle. Die Hy-Einbindung
in den BtL-Prozess ist daher nur dann wirtschaftlich gegeniiber dem Basisfall, wenn die Kosten
fiir die Ho-Erzeugung und -Speicherung niedrig sind.

Die Kosten fiir die Ho-Speicherung, d.h. fiir Investition und Betrieb, lassen sich senken, wenn
der Gesamtprozess flexibel betrieben werden kann. Dabei existieren verschiedene Betriebs-
weisen des Prozesses: (i) das (Ha/CO)R ein-Verhéltnis kann konstant auf (Hy/CO)gein = 2
gehalten werden, indem die Synthesegaserzeugung die gleiche Flexibilitéit wie der Synthesere-
aktor aufweist, (ii) die Synthesegaserzeugung wird stationér betrieben und das (Hs/CO)R ein-
Verhiltnis schwankt dementsprechend in gewissen Grenzen mit dem Hs-Angebot. Im ersten
Fall ergeben sich die angestrebten Ausbeutesteigerungen durch die Ho-Einbindung. Im zweiten
Fall kann CO aufgrund der teilweise unterstochiometrischen Betriebsweise nicht vollstindig
umgesetzt werden. Diese Betriebsweise zielt daher auf die Einkopplung in den Strommarkt ab,
indem zu Zeiten mit hohem Stromaufkommen die Ausbeute an synthetischen fliissigen KWSt
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maximiert wird und zu Zeiten niedrigen Stromaufkommens das Synthesegas nur teilweise zu
synthetischen fliisssigen KWSt umgesetzt wird und das nicht umgesetzte Synthesegas verstromt
wird. Ein weiterer Vorteil dieser Betriebsweise ist die hohere Selektivitat zu langkettigen KWSt
bei unterstochiometrischen (Hy/CO)R ein- Verhiltnissen.

Fir die FT-Synthese sind Teillastlimitierungen beziiglich des maximal erreichbaren
per-pass-CO-Umsatzes zu erwarten, da es ab bestimmten Umsétzen zur Desaktivierung des
Katalysators kommt. Dadurch entfallt die Méglichkeit, die Katalysatormasse auf die maximale
Katalysatorbelastung auszulegen, da ansonsten bei niedrigeren Katalysatorbelastungen (Teil-
last) der maximal zuléssige per-pass-CO-Umsatz iiberschritten wiirde. Daher muss auf andere
Flexibilisierungsoptionen zuriickgegriffen werden: (i) Variation der Reaktortemperatur und
(ii) Variation der Eduktriickfithrung. Bei einem konstanten (Hs/CO)Rg ein- Verhéltnis von zwei
ergeben sich, selbst wenn man hohe Riickfithrungsverhéltnisse zuldsst, nur geringe Flexibi-
litdtsgrade durch die Variation der Eduktriickfithrung, da die Reaktionsgeschwindigkeit durch
Erhohung des CO-Partialdrucks vermindert wird. Durch die Variation der Reaktortemperatur
konnen hohere Flexibilitatsgrade erreicht werden. Allerdings héngt auch die Produktvertei-
lung von der Reaktortemperatur ab. Diese verschiebt sich mit hoherer Reaktortemperatur
zu den ungewiinschten kurzkettigen KWSt. Daher ist die Flexibilisierung bei konstantem
(Hy/CO)R ein-Verhéltnis begrenzt. Das bendtigte Ha-Speichervolumen liefle sich fiir das zu-
grundegelegte beispielhafte Windprofil und eine einfache Regelegung mit Windvorhersage bei
konstantem (Hs/CO)g ein-Verhéltnis um 20 % im Vergleich zum stationér betriebenen Syn-
thesereaktor verkleinern. Wird ein variables (Hy/CO)g ein- Verhiltnis zugrunde gelegt, kann,
ausgehend von einem Synthesegas am Vergaseraustritt mit (Hy/CO) = 1, durch moderate
Variation der Eduktriickfiihrung eine so hohe Flexibilitéat erreicht werden, dass das Speicher-
volumen fiir das gewéhlte Beispiel minimale Werte annimmt. In diesem Fall kann das benotigte
H,-Speichervolumen um 80 % im Vergleich zum stationdren Betrieb verkleinert werden.

Eine Schwierigkeit fiir den flexiblen Betrieb stellt auch die Kopplung der FT-Synthese mit
der Synthesegaserzeugung dar. Eine Moglichkeit der Entkopplung von Synthesegaserzeugung,
FT-Synthese und Hy-Einbindung bietet die Ergénzung um eine CO-Konvertierung. Dadurch
ist es moglich, die Synthesegaserzeugung stationér zu betrieben und gleichzeitig ein konstantes
(H2/CO)R ein- Verhéltnis einzustellen. Allerdings geht der Vorteil der Ausbeutesteigerung bei
dieser Prozesskonfiguration teilweise verloren.

Vorgehensweise und Methoden

In Abbildung 8.3 ist die verwendete Versuchsapparatur mit Laborsuspensionsreaktor abge-
bildet. Der Co-Referenzkatalysator liegt in Squalan (2,6,10,15,19,23-Hexamethyltetracosan)
suspendiert im Laborsuspensionsreaktor vor. Das Gas wird {iber einen Gasverteiler am Boden
des Reaktors zugegeben. Durch einen Riihrer wird die Riickvermischung des Reaktorinhalts
sichergestellt und der Stofftransport derart verbessert, dass die Verbrauchs- und Bildungsge-
schwindigkeiten durch die Reaktionskinetik limitiert sind.

Die Apparatur kann wahlweise auch mit einem Laborfestbettreaktor betrieben werden. In
diesem liegt der Co-Referenzkatalysator mit SiC-Partikeln verdiinnt als Schiittung vor.

Mit Hilfe der 3/2-Wege-Magnetventile (V1 und V2) kann computergesteuert zwischen den bei-
den Eintrittsleitungen hin- und hergeschaltet werden, sodass das Gas der einen Leitung in den
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Abb. 8.3: Schematische Darstellung der verwendeten Laborapparatur mit ideal-riickver-

mischtem Suspensionsreaktor und des entwickelten mathematischen Modells der
Laborapparatur

Reaktor und das der anderen Leitung in das Abgas gelangt. Nachdem die erzeugten Wachse
hinter dem Reaktor abgeschieden wurden, kénnen Ampullenproben entnommen werden, die
anschliefend im offline-Gaschromatograph analysiert werden konnen und Aufschluss iiber die
Produktverteilung (Cy.o1) geben. Nach der weiteren Produktstabilisierung konnen die Perma-
nentgase im u-Gaschromatographen bzw. im online-Gaschromatographen analysiert werden.
Mit Hilfe des IR-Sensors ist es moglich, kontinuierlich den CO-Gehalt des Produktgases zu
messen.

Fiir die Versuchsapparatur mit Laborsuspensionsreaktor wurde ein mathematisches Modell
entwickelt, welches das Verweilzeitverhalten der gesamten Apparatur und die Reaktion auf
Basis eines formalkinetischen Ansatzes mit unter stationdren Bedingungen ermittelten kineti-
schen Parametern abdeckt. Fiir den Laborfestbettreaktor wurde ein mathematisches Modell
entwickelt, welches die Auswertung der reaktionstechnischen Untersuchungen zur Bestimmung
kinetischer Parameter im integralen Betrieb ermdoglicht.

Um die Flexibilitdt der FT-Synthese auch im technischen Maflstab untersuchen zu koénnen,
wurde ein mathematisches Modell eines technischen Blasenséulenreaktors zur Abbildung des
instationdren Betriebes entwickelt, welches die Gasphase als Grofiblasenkollektiv ohne Riick-
vermischung und den Katalysator und die Fliissigphase pseudohomogen als ideal-riickver-
mischte Suspension beschreibt.
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Experimentelle Untersuchungen unter stationdren Bedingungen

Die ermittelten kinetischen Parameter des Ansatzes nach Yates et al. (1991) konnen die
gemessenen Geschwindigkeiten der CO-Verbrauchsreaktion im Laborsuspensionsreaktor und
im Laborfestbettreaktor mit ausreichender Genauigkeit im Bereich moderater (Hs/CO)Rg ein-
Verhiltnisse wiedergeben. An die im Laborfestbettreaktor ermittelten Reaktionsgeschwindig-
keiten ist fiir hohe Werte von (Hy/CO)g.ein ((H2/CO)Rein = 4 - 12) keine zufriedenstellende
Anpassung der kinetischen Parameter des Ansatzes nach Yates et al. (1991) mehr moglich.
Wird ein kinetischer Ansatz 1. Ordnung, der lediglich H, beriicksichtigt, gewéhlt, lasst sich die
Geschwindigkeitskonstante derart anpassen, dass die gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten
auch iiber den groBen (Ha/CO)Rg ein-Bereich wiedergegeben werden kénnen.

Eine einfache Abschétzung zeigt, dass oberhalb bestimmter (Hy/CO)R ein-Verhéltnisse, auf-
grund der sich verdndernden Produktverteilung hin zu kurzkettigen KWSt, keine vollstandige
Benetzung bzw. Fiillung des Katalysators mit dem fliissigen Produkt mehr sichergestellt wer-
den kann. Dies kann durch die Beeinflussung der Eduktkonzentrationen am Katalysator Aus-
wirkungen auf die Reaktionsgeschwindigkeit bzw. auf die inhibierende Wirkung des CO haben,
weshalb der Ansatz nach Yates et al. (1991), bei dem von einer CO-Inhibierung ausgegan-
gen wird, ab bestimmten (H/CO)-Verhéltnissen nicht mehr zufriedenstellend zur Beschrei-
bung der Reaktionsgeschwindigkeiten herangezogen werden kann. Dieser Sachverhalt kénnte
durch weitere reaktionstechnische Versuche im Laborsuspensionsreaktor bei hohen (Hy/CO)-
Verhéltnissen bzw. mit Suspensionsmitteln mit unterschiedlichen Loslichkeiten fiir Hy und CO
weitergehend untersucht werden.

Die Desaktivierung des Katalysators, d.h. die unter FT-Bedingungen irreversible Verringerung
der Reaktionsgeschwindigkeit und gleichzeitige Erhohung der CHy-Selektivitét, korreliert mit
dem ,,Oxidationspotential® der Gasatmosphére bzw. mit dem CO-Umsatz bei konstantem
(H2/CO)-Verhiltnis. Aus den Versuchsergebnissen wurde 252 = 0,5 als kritisches ,, Oxidati-
onspotential“ abgeleitet, welches stets unterschritten werden muss, um eine rapide Desaktivie-
rung des Katalysators zu verhindern. Diese Limitierung stellt neben dem stationéren Betrieb
auch eine Begrenzung fiir den instationdren Betrieb dar. In dieser Arbeit konnte nicht der
Nachweis erbracht werden, dass die Oxidation der aktiven Co-Phase fiir die Desaktivierung
verantwortlich ist. Um den Desaktivierungsmechanismus aufkliaren zu konnen, ist eine weiter-
gehende Charakterisierung des Katalysators notwendig, die idealerweise in-situ bei Variation
der Reaktionsatmosphére erfolgt.

Experimentelle Untersuchungen unter instationdaren Bedingungen

Mit Hilfe des mathematischen Modells der Laborapparatur, das sowohl das Verweilzeitverhal-
ten der Laborapparatur als auch die chemische Reaktion beschreibt, kénnen die durchgefiihr-
ten Versuche mit sprungartiger Anderung der Eintrittsvariablen (FV eins Tr und (Hy/CO)R ein)
mit und ohne Reaktion beschrieben werden. Die Verwendung der unter stationdren Bedingun-
gen ermittelten kinetischen Parameter zur Beschreibung der CO-Verbrauchsgeschwindigkeit
ist dabei ausreichend. Besonderes Augenmerk ist auf die moglichst genaue Implementierung
der aufgenommenen Volumenstrom- und Druckverldufe in das mathematische Modell zu le-
gen, da schon kleine Unterschiede zwischen den angenommenen und tatsidchlichen Verlaufen
zu Abweichungen der berechneten von den gemessenen Stoffstromen fithren kénnen und dem-
entsprechend als katalytischer Effekt fehlinterpretiert werden kénnen.
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Die periodischen Anderungen des (Ha/CO)geim-Verhéltnisses ergéinzen die Versuche mit
sprungartiger Anderung des (Hy/C O)R.ein- Verhéltnisses. Durch die periodische Anderung iiber
einen langen Zeitraum lassen sich durch Mittelwertbildung der austretenden Stoffstréme quan-
titative Aussagen zur Anderung der Katalysatoraktivitit bzw. der Produktverteilung machen.
Zudem ist es moglich die Ergebnisse der Versuche mit sprungartiger Anderung zu iiberpriifen,
da fiir die Versuche mit periodischer Anderung das mathematische Modell der Laborapparatur
nicht fiir die Auswertung herangezogen werden muss.

Abbildung 8.4 zeigt die normierten CO-Verbrauchs- bzw. CHy-Bildungsgeschwindigkeiten
in Abhéngigkeit der Periodendauer bei periodischer Variation des (Hy/CO)g ein-Verhélt-
nisses (moderat: links und extrem: rechts). Die periodischen Anderungen bei modera-
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Abb. 8.4: Bezogene integrale CO-Verbrauchs- bzw. CHy-Bildungsgeschwindigkeiten in
Abhéngigkeit der Periodendauer bei moderater ((Ha/CO)Rein = 1,1 <> 2)
(links) und extremer ((Hy/CO)gen = 1,1 <> 00) (rechts) periodischer Ande-
rung des (Hy/CO)g ein- Verhéltnisses, Versuch im Festbettreaktor mit 1 g des Co-
Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, Fy aus nTp = 300 cm® min™, 210°C,
0,2 MPa

ten (H2/CO)Rein-Verhiltnissen spiegeln die Versuche mit sprungartiger Anderung des
(Hy/CO)R ein-Verhéltnisses wider. Im Bereich moderater (Hs/CO)-Verhéltnisse konnen die
unter stationdren Bedingungen ermittelten Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten auf
die Versuche mit periodischer Anderung des (Ha/CO)g cin-Verhiltnisses iibertragen werden.
Des Weiteren deckt sich auch die erhaltene Produktverteilung mit der aus stationdren Ver-
suchen ermittelten Produktverteilung. Versuche mit extremer periodischer Anderung des
(H3/CO)R ein- Verhéltnisses haben dagegen Auswirkungen auf die Aktivitat des Katalysators
und die Produktverteilung, sodass sich ein Einfluss der gewéhlten Periodendauer auf die ge-
messenen Verbrauchs- bzw. Bildungsgeschwindigkeiten ergibt. Vermutlich lésst sich dies auf
eine Einspeicherung von C-Spezies wiahrend der CO-reichen Phase und eine milde Redukti-

143



8 Zusammenfassung

on des Katalysators wiahrend der Hs-reichen Phase zuriickfithren. Hieraus leiten sich weitere
Fragestellungen ab, die im Bezug auf ein tieferes Verstédndnis des Reaktions- bzw. Desak-
tivierungsmechanismus der FT-Synthese von Interesse sind: (i) In welcher Form wird der
Kohlenstoff eingespeichert und (ii) wie verlauft die angenommene milde Reduktion?

Fiir den in dieser Arbeit untersuchten flexiblen Betrieb innerhalb der Hs-Einbindung in den
BtL-Prozess sind diese Katalysatorverdnderungen nur im Falle einer Betriebsstérung von Be-
lang, da derartige extreme Anderungen des (H2/CO)R ein- Verhiltnisses im Normalbetrieb nicht
vorgesehen sind. Zur Beschreibung der Katalysatoraktivitdt und Produktverteilung gentigen
im Bereich moderater Anderungen der Betriebsvariablen daher kinetische Parameter, die unter
stationdren Bedingungen ermittelt wurden. Fiir weitergehende Untersuchungen wird es von
Interesse sein, im Einzelfall die Grenzen moderater Anderungen zu ermitteln.

Mathematische Modellierung des technischen Blasensaulenreaktors

Unter stationdren Bedingungen zeigen die rechnerischen Untersuchungen des technischen Bla-
sensdulenreaktors, dass die CO-Verbrauchsgeschwindigkeit wesentlich durch die Reaktions-
kinetik kontrolliert wird. Der Stofftransport hat dementgegen keinen entscheidenden Einfluss
auf die erzielbare CO-Verbrauchsgeschwindigkeit. Eine Erhohung der Gasgeschwindigkeit fiihrt
demnach zu einer Verringerung des CO-Umsatzes und wird nicht durch den sich verbessernden
Stofftransport kompensiert. Weiterhin ergibt sich aufgrund der als ideal angenommenen Riick-
vermischung in der Suspension und der angenommenen idealen Kolbenstromung der Gasphase
eine Umkehrung der HoO-Diffusionsrichtung innerhalb des Reaktors, die die Gasgeschwindig-
keit und somit den Gasgehalt beeinflusst.

Sprunginderungen bzw. periodische Anderungen des (Hy/CO)R ein-Verhéltnisses zeigen, dass
der Reaktor sich sehr schnell an die neuen Betriebsvariablen anpasst. In Abbildung 8.5 sind die
Berechnungsergebnisse eines Sprunges der Eintrittsgasgeschwindigkeit und des (Hy/CO)Rg ein-
Verhéltnisses dargestellt. Die Gas- und Fliissigphasenkonzentration passen sich sehr schnell
den neuen Betriebsbedingungen an. Einzig die HyO-Konzentrationen weisen aufgrund der re-
lativ hohen H,O-Loslichkeit bzw. Speicherkapazitit der Suspension eine ldngere Anpassungs-
zeit auf. Die Reaktortemperatur erreicht trotz der groflen Wirmekapazitdt der Suspension
sehr schnell den neuen stationdren Zustand. Dies ist auf die sehr gute Warmeabfuhr, d.h.
auf den hohen Wéarmeiibergangskoeffizienten, des Blasensidulenreaktors zuriickzufiithren. Die
Ergebnisse zeigen, dass der technische Blasensdulenreaktor insgesamt sehr flexibel auf sich
dandernde Betriebsvariablen reagiert. Nachfolgende Prozessschritte miissen demnach ebenfalls
flexibel auf die sich &ndernde Gaszusammensetzung bzw. -temperatur reagieren kénnen.

Hervorzuheben ist ein Effekt bei Anderung der Gasdichte, z.B. durch Anderung des (Hy/CO)-
Verhéltnisses. Die Blasenaufstiegsgeschwindigkeit nimmt mit steigender Gasdichte ab, wes-
halb sich je nach Anderungsrichtung des (H3/CO)R ein-Verhéltnisses ein blasendrmerer bzw.
-reicherer Bereich ausbildet, der als Bereich mit niedrigem bzw. hohem Gasgehalt (in der
Abbildung: Stoffstrom in der Gasphase) sichtbar wird und dessen Front mit der Geschwin-
digkeit des Blasenaufstiegs durch den Reaktor wandert. Dabei ist die Blasenkoaleszenz nicht
beriicksichtigt, sodass das Modell des technischen Blasensidulenreaktors in nachfolgenden Ar-
beiten um ein Koaleszenzmodell erweitert werden sollte, um besonders das Herausbilden eines
blasenreichen Bereiches bei der Anderung des (Hy/CO)R ein- Verhéltnisses besser beschreiben
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zu konnen. Weiterer Forschungsbedarf ergibt sich im Hinblick auf die Flexibilisierungsop-
tionen wie Eduktriickfiihrung und Reaktortemperaturvariation. Ein Modell des technischen
Blasensaulenreaktors kann weiterhin in ein mathematisches Modell des Gesamtprozesses ein-
gebettet werden, womit die Regelung der Eduktriickfiihrung bzw. der Reaktortemperatur in
Abhéngigkeit der Ho-Bereitstellung bzw. des geforderten CO-Gesamtumsatzes und der Pro-
duktverteilung bei Einhaltung des maximalen per-pass-CO-Umsatzes untersucht werden kann.

Kann die FT-Synthese innerhalb des BtL-Prozesses mit H,-Einbindung flexibel betrieben
werden?

Die in der vorliegenden Arbeit durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen in der Labor-
apparatur und die Modellrechnungen zeigen insgesamt keine grundlegenden Limitierungen,
die den flexiblen Betrieb der FT-Synthese bei moderater Variation der Betriebsvariablen aus-
schliefen. Allerdings ergeben sich Limitierungen fiir den flexiblen Betrieb aus der Komplexitét
des Gesamtprozesses, dem beschriankten Flexibilisierungsgrad bei konstantem (Hs/CO)Rg. ein-
Verhéltnis und der verfahrenstechnisch komplizierten Eduktriickfithrung bzw. -trennung bei
variablem (Hy/CO)R ein- Verhéltnis. Auflerdem muss durch den flexiblen Betrieb ein Mehrauf-
wand gegeniiber der stationdren Betriebsweise beziiglich der sicheren Prozessregelung bzw.
-steuerung betrieben werden. Wegen der Sensitivitdt der Katalysatoraktivitdt und der Pro-
duktverteilung gegeniiber Anderungen der Betriebsbedingungen bzw. -variablen (vor allem
(Hy/CO)-Verhiltnis, puao, Tr) erscheint die FT-Synthese als ein komplexer Anwendungsfall
fiir eine Flexibilisierung. Die hier entwickelten Methoden kénnen allerdings auf andere Prozes-
se bzw. Reaktionen zur Erzeugung synthetischer Energietréger angewendet werden, um deren
Eignung fiir den flexiblen Betrieb zu untersuchen.
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Abb. 8.5: Verlauf der Hy, CO und CHy-Stoffstrome bzw. Konzentrationen in der Gasphase
und in der Suspension und der Reaktortemperatur iiber die Zeit fiir eine sprung-
hafte Anderung des (Hy/CO)g ein- Verhéltnisses und des Eintrittsvolumenstromes
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bei t = 0's von Fall 1a zu Fall 2b" (siehe Tabelle 6.4)
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9 Summary

In this summary the highlights of this thesis are presented. The conclusions are incorporated in
the summary of the respective chapter. Finally, the central question of this thesis is addressed
if or to what extent the Fischer-Tropsch synthesis (FT synthesis) can be operated dynamically
in the context of the BtL process with H, integration.

Introduction

Given the expansion of fluctuating renewable energies (wind power and photovoltaics) in Ger-
many and the attempt to reduce the emission of green house gases in the transport sector,
alternative energy conversion processes are investigated. Currently, the research focus is on in-
terconnecting the power sector with processes that produce synthetic chemical energy carriers
utilizing hydrogen. A flow diagram of an exemplary process is shown in figure 9.1.

P direct use of H,

HQO _’ H2
) electrolysis » Hy storage
elektrical mmp|
energy R
0O, v . product chemical
. synthesis > . .
carbon carrier , processing energy carrier
(CO,, synthesis gas, ...) lH 5

Figure 9.1: Flow diagram of the integration of hydrogen in the production of synthetic
chemical energy carriers

Renewable hydrogen is produced via HyO-electrolysis using electrical energy. Therefore, the
produced Hs-flow also fluctuates over time and consequently has to be stored temporarily for
most applications. It can be directly used as a chemical energy carrier. Alternatively, the
hydrogen can be subjected to a subsequent synthesis step where it is converted with a carbon
carrier (C-carrier) into other chemical energy carriers. In this thesis, the production of liquid
hydrocarbons with a high volumetric energy density is discussed. In the presented BtL-process
(BtL: Biomass-to-Liquid) a synthesis gas with a low (H,/CO)-ratio is produced. The hydrogen
from the electrolysis is added to the synthesis gas to adjust the necessary (H,/CO)-ratio of
two for the subsequent F'T synthesis. The final liquid hydrocarbons can be used prospectively
in sectors where the direct use of electrical energy is not possible (e.g. air traffic) or which
can only be electrified with high effort.

Objectives and structure of the thesis
Experimental investigations and theoretical calculations are carried out in order to evaluate
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in what extent the FT synthesis within a BtL process with Hs integration can be operated
dynamically. For this purpose, the flexibility of the FT synthesis is examined on different
scales: (i) catalyst and lab-scale reactor, (ii) commercial bubble column reactor and (iii) BtL
process with Hs integration. The aim of the investigation is to explore the limits of a flexible
operation.

Preliminary study: Integration of hydrogen from electrolysis in the BtL process

A preliminary study has been carried out in which the mass flows of the BtL process with
and without Hy integration at steady state conditions were calculated. Based on these results
the product costs were estimated. Furthermore, a mathematical model to investigate the
impact of a flexible operation of the F'T synthesis on the BtL process was developed. With
the mathematical model it is possible to calculate the required Hy storage volume depending
on the degree of flexibility of the FT reactor and the synthesis gas production unit. For this
purpose data from a real wind farm has been used to calculate the fluctuation of the inlet
H, flow. The target value of the pressure in the hydrogen storage is controlled by differently
far-reaching wind forecasts.

The integration of Hy increases the carbon yield in the produced liquid hydrocarbon (Cs, )
compared to a BtL process without Hy integration (base case). The yield increase directly
depends on the (Hy/CO) ratio in the synthesis gas after the gasification. The lower the
(H3/CO) ratio is the higher the yield increases. In table 9.1 the results for the carbon yield
and the Hy demand for the entrained flow gasification (EFG) are shown.

Table 9.1: Results of the mass balances of the BtL process with (w/) and without (w/o) Hy
integration and w/ and w/o the use of COy, EFG: entrained flow gasifier

gasification carbon yield / % H, consumption per
Csy prod. / kg kgt
w/ Hy int.  w/ use of CO, 69 0.28
EFG w/ Hp int.  w/o use of COq 57 0.23
w/o Hy int.  w/o use of CO, 32 -

Without the use of CO, the yield of liquid hydrocarbons can be increased from 32 % to 57 %.
By using CO, which is a side-product in the process high carbon yields in the liquid product
can be obtained (69 %). However, CO, has to be converted to CO in an endothermic reaction
which requires temperature as high as 900 °C. Up to now there are no existing commercial
reactors for this reaction.

These results suggest that the Hy integration can be a future option to exploit the available land
area more efficiently - with the constraint of sufficient available renewable electrical energy.

On the basis of the mass balances of the BtL process with and without Hs integration, pro-
duct costs can be estimated by means of the factor method. The calculated costs of liquid
hydrocarbons from the BtL process can consequently be compared with hydrocarbons from a
crude oil refinery. The results of the calculations are shown in figure 9.2.

As can be seen, the product costs of synthetic liquid hydrocarbons are significantly higher.
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Figure 9.2: Specific product costs of liquid energy carriers from crude oil (====1), for the BtL

process (=== ) and for the BtL process with Hj integration (=) with different
specific costs of Hy, assumptions and data used see tables A.1 and A.2, assump-
tion for the production from crude oil see Schaub et al. (2011): Nepern = 0,9, I =
10 - 10%. €, prices of raw materials for orientation (highlighted): lig. biomass 2,5
-75€ GJ?! (45 - 135 € t1, dry) (Haarlemmer et al. 2014), crude oil: 8 - 20 €
GJ?! (50 - 120 € bbl!)

Considering the rather simple estimation method liquid hydrocarbons from prospective BtL
processes can only be competitive against crude oil derived products if the crude oil price is
high (= 120 € bbl!) and if there is a tax on fossil CO, emission (carbon tax, e.g. 50 € t™'). This
estimation is only valid, if the price of biomass is low. For the scenaria with H, integration,
cheap hydrogen is required. In this scenaria, the BtL process with Hy integration can be more
attractive with increasing prices of biomass due to the higher carbon yield. However, since
the Hy demand is very high the production and storage costs of the intermediate hydrogen
contribute significantly to the final costs of the synthetic liquid hydrocarbons. Consequently,
the Hy integration can only be economical compared to the base case if the costs of hydrogen
production and storage are low.

The costs of Hy storage, including the capital expenditures and the operating expenditures,
can be reduced when the process is operated dynamically. Different modes of operation are
possible: (i) the (Hy/CO)ri, ratio is constant at (Ho/CO)rim = 2, as the synthesis pro-
duction unit exhibits the same flexibility as the FT synthesis, (ii) the synthesis production
unit operates at steady-state conditions and the (Hs/CO)g, ratio fluctuates within certain
limits with the Hy production. In the first scenario the highest increase of carbon yield is ob-
tained. In the second scenario CO cannot be converted completely as the (Hy/CO)g i, ratio
is understoichiometric. The major advantage of this mode of operation is the interconnection
with the power sector. When the power supply is high (and electricity is cheap) the yield
increase due to the Hy integration is used but when the electricity production is low and the
costs are consequently high the understoichiometric synthesis gas is only partly converted to
synthetic liquid hydrocarbons and the remaining gas is converted into electricity. Another
advantage of this mode of operation is the higher selectivity towards longchain hydrocarbons
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at understoichiometric (Hy/CO) ratios.

The per-pass CO conversion of the F'T synthesis is limited since the catalyst starts to deactivate
at certain conversions. Therefore, the catalyst mass in the FT reactor cannot be chosen
according to the maximum load and desired per-passs conversion since the maximum allowed
per-pass conversion would be exceeded at lower loads. Thus, other flexibility options have
to be taken into account: (i) variation of reactor temperature (ii) variation of recycle flow.
For a constant (Hy/CO)g i, ratio of two only low degrees of flexibility can be reached if the
recycle flow is varied even if very high recycle flow ratios are allowed. This is due to a decrease
of reaction rate for increasing CO partial pressure. If the reactor temperature is allowed to
be varied higher degrees of flexibility can be achieved. However, the product distribution is
altered with reactor temperature. It shifts with increasing temperature to the undesired short-
chain hydrocarbons. Therefore, the degree of flexibility is limited for a constant (Hy/CO)g in
ratio. For a constant (Hy/CO)g i ratio the hydrogen storage capacity can be decreased by 20
% for unsteady state operation compared to steady-state operation considering the exemplary
wind profile chosen. If the (Hy/CO)g i, ratio is allowed to change over time and the minimal
(Hy/CO) ratio at the gasifier outlet is (Hy/CO) = 1, an flexibility degree of the reactor through
moderate recycle flow variation is reached so that the hydrogen storage can be reduced by
80 % compared to steady-state operation. In this case the storage capacity is minimized and
only depends on the wind profile and the control strategy chosen.

Procedure and methods

In figure 9.3 the lab-scale setup with the lab-scale slurry reactor is shown.  The
cobalt reference catalyst in the slurry reactor is suspended in squalane (2,6,10,15,19,23-
Hexamethyltetracosane). The synthesis gas is added through a gas sparger at the bottom
of the reactor. A stirrer ensures the backmixing of the reactor’s content and increases the
mass transfer so that the consumption and formation rates are controlled by reaction kinetics.

The lab-scale slurry reactor can be replaced by a lab-scale fixed-bed reactor which is filled
with the Co reference catalyst and SiC particles (for dilution purposes).

With the magnetic 3/2-way valves (V1 and V2) it can be switched computer-controlled be-
tween the two feed lines. The gas mixture from one feed line is fed into the reactor and the
gas of the other feed line is vented. Behind the reactor the produced wax is separated in
the wax trap. In the ampoule sampler, ampoules can be collected. They can be analyzed in
the offline gaschromatograph to investigate the product distribution (Cia1). After a further
product stabilization, the permanent gases can be detected in the u-gaschromatograph and in
the online gaschromatograph. In the IR sensor (nondispersive infrared sensor) the continous
monitoring of the CO concentration is possible.

For the lab-scale setup with the slurry reactor a mathematical model was developed which
describes the residence time distribution in the whole setup and the chemical reaction by a
simple kinetic approach with kinetic parameters determined under steady-state conditions.
A separate mathematical model was developed for the fixed-bed reactor to determine kinetic
parameters for an integral operation.

Apart from that, a mathematical model of a technical bubble column reactor was developed
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Figure 9.3: Schematic flow scheme of the lab-scale setup with the ideal backmixed slurry

reactor and representation of the developed mathematical model of the lab-scale
setup

to describe the unsteady-state behavior and to investigate the flexibility at industrial scale. In
this mathematical model, the gas phase is assumed to consists only of large bubbles without
any backmixing. The catalyst and the liquid phase are considered to be a pseudohomogenous

phase which is ideally backmixed.

Experimental studies under steady-state conditions

Kinetic parameters for the kinetic approach of Yates et al. (1991) have been determined
under steady-state conditions in the lab-scale slurry and fixed-bed reactor. For moderate
(H2/CO)R,in ratios ((H2/CO)gr,in < 4) the reaction rates measured can be described with
the kinetic parameters obtained. For higher (Hy/CO)g i, ratios the calculated reaction rates
do not reflect the measured reaction rates satisfactorily. However, with a simple first order
kinetic approach which only considers hydrogen a kinetic parameter can be found so that the
measured reaction rates can be described with high accuracy.

A simple estimation shows that at certain (Hy/CO)g , ratios the catalyst is no longer wetted
completely and that the catalyst pores are only filled partially due to the shift of product
distribution to short-chain hydrocarbons with increasing (Hy/CO)ri, ratio. Under these
conditions the educt concentration on the catalyst surface may change and the inhibition
effect of CO may be altered. This estimation can be used to explain why the kinetic approach
of Yates et al. (1991) which considers CO inhibition deviates when describing the measured
reaction rates for increasing (Hy/CO)rin ratios. In potential future works this effect can
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be investigated by carrying out kinetic experiments in the lab-scale slurry reactor at high
(Hy/CO)g in ratios or with suspending agents with different solubilities of Hy and CO.

The deactivation of the catalyst, i.e. the irreversible loss in activity and increase in CHy
selectivity, correlates with the “oxidation potential” of the gas atmosphere in the reactor
and the CO per-pass conversion at a constant (Hs/CO)g;, ratio, respectively. From the
experimental results a %—ratio of 0.5 was derived as critical “oxidation potential”. The
actual value of 1217220 in the reactor has to be below the critical value to prevent the catalyst
from a rapid deactivation which is a significant limitation for the steady-state but also for
the unsteady-state operation. In this work the deactivation mechanism was not investigated
any further. In future works a detailed in-situ characterization of the catalyst with varying
reaction atmospheres is proposed to elucidate the deactivation mechanism and to verify the

current understanding of oxidized Co particles being responsible for the deactivation.

Experimental studies under unsteady-state conditions

The results of the experiments with step changes of the inlet variables (Fy i, Tr, (H2/CO)R in)
with and without chemical reaction can be explained by the developed mathematical model of
the lab-scale setup. The results suggest that a determination of the kinetic parameters under
steady-state conditions is sufficiently accurate to describe the measured CO consumption
rates. It could be shown that the measured volumetric flow and pressure over time have to be
implemented in the mathematical model as accurately as possible. Small differences between
the implemented and actual values lead to significant deviations between the calculated and
the measured molar flows. This issue can result in a misinterpretation of the deviations as a
catalytic effect.

Experiments with periodic change of the (Hy/CO)g i, ratio complement the step change ex-
periments. If the inlet parameters are periodically changed over a long period of time the mean
values of the molar flows can be calculated and used to quantitavily describe the changes of
catalyst activity and product distribution. Furthermore, it is possible to validate the results
from the step change experiments, since no mathematical model is necessary to analyze the
results of the periodic change experiments.

In figure 9.4 the normalized CO consumption and the CH, formation rates are shown as a
function of period duration for moderate periodic changes of (Hy/CO)gri, ratio (left) and
extreme changes of (Hy/CO)gn ratio (right).

The results of the moderate periodic change experiments verify the results from step change
experiments. For moderate (Hy/CO)g i, ratios the consumption and formation rates measured
under steady-state conditions can be used to describe the experiments under unsteady-state
conditions. Furthermore, the product distribution is not altered due to the periodic chang-
ing of inlet (Hy/CO)rin. However, periodic change experiments with extreme variation of
(Hy/CO)g in do affect the catalyst activity and the obtained product distribution. Consump-
tion and formation rates become functions of the period duration. These results can be
explained by a storage of carbon species during the CO rich phase and a mild reduction of the
catalyst during the Hy rich phase of the period. Two question for future investigations arise
which can help to arrive at a better understanding of the reaction and deactivation mechanism
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Figure 9.4: Normalized CO consumption and CH, formation rates as a function of pe-
riod duration for moderate ((H2/CO)r i = 1,1 <> 2) (left) und extreme
((H2/CO)rin = 1,1 <> 00) (right) periodic change of the (Hy/CO)g in ratio, ex-
periments in the fixed-bed reactor with 1 g of the Co reference catalyst, measure
with online-GC, Fy ou,nTp = 300 cm?® min™, 210°C, 0.2 MPa

of the FT synthesis: (i) In what form is the carbon stored on the catalyst surface and (ii) how
does the supposed mild reduction proceed?

The observed catalyst change for an extreme periodic change of (Hs/CO)g i, ratio is only of
importance for the flexible operation of the BtL process in case of a disruption of operation.
During normal operation these extreme changes of (Hs/CO)g i, ratio are not expected. Thus,
the catalyst activity and the product distribution measured under steady-state operation are
sufficient to describe the chemical reaction in the context of the BtL process with H integration
for moderate changes of operation variables. For further experiments it will be of interest to
explore the limits of moderate changes.

Mathematical modeling of an industrial bubble column reactor

The results of the calculation with the mathematical model at steady-state conditions show
that the CO consumption rate is controlled by the chemical reaction kinetics. In contrast,
the influence of the mass transport is negligible. Thus, an increase of gas velocity leads to
a decrease of CO conversion and is not compensated by the higher mass transport. In the
reactor the direction of HoO diffusion changes due to the backmixing behaviour in the gas
(ideal plug flow) and in the suspension (ideally backmixed).

Results of step change and periodic change experiments of (Hy/CO)g i, ratio with the mathe-
matical model show that the reactor adapts very rapidly to the new operation conditions (see
figure 9.5).
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The concentrations in the gas and liquid phase change rapidly when inlet concentration and
volumetric flow change. Only the HoO concentrations show a longer adaption time due to the
high H,O solubility and store capacity of the suspension, respectively. The reactor temperature
reaches steady-state values shortly after the inlet variation even with the high heat capacity
of the suspension. This effect can be explained by the high heat transfer coefficient of the
bubble column reactor. The results show that the bubble column reactor adapts very rapidly
to changing inlet variables. Thus, subsequent process steps must respond equally flexible to
changes in concentration and temperature.

If the (H2/CO)gn ratio is changed the gas density of the gas phase is also different. Thus,
the bubble rise velocity is altered and depending on the direction of (Hy/CO) change a bubble
richer (i.e. high gas holdup) or bubble leaner (i.e. low gas holdup) region develops and travels
through the reactor with the speed of the bubble rise velocity. In figure 9.5 the bubble lean
region becomes evident by the decrease of molar flow after the step change. In the context
of the mathematical model, coalescence phenomena are not considered. Therefore, in future
works a coalescence model could be implemented in the mathematical model so that the
development of a bubble rich region can be explained more accurately.

Research demand remains on the field of flexibility options concerning the recycle and tem-
perature variation. A mathematical model of the bubble column reactor can be implemented
in a mathematical model of the BtL process to investigate the effect of control strategies to
reach the required total CO conversion and product distribution with the constraint of the
critical “oxidation potential”.

Is it possible to operate the FT synthesis dynamically in the context of the BtL process
with H,-integration?

From the calculations with the mathematical model of the bubble column reactor and the
experimental results from the investigations in the lab-scale reactors no severe limitations
for the flexible operation can be derived. However, limitations of the flexible operation arise
from the complexity of the overall process, from the low degree of flexibility resulting from a
constant (Hy/CO)R e ratio and the highly complex recycle and separation step for a variable
(H/CO)R ein ratio. Furthermore, the flexible operation means additional effort compared to
steady-state operation concerning a safe process control. Due to the sensitivity of the catalyst
activity and the product distribution towards changes of operation conditions and variables
((Hy/CO)-ratio, puao, Tr) the FT reaction appears to be a complex case for flexible operation.
However, the methods developed in this work can be used to investigate the possible flexible
operation of other reactions and processes which produce synthetic energy carriers.
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Figure 9.5: Hy, CO und CH,4 molar flows and concentrations in the gas phase and in the sus-
pension and reactor temperature over time for a step change of (Hy/CO)R ein
ratio und inlet volumetric flow at ¢ = 0 s from case la to case 2b" (see table 6.4)
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Anhang

A Erganzungen zur Vorstudie

In Tabelle A.1 sind die aus Literaturdaten abgeleiteten Annahmen fiir die Abschétzung der
Produkterzeugungskosten dargestellt.

Tab. A.1: Annahmen fiir die Abschétzung der Produkterzeugungskosten des BtL-
Prozesses mit und ohne Hs-Einbindung mittels Faktormethode und Ver-
gleich mit der Literatur

Literatur eigene Fallstudien
Trippe! Schaub et al.? konservativ — zukiinftig zukiinftig
o. Ho-Einb. 0. Ho-Einb. m. Hs-Einb.

Pirstsv / MW 1175 6503 1175 1175 1175
Pinst,Verg / MW 1000
I /M€ 1057 500 - 1000 1300 800 1089
Lspes,BM 0,9 0,77 - 1,54 1,11 0,68 0,937
/ M€ MW-!
Nehem / - 0,34 0,35 - 0,5 0,33 0,41 0,71
VLS / h a't 7000 8760 7000 7500 7500
Foproa /| GJ &t 1149 819 - 1170 1115 1485 2571

krspes'/ M€ 2t 1078
kBsper’/ ME at 526
k’v7spez6/ M€ a! 67,5

auf Investition normiert

kI,norm / al 0,102
kB,norm / a_l 0,050
kv morm | &7 0,064
F/al 0,216 0,2 0,2 0,2 0,2

! Trippe (2013)

2 Schaub et al. (2011)

3 als Brennwert Hg angegeben

4 mit Annuititenfaktor AnF = 0,102 aus Investition berechnet

5 beinhaltet Instandhaltung, Reparatur, Steuern und Versicherungen; auf Investition bezogen

6 beinhaltet Personal-, Energie und Betriebsmittelkosten

7 Berechnung nach Guth (2014) exklusive Ho-Erzeugung ausgehend von Trippe (2013): Wegfall
Luftzerlegung und CO-Konvertierung, Vergroflerung FT-Synthese, insgesamt Erhohung der In-
vestition um 3 %
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Abschatzung der H,-Speicher- und Erzeugungskosten
Auf der Basis der Faktormethode wurden die Hy-Erzeugungskosten abgeschétzt. In Tabelle A.2
sind die abgeleiteten Produkterzeugungskosten aus drei Literaturstudien zusammengefasst.

Tab. A.2: Ergebnisse der Ho-Erzeugungskostenabschétzung mittels der Faktormethode auf
Basis von Literaturdaten

Schaub ! DVGW-Studie 2 Smolinka et al. 3
konservativ zukiinftig konservativ zukiinftig konservativ zukiinftig
spez. Investition 2000 1600 1500 1263 1200 800
/ k€ MW
Fy naNtp 20000 20000 32000 32000 250 1500
/ m?® h'!
VLS / hat 8760 8760 7000 7000 3066 8535
Nehem / - 80 80 74 82 82 86
Stromkosten Hs-Erzeugungskosten
/ € GJ! / € GJ!
0 12,3 9,8 8,5 5,7 15,5 3,9
13,7 29,5 26,8 28,1 22,4 19,8 324

1 Schaub (2013)
2 Miiller-Syring et al. (2013)
3 Smolinka et al. (2011)

Fiir den in Kapitel 4.1 dargestellten BtL-Prozess mit Hy-Einbindung wurde ein Hy-Bedarf
pro eingesetzter luftgetrockneter Biomasse von T’:# = 0,06 kg kg! berechnet. Bei einem
Biomassestrom von Fgy = 275 t h! fiir eine BtL-GroBanlage (Trippe 2013) miisste der Speicher
etwa 14-10° kg H, (Vspnrp = 15,7 10° m?) aufnehmen kénnen, um die stationéire Fahrweise fiir
1 Woche = 168 h bei abgeschalteter Elektrolyse aufrecht erhalten zu konnen. Altmann et al.
(2004) geben in ihrer Studie eine spezifische Investition von Igp spe, = Vsi T fir groBVOIumlge
oberirdische Wasserstoffspeicher (Vspntp = 2000 m?® - 100000 m?) von 25 - 50 € m™

Damit ergibe sich fiir die berechnete Speichergrofie eine Investition von 392 - 784 M€. Dle
Investition fiir der Elektrolyse betrégt 512 - 1375 M€ bei Zugrundelegung der in Tabelle A.2
angegebenen spezifischen Investitionskosten und einer wirkungsgradabhéngigen installierten
Elektrolyseurleistung von 640 - 743 MW. Es wird ersichtlich, dass extrem grofle Speicher
benétigt wiirden und die Hy-Speicherinvestition bei der Berechnung der Gesamtinvestition

daher nicht zu vernachléssigen ist.

Je nach Lade- und Entladezyklus variiert der Betriebskostenanteil an den Gesamtkosten des
Hs-Speichers, da unterschiedlich viel Kompressions- bzw. Kiihlleistung aufgebracht werden
muss. Tzimas et al. (2003) schitzen in ihrer Veréffentlichung die Hs-Speicherkosten fiir Gas-
und Fliissigspeicher ab. Die Speicherkosten (d.h. spezifische Kapital- und Betriebskosten) be-
laufen sich auf 1,5 $ GJ!' - 4 $§ GJ! (Kurzzeitspeicherung) und 7 - 13 $ GJ ! (Langzeitspei-
cherung). Die Investition fiir die Untergrundspeicherung, als giinstigste Speicherart, werden
mit 16 - 80 $ GJ! angegeben. Daraus leiten die Autoren Hy-Speicherkosten von 1 - 5 $ GJ
(Kurzzeitspeicherung) und 1,5 - 8 $ GJ! (Langzeitspeicherung) ab. Lemus et al. (2010) geben
10 $ GJ* fiir die Ho-Speicherkosten an.
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Leistungsprofil des zugrundegelegten Windparks

In Abbildung A.1 ist das Leistungsprofil eines Windparks gezeigt (Aicher et al. 2014), welches
aus zwei identischen Stromprofilen eines Monats zusammengesetzt ist. Es handelt sich um die
Realdaten im Minutenmittel fiir einen reprasentativen Monat (Mai).

40 T T T T T T T
—P, (1)

— 28 Tage

T

35

30

25

20

Pel / MW

15

10

M0, M

t / min

6 7 8
x 10*

Abb. A.1: Leistungsprofil eines Windparks in Norddeutschland fiir die Modellierung des
BtL-Prozesses mit Ho-Einbindung, Realdaten im Minutenmittel, siehe Aicher et
al. (2014)

Flexibilisierungsoptionen des BtL-Prozesses bei variablem (H;/CO)g ein-Verhaltnis

In Abbildung A.2 sind die berechneten Riickfiihrungsverhéltnisse bei variablem (Hy/CO)g ein-
Verhéltnis dargestellt, die sich ergeben, wenn Xps ges = 100 % gefordert und gleichzeitig ein
bestimmtes kritisches ,,Oxidationspotential“ in der Gasphase des Reaktors nicht {iberschritten
werden soll.

Das kritische ,,Oxidationspotential (1’;7220) wird als Kennzahl fiir das Desaktivierungsverhalten
des Co-Katalysators fiir (Hy/CO)-Verhiltnisse # 2 herangezogen. Das ,,Oxidationspotential
ergibt sich aus dem Verhéltnis von oxidierender zu reduzierender Spezies und wurden aus dem
bekannten Desaktivierungsverhalten des Co-Katalysators bei einem (Hy/CO)-Verhiltnis von
zwei abgeleitet (siehe Li et al. (2002)). Die zu den jeweiligen maximal erlaubten per-pass-CO-
Umsétzen bei einem (H/CO)-Verhiltnis von zwei korrespondierenden ,, Oxidationspotentia-
len® sind in Tabelle A.3 dargestellt. Im austretenden Strom F, ., ist die CO-Konzentration
derart festgelegt, sodass im riickgefithrten Strom F, g (H2/CO) = 2 erreicht wird. Neben der
Anderung des (Hy/CO)g cin-Verhiltnisses wird auch eine Anderung des Eintrittsstoffstromes
beriicksichtigt. Dabei wird vereinfachend angenommen, dass das (Hy/CO)-Verhéltnis im Roh-
synthesegas eins betrédgt. Der fehlende Wasserstoff wird durch die Elektrolyse bereitgestellt,
womit sich der Eintrittsstoffstrom fiir (H2/CO)gein = 2 um 50 % erhoht.
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—_—DH20 — () 5 e PH20 ] 17 P20 — 983
PH2 ’ PH2 ’ PH2 ’
Fn,F,norm / -
2/3 5/6 1
1 T T T
0,8 :
. 0,6 h
~
< 0’4 /
0,2] g
0

1 12 14 16 1,8 2
(H2/CO)R,ein/ -

Abb. A.2: Riicklaufverhéltnis ¢ zur Erreichung des jeweiligen maximal moglichen Umsat-
zes Xco,pp,max PzW. des maximal moglichen , Oxidationspotentials® (£222) und
Xu2,ges = 100 % in Abhéngigkeit des (Ha/CO)R ein-Verhéltnisses bei gleichzeiti-
ger Anderung des Eintrittsvolumenstromes entsprechend des BtL-Prozesses mit
Hs-Einbindung, Annahmen: ideal riickvermischter Reaktor, pr = 2 MPa, ideale
Auftrennung der Produkt- und Eduktstréme hinter dem Reaktor, Kinetik nach
Yates et al. (1991), kinetische Parameter siehe Edzang (2015)

Fiir ein (H2/CO)R ein-Verhéltnis von 2 ergeben sich jeweils maximale Riickfiihrungsverhéltnis-
se. Dabei erhélt man fiir den Fall (229) = 0,5 das hochste Riickfithrungsverhéltnis von 1. Fiir
geringere (Hs/CO)R ein- Verhéltnisse folgen kleinere Riickfiihrungsverhéltnisse. Der Synthese-
reaktor kann dementsprechend bei stationédr betriebenem Vergaser selbst ohne Ho-Erzeugung
durch Absenkung des Riickfithrungsverhéltnisses betrieben werden und erfiillt dabei die An-
forderungen eines Ha-Umsatzes von 100 % und einer Unterschreitung des kritischen ,,Oxi-
dationspotentials* im Reaktor. Das bedeutet, dass eine minimale Ho-Speichergroflie erreicht
werden kann, die nur noch vom zeitlichen Muster des Stromprofils abhéngt.

Die zeitweise Absenkung des (Hy/CO)g ein- Verhéltnisses im Rahmen der flexiblen Betriebs-
weise des BtL-Prozesses mit variablem (Hs/CO)g ein-Verhéltnis begiinstigt zudem die Bildung

Tab. A.3: Berechnete ,,Oxidationspotentiale” der Gasphase im FT-Reaktor in Abhéngigkeit
des maximal erlaubten per-pass-CO-Umsatzes fiir (Hy/CO) = 2

XCO,pp,max / % (%) / MPa MPa!
50 0,50
70 1,17
85 2,83
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langkettiger KWSt, d.h. des gewiinschten Zielprodukts (Vervloet et al. 2012) (siehe Kapi-
tel 3.2.3). Allerdings muss dann das Produkt der FT-Synthese entweder zwischengespeichert
werden oder nachfolgende Produktaufarbeitungsschritte miissen mit einer zeitlich variieren-
den Eduktzusammensetzung betrieben werden kénnen. Auflerdem kann der Katalysator bei
zu hohen CO-Partialdriicken d.h. zu niedrigen (Hy/CO)R ein- Verhéltnissen durch die Ablage-
rung unreaktiver Kohlenstoffspezies desaktivieren. Es konnte dementsprechend eine gewisse
Limitierung bei sehr kleinen (Hy/CO)g ein-Verhiltnissen bestehen, die durch die Festlegung
eines kritischen ,,Oxidationspotentials® nicht abgedeckt wird (Tsakoumis et al. 2010; Zhang
et al. 2002). Dadurch kénnte sich ein geringerer erreichbarer Flexibilitdtsgrad in Abhéangigkeit
von der Rohsynthesegaszusammensetzung des Vergasers ergeben.
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B Ergdnzungen zu den experimentellen Methoden

Abbildung B.3 zeigt den schematischen Aufbau des verwendeten offline-GC.

1. Trigergas (He)
2. Druckluft
3. Ampullenbrecher
4. Elektrisch beheizte und isolierte Leitung
ﬁ 5. Injektor
N 6. Saule
\} 7. Ofen

8. FID Detektor
9. Leitung fiir fl. N,
10. Gasversorgung fir FID

(a) Luft, (b) Hy, (c) Ar/N, 10

| 6? _____ | y : 4—\@ %

A Lo
P>

Abb. B.3: Schematische Darstellung des offline-GC (Agilent 6890N) nach Iglesias Gonzalez
(2015)

In der Versuchsapparatur kénnen reprasentative Proben der Gasphase mittels des in Abbil-
dung B.4 dargestellten Ampullenprobennehmers entnommen werden.

In Abbildung B.5 sind die Ergebnisse einer Gleichgewichtsberechnung mit AspenPlus darge-
stellt. Der Gasphasenanteil des jeweiligen KWSt (als Alkan angenommen) im Heiflabschei-
der ist iiber der C-Zahl aufgetragen. Bei der eingestellten Heiflabscheidertemperatur kann
dementsprechend davon ausgegangen werden, dass KWSt mit bis zu zehn Kohlenstoffatomen
vollstandig gasformig sind. Die in der Ampulle erhaltene Zusammensetzung spiegelt dem-
entsprechend die Zusammensetzung im Reaktor bis zu dieser C-Zahl wider.
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Abb. B.4: Schnittzeichnung des Ampullenprobennehmers nach Schulz et al. (1984)

ne / -

Abb. B.5: Ergebnis der Gleichgewichtsberechnung mit AspenPlus zur Bestimmung des
Fliissig-Gas-Gleichgewichts im Heilabscheider, Beriicksichtigung der C-Spezies n¢
= 1-30, 140 °C, 2 bar, Xco = 20 %, (H2/CO)Rein = 2, ac1,01-10 = 0,5, acaz0 =
0,8, Redlich-Kwong-Soave-Zustandsgleichung
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Abschatzung des Laborfestbettreaktors auf Randgangigkeit, Riickvermischung und Stoff-
transportlimitierungen

Im Folgenden wird der Laborfestbettreaktor auf Randgéngigkeit, Riickvermischung und Stoff-
transportlimitierungen iiberpriift. Die Uberpriifung auf Randgéngigkeit im Festbettreaktor
erfolgt nach Gleichung B.1 (Kapteijn et al. 2008). Anstelle des Reaktordurchmessers wird
fiir den Festbettreaktor die Breite des Ringspalts zwischen Thermoelementfithrungsrohr und
Reaktorwand eingesetzt. Bei Erfiillung der Ungleichung ist Randgéngigkeit vernachlassigbar.

dr  brs
— =—>1 B.1
oA 0 (B.1)

Zur Uberpriifung der angenommenen Kolbenstromung wird die Bodenstein-Zahl berechnet.

Zunichst erfolgt die Berechnung des bindren Diffusionskoeffizienten nach Fuller (VDI 2006)

mit Gleichung B.2.

0,00143 - TV - (M) + (M) ™)2)
P-VZ(ZAn) + (X Aw)i)?

Daraus kann die molekulare Peclet-Zahl berechnet werden (siche Gleichung B.3) (VDI 2006).

D12 = (B2)

Pey = —— (B.3)

Mit Gleichung B.4 wird daraus die axiale Peclet-Zahl berechnet (VDI 2006).

1 Dschiitt 1

D12
= B.4
Peax P€0 + Kax ( )

mit

DSchﬁtt —1_ m
D12

und

Kax:2

SchlieBlich ergibt sich die Bodenstein-Zahl (Gleichung B.5), die die Konvektion mit der Dis-
persion ins Verhéltnis setzt. Ab Werten von Bo > 100 ist die Annahme einer Kolbenstromung
gerechtfertigt (VDI 2006).

Bo = Pe,, . Lot (B.5)
dp

Zur Abschétzung der inneren Stofftransportlimitierung im Laborsuspensions- und Laborfest-
bettreaktor wird das Weisz-Modul berechnet. Dafiir erfolgt zunéchst die Berechnung der dy-
namischen Viskositét des Suspensionsmittels bzw. des FT-Produkts nach Gleichung B.6 (VDI
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2006).
In (ﬁ) —In (pL;i?n ) ) (Z Ax + ZAB) (B.6)

Mit Gleichung B.7 kann der effektive Diffusionskoeffizient mit D;;, aus Gleichung D.11 be-

stimmt werden. Es wird angenommen, dass der Katalysator in beiden Reaktoren mit Squalan
(CgoH(jg) gefullt ist.

Dier = Dy, - ®_p,- €y’ (B.7)
L
Die Berechnung des Weisz-Moduls erfolgt nach Gleichung B.8. Diese Berechnung gilt streng-
genommen nur fiir eine Reaktion erster Ordnung. Es wird allerdings vereinfachend davon
ausgegangen, dass die Reaktion mit einer Kinetik erster Ordnung beziiglich Hy beschrieben
werden kann. Bei Erfiillung der Ungleichung ist keine interne Stofftransportlimitierung zu
erwarten (Dittmeyer et al. 2008).

2
T'p " Tigem
= ——2>=— <06 B.8
v Di,eff * Cisl ’ ( )
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Die Ergebnisse der Berechnungen sind in Tabelle B.4 zusammengefasst.

Tab. B.4
Grofe Einheit Festbettreaktor Suspensionsreaktor Glei-
chung
Geometrie
dp 10% m 50 - 100 50 - 100 -
brs 10% m 2000 - -
LSchﬁtt,Kat m 0,1 -
Betriebsbedingungen
Tr °C 210 210 -
e m st 0,008 - -
€a - 0,4 - -
€p - 0,5 - -
(Hy/CO)pein - 1-15 1-2 .
P MPa 0,2 0,2-2 -
Stoffdaten
Hyo - 7,3 7,3 D.14
m, 10 Pa s 4,97 4,97 B6
DKat kg m™ 1200 1200 -
Dys 10° m? st 1,75 - B.2
Dy 10® m? s 2,99 2,99 D.11
Randgingigkeit -
brs - 20 - 40 - B.1
Kolbenstromung o
P - 0,095 - 0,182 - B.4
P - 0,023 - 0,045 - B.3
Bo - 182 - 190 - B
innere Stofftransportlimitierung o
T Ho,exp,max mol m™ 4,1-7.7 2,3-838 -
Deg 108 m? st 1,06 1,06 B.7
) - 0,07 - 0,29 0,01 - 0,18 BS
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C Weitere Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen

Erganzung zu den experimentellen Untersuchungen unter stationdaren Bedingungen
Das Desaktivierungsverhalten von Co-Katalysatoren aus der Literatur und des eigenen Kata-
lysators ist in Abbildung C.6 dargestellt. Dabei sind die Messpunkte bei denen eine Desaktivie-
rung aufgetreten ist schwarz und die Messpunkte bei denen keine Desaktivierung aufgetreten
ist weifl ausgefiillt.
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Abb. C.6: Einfluss des HyO-Partialdrucks und des ,,Oxidationspotentials* auf die Desakti-
vierungsneigung von Kobalt-Katalysatoren nach Rohde (2011), weif}: keine Desak-
tivierung, grau: reversible Desaktivierung, schwarz: irreversible Desaktivierung,

O Co-AlyO3: Storsaeter et al. (2005b), Borg et al. (2006), Saib et al. (2006), O
Co-SiOs: Chen et al. (2001), Krishnamoorthy et al. (2002), Kiss et al. (2003), Das
et al. (2005), Dalai et al. (2008), Storsaeter et al. (2005a), Co-TiOq *: Bertole et
al. (2002), Storsaeter et al. (2005b), Co/Pt-Al,O3 A: eigene Messungen siehe Ta-
belle 6.1
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Tabelle C.5 zeigt die Ergebnisse der Anpassung der kinetischen Parameter an die Versuchser-
gebnisse im Suspensionsreaktor bei niedrigem Reaktordruck (0,2 MPa).

Tab. C.5: Ermittelte kinetische Parameter des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991)
mit Giiltigkeitsbereich, Versuche im Suspensionsreaktor

Grofle Wert Einheit
ermittelte kinetische Parameter, Yates et al.

EFT vates 7,63 10 mol s kgt Pa?
apT 2,2 10_5 Pa‘l
Giiltigkeitsbereich

T 210 °C

(Hy/CO)R ein 1-2 -

P 0,2 MPa

Xco 4-10 %

Die Giite der Parameteranpassung fiir Versuche im Festbettreaktor mit einer zweiten Charge
des Co-Referenzkatalysators zur Bestimmung der kinetischen Parameter des Ansatzes nach
Yates et al. (1991) sind in Abbildung C.7 dargestellt. Es zeigt sich eine hohe Giite der Para-
meteranpassung iiber einen groflen Umsatzbereich.
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Abb. C.7: Giite der Parameteranpassung des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991),
Versuche im Festbettreaktor mit zweiter Charge des Co-Referenzkatalysators,
Giiltigkeitsbereich siehe Tabelle %

Die ermittelten kinetischen Parameter des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991) im
Festbettreaktor mit der zweiten Charge des Co-Referenzkatalysators werden in Tabelle C.6
gezeigt.
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Tab. C.6: Ermittelte kinetische Parameter des kinetischen Ansatzes nach Yates et al. (1991)
mit Giiltigkeitsbereich, Versuche im Festbettreaktor mit zweiter Charge des Co-

Referenzkatalysators.
Grofle Wert Einheit
ermittelte kinetische Parameter, Yates et al.
Ko vates 1,75 102 mol s kg! Pa?
apT 3,65 107 Pal
Ep 90 kJ mol!
Giiltigkeitsbereich
T 190, 200, 210 °C
(HZ/CO>R,ein 2 -
P 1 MPa
Xco 12 - 60 %

Die Anpassung der kinetischen Parameter eines Ansatzes nach erster Ordnung beziiglich H,
an die Versuchsergebnisse im Laborsuspensionsreaktor ist in Abbildung C.8 gezeigt. Es zeigt
sich keine zufriedenstellende Anpassungsgiite.
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Abb. C.8: Giite der Parameteranpassung der kinetischen Parameter eines kinetischen Ansat-
zes nach erster Ordnung in H,, Versuche im Laborsuspensionsreaktor
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In Abbildung C.9 sind die i-Alken-zu-n-Alkan-Verhéltnisse iiber dem (Hy/CO)g ein-Verhéltnis
aufgetragen. Eine starke Abnahme des i-Alkenanteils mit steigendem (Hs/CO)R e ist fiir alle
dargestellen C-Spezies zu erkennen.
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Abb. C.9: Alken-zu-Alken-Verhiltnis in Abhéngigkeit des (Ha/CO)R ein-Verhiltnisses, Versu-
che im Festbettreaktor, mit offline-GC gemessen, Bedingungen siche Tabelle 6.3.
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Erginzung zu experimentellen Untersuchungen mit sprungartiger Anderung der Be-
triebsparameter

Im Folgenden sind weitere Versuchsergebnisse mit Sprungénderung der Betriebsvariablen ge-
zeigt. Abbildung C.10 zeigt zwei Versuche mit Sprungidnderung des Temperatursollwerts im
Heiflabscheider und Laborsuspensionsreaktor ohne Reaktion. Neben den experimentellen Er-
gebnissen sind auflerdem die Ergebnisse der zugehorigen rechnerischen Untersuchung darge-
stellt.
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Abb. C.10: Sprungénderung des Temperatursollwerts in Reaktor und Heiflabscheider
zum Zeitpunkt t = 0 s, Versuche im Suspensionsreaktor ohne Reaktion, links:

FV,aus,NTP = 200 cm? min'l, FV,ein,NTP =75 cm? min'l, 0,5 MPa, rechts:
Fy ausnTp = 200 cm?® min!, Fy einNTP = 75 cm® min!, 1 MPa
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In Abbildung C.11 ist ein weiterer Versuch mit Sprungénderung des Temperatursollwerts im
Heiflabscheider und Laborsuspensionsreaktor dargestellt.
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Abb. C.11: Sprungénderung des Temperatursollwerts im Reaktor und im Heiflabschei-
der zum Zeitpunkt ¢ = 0 s, Versuche im Suspensionsreaktor mit 2 g des Co-

Referenzkatalysators, Fy ausntp = 180 cm?® min™, Fy einnTP = 60 cm?® min™, 0,5
MPa
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Die Ergebnisse eines Versuches mit Sprungéinderung des Eintrittvolumenstromes ist in Abbil-
dung C.12 gezeigt. Die Abbildung C.13 zeigt zwei weitere Versuche mit Sprungéinderung des

oo
e}

-3
(@]
[
|

ot O
o O
[
|

3 -
Fyein / cm® min™!

| | |
—-500 0 500 1000 1500 2000

t/s

Abb. C.12: Sprungénderung des Eintrittvolumenstroms zum Zeitpunkt ¢ = 0 s, Versuche im
Suspensionsreaktor mit 2 g des Co-Referenzkatalysators, Fy ausntp = 180 cm?
min™, 200°C, 0,5 MPa

Eintrittvolumenstromes im Laborsuspensionsreaktor ohne Reaktion.
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Abb. C.13: Sprungidnderung des Eintrittvolumenstroms zum Zeitpunkt ¢ = 0 s, Versuche im

Suspensionsreaktor ohne Reaktion, links: Fy aus ntp = 500 cm?® min!, 200°C, 1
MPa, rechts: Fy ausntp = 180 em?® min™, 200°C, 0,5 MPa
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Zur Validierung des mathematischen Modells der Laborapparatur wurden Versuche mit
sprungartiger Anderung der CO-Konzentration durchgefithrt. Die Ergebnisse zweier Versu-
che sind in Abbildung C.14 dargestellt.
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Abb. C.14: Validierung des mathematischen Modells der Laborapparatur, Versuche mit
sprungartiger Variation der CO-Konzentration im Anlageneintritt zum Zeit-
punkt ¢ = 0 s, Berechnung mit mathematischem Modell der Laborapparatur,
Suspensionsreaktor ohne Katalysator, (Fy cinntp = 100 cm?® min!, 210 °C, 1
MPa)
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Erginzung zu experimentellen Untersuchungen mit periodischer Anderung des

(Hs/CO)Rein-Verhdltnisses

Abbildung C.15 zeigt moderate periodische Anderungen des (H,/CO)g-Verhiltnisses, die zur

Validierung des mathematischen Modells der Laborapparatur durchgefiithrt wurden.

, 1
~ ngritt
jas
N
O Il
. 6] — ModelloIR .
Py
Q 4 Reaktor |
Q
~
EN 2
O |
6F ‘ -
4 Austritt |
2, |
0

|
0 500 1000
t/s

Abb. C.15: Moderate periodische Anderung des (H,/CO)g-Verhéltnisses zur Validierung des
mathematischen Modells der Laborapparatur bzgl. einzustellender (Hs/CO)R ein-
Verhiltnisse fiir moderate periodische Anderungen des (H,/CO)g-Verhiltnis-
ses, Versuche im Suspensionsreaktor ohne Reaktion, mit IR-Sensor gemessen,
FV,aus,NTP = 400 Cm3 min'l, FV,ein,NTP =100 cm3 min‘l, 210°C, 0,2 MP&, tper =

60 s (links) bzw. 120 s (rechts)
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Anhang

In Abbildung C.16 sind CHy-, C3- und Cg-Stoffstrome am Austritt des Reaktors bei mode-
rater periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses fiir eine Periodendauer von #p,, =

240 s dargestellt. Die linke Abbildung zeigt Versuche, die im Suspensionsreaktor durchgefiihrt

wurden. Auf der rechten Seite sind Versuche im Laborfestbettreaktor dargestellt.

1 0,8 ! 0,8
~ ~
£ 067 AU — | .
£ 04 £ 04 | |
~ 04 ~ 04
2 2
= 03k - = 03} |
3 A A A 3
= 02} = . = 02f A A
= = A
o < A =
=01 SR
- 005 _ 0,05
S 0,04 T2 004l |
§ Aaa®baa NN g A A A
-~ 0,03} . - 0,03} .
Q Oﬁ A A A
a =1 = A
a 0,02 - 0,02 La ‘
0,026 _ 0,026
g 0,022 |- . g 0,022 |- A,a,AA B
30’018*AAAAAAAAAAA[ 30,018~AAA A
S 0,014 1 8 0,014 |
= =]
~ 0’01 L L L ~ 0701 L L L
0 60 120 180 240 0 60 120 180 240
t/s t/s
Abb. C.16: CHy-, C3- und Cg-Stoffstrome am Austritt des Reaktors bei moderater periodi-

scher Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses dargestellt iiber eine Periodendau-
er im eingeschwungenen Zustand, Versuche im Suspensionsreaktor (links) mit

2 g bzw. im Festbettreaktor (rechts) mit 1 g des Co-Referenzkatalysators, mit
online-GC gemessen, ==: unter stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein =
1,1, ===: unter stationéren Bedingungen bei (Hy/CO)R ¢in = 1,5 , ==: unter sta-
tionéiren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein = 2, Fy einntp = 100 cm® min!, 210 °C,
0,2 MPa, tpe, = 240 s
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In Abbildung C.17 sind die CHy-, C3-, Cg- und Cy-Stoffmengenanteile am Austritt des Reaktors
bei moderater periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses fiir den gleichen Versuch
wie in Abbildung C.16 dargestellt.
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Abb. C.17: CHy-, C3-, Cg- und Cy-Stoffmengenanteile am Austritt des Reaktors bei mo-
derater periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses dargestellt iiber
eine Periodendauer im eingeschwungenen Zustand, Versuche im Suspensi-
onsreaktor (links) mit 2 g bzw. im Festbettreaktor (rechts) mit 1 g des Co-
Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, &: Cz, O0: Cg, O: Cg, Fy ausNTP =
400 cm?® min™, Fy enntp = 100 cm® min!, 210 °C, 0,2 MPa, t,e = 240 s
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Die CO-, Hs- und CHy-Stoffstrome am Austritt des Reaktors bei einer moderaten periodischen
Anderung des (H,/CO)g-Verhéltnisses sind in Abbildung C.18 iiber einer Periode aufgetragen.
Auf der linken Seite finden sich die im Laborsuspensionsreaktor ermittelten Ergebnisse. Auf
der rechten Seite sind die im Festbettreaktor gemessenen Stoffstréme aufgetragen.
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Abb. C.18: CO-, Hy- und CHy-Stoffstrome am Austritt des Reaktors bei moderater periodi-
scher Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses dargestellt iiber eine Periodendau-
er im eingeschwungenen Zustand, Versuche im Suspensionsreaktor (links) mit
2 g bzw. im Festbettreaktor (rechts) mit 1 g des Co-Referenzkatalysators, mit
online-GC gemessen, ==: unter stationdren Bedingungen bei (Ha/CO)R ein =
1,1, ===: unter stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein = 1,5, ==: unter sta-
tiondren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein = 2, Fy einntp = 100 cm® min!, 210 °C,
0,2 MPa, tper = 1920 s
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Die Abbildung C.19 zeigt die Stoffmengenanteile von CHy- bzw. der Cs-, Cg- und Cq-Spezies
am Austritt des Suspensionsreaktors (links) und des Festbettreaktors (rechts) fiir den gleichen
Versuch wie in Abbildung C.18.
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Abb. C.19: CHy-, Cs-, Cg- und Cy-Stoffmengenanteile am Austritt des Reaktors bei mo-

derater periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses dargestellt iiber
eine Periodendauer im eingeschwungenen Zustand, Versuche im Suspensi-
onsreaktor (links) mit 2 g bzw. im Festbettreaktor (rechts) mit 1 g des Co-
Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, &: Cs, O0: Cg, O: Cg, F¥y aus NTP
400 cm?® min™, Fy einntp = 100 cm® min!, 210 °C, 0,2 MPa, t,e, = 1920 s
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Die gemittelten CO-Verbrauchs- bzw. CHy-Bildungsgeschwindigkeiten sind in Abhéngigkeit
der Periodendauer fiir eine moderate periodische Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses in
Abbildung C.20 dargestellt.
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Abb. C.20: Gemittelte integrale CO-Verbrauchs- bzw. CHy-Bildungsgeschwindigkeiten in
Abhéngigkeit der Periodendauer bei moderater ((Hy/CO)gr = 1,1 <> 2) pe-
riodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhéltnisses, Versuch im Laborsuspen-
sionsreaktor mit 2 g (links) bzw. im Festbettreaktor mit 1 g (rechts) des Co-
Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, ===: unter stationéren Be-
dingungen bei (Hy/CO)Rein = 1,1, ==: unter stationdren Bedingungen bei
(HQ/CO)R,ein = 27 FV,ein,NTP = 100 cm? min'l, 210 OC, 0,2 MPa
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Abbildung C.21 zeigt die gemittelten CO-Verbrauchs- bzw. CH,-Bildungsgeschwindigkeiten
in Abhingigkeit der Periodendauer fiir eine extreme periodische Anderung des (Hy/CO)g-
Verhéltnisses im Laborfestbettreaktor.
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Abb. C.21: Gemittelte CO-Verbrauchs- bzw. CHy-Bildungsgeschwindigkeiten in Abhéngig-
keit der Periodendauer bei extremer ((Hy/CO)r = 1,1 ¢ 00) periodischer Ande-
rung des (Hy/CO)g-Verhéltnisses, Versuche im Festbettreaktor mit 1 g des Co-
Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, =—: unter stationiren Bedingun-
gen bei (HQ/CO)R,ein = 1,1, el ’Fper = Tper’(HZ/CQOm’em :171, FV,ein,NTP = 100 cm3
mint, 210 °C, 0,2 MPa
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Die Ergebnisse aus dem offline-GC bei moderater (links) und extremer (rechts) periodischer

Anderung des (Hy/CO)g-

Verhéltnisses sind in den Abbildungen C.22 (Alkane)
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Abb. C.22: Gemittelte Alkan-Stoffstrome am Austritt des Reaktors in Abhéngigkeit der Pe-

riodendauer bei moderater (links, (Hy/CO)r = 1,1 <> 2) und extremer (rechts,
(Hy/CO)g = 1,1 <+ o0) periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhéltnisses,
Versuche im Festbettreaktor mit 1 g des Co-Referenzkatalysators, mit online-
GC gemessen, == unter stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)R cin = 1,1,
=== unter stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)gein = 1,5 (links) und 3,2
(rechts), === Fper Tper,(1fa/ CO)R’E‘“ —  —: unter stationiren Bedingungen bei
(Hy/CO)Rein = 2, Fy einntp = 100 cm® min!, 210 °C, 0,2 MPa

und C.23 (Alkene) dargestellt.
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Abb. C.23: Gemittelte integrale C3Hg-, CgH1o- und CoHyg-Stoffstrome am Austritt des Re-
aktors in Abhéngigkeit der Periodendauer bei moderater (links, (Hy/CO)g =
1,1 ¢+ 2) und extremer (rechts, (Hy/CO)g = 1,1 <+ oo) periodischer Ande-
rung des (Hy/CO)g-Verhiltnisses, Versuche im Festbettreaktor mit 1 g des
Co-Referenzkatalysators, mit online-GC gemessen, ==: unter stationéren Be-
dingungen bei (Hy/CO)Rein = 1,1, ===: unter stationéren Bedingungen bei
(H3/CO)R,ein = 1,5 (links) und 3,2 (rechts), ===: 7o, = -Reutbegren=ld ‘e yp-
ter stationéiren Bedingungen bei (Hy/CO)Rein = 2, Fyeimntp = 100 cm® min™,
210 °C, 0,2 MPa
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In Abbildung C.24 sind die gemittelten Alkan-Bildungsraten in Abhéngigkeit der Perioden-
dauer bei moderater periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses dargestellt.
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Abb. C.24: Gemittelte Alkan-Bildungsraten in Abhéngigkeit der Periodendauer bei modera-
ter ((H2/CO)r = 1,1 <> 2) periodischer Anderung des (Hy/CO)g-Verhéltnisses,
Versuche im Laborsuspensionsreaktor mit 2 g des Co-Referenzkatalysators, mit

offline-GC gemessen, ==: unter stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein =
1,1, ===: unter stationdren Bedingungen bei (Hz/CO)g ein = 1,5, ==: unter sta-
tiondren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein = 2, Fy einntp = 100 cm® min, 210 °C,
0,2 MPa
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Abbildung C.25 zeigt die Bildungsraten der Alkene. In
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Abb. C.25: Gemittelte Alken-Bildungsraten in Abhéngigkeit der Periodendauer bei mode-
rater ((Hy/CO)r = 1,1 <+ 2) periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhéltnis-
ses, Versuche im Laborsuspensionsreaktor mit 2 g des Co-Referenzkatalysators,
mit offline-GC gemessen, ==: unter stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)Rg.ein
= 1,1, === unter stationdren Bedingungen bei (Hy/CO)g ein = 1,5, ==: unter

stationéiren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein = 2, Fy ausntp = 300 cm?® min®

Fy ein TP = 100 cm® min™!, 210 °C, 0,2 MPa

Y

absoluten Bildungsraten gezeigt. In den Abbildungen rechts sind die auf stationdre Werte

normierten Bildungsraten dargestellt.
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In Abbildung C.26 werden die Ergebnisse der Berechnungen mit dem mathematischen Modell
der Laborapparatur fiir eine moderate periodische Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses ge-
zeigt. Das Modell wurde fiir diesen Zweck erweitert und beriicksichtigt die Produktverteilung
mit einem in der Veroffentlichung von Vervloet et al. (2012) vorgestellten empirischen Ansatz.
Fiir diese spezielle Berechnung wurde angenommen, dass sich die Loslichkeiten der KWSt

nicht unterscheiden.
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Abb. C.26: Stoffstrome berechnet fiir CH; und C4 am Suspensionsreaktoraustritt, Modell-
rechnung fiir eine moderate periodische Anderung des (Hs/ CO)R_ein-Verhélt-
nisses,mit HCH4 = Hc4 s tper = 1920 S, FV,ein,NTP = 100 cm3 Hlill_l, 210 OC, 072
MPa, LN (HQ/CO)R = 1,1 < 2, — (HQ/CO)R7ein = 2, — (HQ/OO)Rﬁin =
1.1
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Abbildung C.27 zeigt die CHy-, C3- und Cg-Stoffstrome (links) bzw. Stoffmengenanteile

< 1f ]
= 0.8} -
5 0,6 L §
S 04 | | |
in T ~ 1 [ B
Z 30 ) = 0,8} N
S A a5 0.6L |
g Z 5
I 20 . > 04 | L |
A
—~ A 1 T T o o $
= 10 A A N ¢
< A A \ ¢
E’f 0 4 $ T T IJP ~ 078 | N
3 o
Mgas
‘_,(m 0,16 T T T *g 076 | o o
= 0,12 i <
g A 074 | | |
— 0508 [ A A A A 2& O,]- A A ‘ ‘
g 004, z . 008 & 4 e
7~ , 6
= 0 * * —4 \0’06*|:|D|:| 0Cy
0,06 : : : l Lo 0,041 A
= A 0,02 | o A, .24
S 004 5, . ©0 7,5 -
j A 0 60 120 180 240
. 0,02 | A il t]s
=~ 0 I | A A A A
0 60 120 180 240
t /s

Abb. C.27: CHy-, Cs- und Cg-Stoffstrome (links) bzw. Stoffmengenanteile (rechts) extremer
periodischer Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses ((Hy/CO)r = 1,1 ¢ 00)
dargestellt iiber eine Periodendauer im eingeschwungenen Zustand am Reak-
toraustritt, Versuche im Festbettreaktor mit 1 g des Co-Referenzkatalysators,
Anderung im Anlageneintritt nur schematisch beziiglich Zeit dargestellt, mit
offline-GC gemessen, Fy ein ntp = 100 cm?® min™, 210 °C, 0,2 MPa, tye, = 240
s (links) bzw. 1920 s (rechts)

(rechts) fiir eine extreme periodische Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses im Laborfest-
bettreaktor.
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Abbildung C.28 zeigt einen Versuch bei dem zwischen reinem Hs und reinem CO periodisch
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Abb. C.28: CHy-, Cs- und Cg- Stoffstrome (links) bzw. Stoffmengenanteile (rechts) bei peri-
odischem Wechsel zwischen Hy und CO ((H2/CO)ein = 0 > 00) dargestellt iiber
eine Periodendauer im eingeschwungenen Zustand am Reaktoraustritt, Versuche
im Festbettreaktor mit 1 g des Co-Referenzkatalysators, Anderung im Anlagen-
eintritt nur schematisch beziiglich Zeit dargestellt, mit offline-GC gemessen, =—:
unter stationédren Bedingungen bei (Hy/CO)R ein = 1,1, Fyeinntp = 100 cm?
min?, 210 °C, 0,2 MPa, t,e, = 1920 s

gewechselt wurde. Es sind die CHy-, Cs- und Cg- Stoffstrome (links) bzw. Stoffmengenanteile
dargestellt. Es wird grofitenteils CHy gebildet und dies fast ausschliefSlich wéhrend der Ha-
reichen Phase. Auflerdem findet eine Bildung von Cs-Spezies statt. Lingere KWSt werden
dagegen nur in sehr geringem Umfang gebildet.

In Abbildung C.29 sind die gemittelten Bildungsgeschwindigkeiten der Alkene fiir eine ex-
treme periodische Anderung des (H,/CO)g-Verhiltnisses in Abhéingigkeit der Periodendauer
dargestellt. In dieser Abbildung werden Bildungsgeschwindigkeiten fiir die CO-reiche Phase
gezeigt. Diese wurden dementsprechend iiber die halbe Periodendauer gemittelt.

204



Anhang

2,5 T T ] T
1 2 CGH12 -
~
.z L5y e
2,5 — =L |
' 21 &,H, " é 0 )5 i e o o i ]
~— )
RN A 0
|gm 1 B i 2,5 ‘ ‘ ‘
|§ 0,p pHmmm R RRIm R E SR Rt 4 \' 2F St =
0 S Lor At + I
1’5 — I&m 1 . 0
| C3He & 05 |
~ B A i '
3 s 4t 0
|gm 4 E—
ég 0’5 : ____________________________________________ T \' 30 thm 7]
0 — JE o |
1.5 - 2 PR 1 A Y PP A Oy Y1 NN
. Cilfe £ 44 i
~ 1l A t A i I~
~E 0
= TTTTTTT7
5 0,5 s 6 _
N iy Rl ] it e B B e il I i i R \' il Lgllyg |
0 -8
1,5 T = g o e ol |
| A 65}}10 A |&g A A A A
~
- 1= - | e
~3 0
|gm
g 0,0 kmmimmemiaisemes e 10 C‘ H‘
1™ L T5L 10122 i
0 L Ll L L L L ™~
10 100 1000 10000 -£ 5| -
~ L e S Y A S e pupy Sy ey
tper / o< 25 i
HMA A A 40
10 100 1000 10000
tper /S

Abb. C.29: Bezogene gemittelte integrale Bildungsgeschwindigkeiten der Alkene in
Abhéngigkeit der Periodendauer bei extremer ((Hy/CO)en = 1,1 <+ 00) peri-
odischer Anderung des (H,/C O)R.ein- Verhdltnisses, A: Bildungsgeschwindigkeiten
wéhrend CO-reicher Phase gemittelt, ==: unter stationéiren Bedingungen bei
(Hy/CO)Rein = 1,1, ==t Ty = Tper’(HQ/Cg)R’e*“ =11 Versuch im Festbettreaktor
mit 1 g des Co-Referenzkatalysators, mit offline-GC gemessen, Fy cin nTp = 100
cm?® min™?, 210 °C, 0,2 MPa
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D Erganzungen zur Modellierung des technischen
Blasensaulenreaktors

Annahmen fiir die Bilanzierung des technischen Blasensaulenreaktors
Abbildung D.30 zeigt den schematischen Konzentrationsverlauf in einem dreiphasigen Reak-
tionssystem nach dem Filmmodell (Saxena et al. 1986).

— —

Gasblase - = N gasseitige Katalysator-

\< Filmschicht partikel
/ / Katalysator- , \™

I oren
| ﬂu851gse1t1ge ]
\ | Filmschicht IR s
\ | |
A S P | Kernvolumen der |
S - - Flissigphase
Konzentrationsprofil | |
der Komponente i Ci-G ) | |
| (€39 | N Ci kat
Widerstiande RG Ru RLz Rl\'ut

Abb. D.30: Schematischer Konzentrationsverlauf in einem dreiphasigen Reaktionssystem
nach Saxena et al. (1986).
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In Tabelle D.7 sind die Annahmen fiir die Vereinfachung der allgemeinen Stoff- und Energie-

bilanzen fiir die Modellierung des technischen Blasensdulenreaktors zusammengestellt.

Tab. D.7: Annahmen fiir die Vereinfachung der allgemeinen Stoff- und Energiebilanzen fiir
die Modellierung des technischen Blasensdulenreaktors

Annahmen

Hydrodynamik / °
Riickvermischung .

Stofftransport /

Wérmetransport °
[ ]
[ ]
[ ]
Reaktion °
[ ]
[ ]
[ ]
Allgemein .

heterogenes Stromungsregime

kl. Blasen vernachléassigbar

Fliissigphase und Katalysator als pseudohomogene Phase

grofle Blasen: Kolbenstromung (PF)

Suspension: ideal riickvermischt (PMF)

gleichméBige Verteilung des Katalysators

konstanter Volumenstrom der Suspension iiber Suspensionshche
Einbauten beeinflussen die Hydrodynamik nicht

gasseitiger Stofftransport vernachléssigbar

fliissigseitiger Stofftransport um Katalysatorpartikel vernachléssigbar
Pordendiffusion in  Katalysator — vernachldssighar  (neg= 1)
(Krishna 2000)

keine intrapartikuldren Temperaturgradienten

isothermer Reaktor

Produkte: CgoHizo (Modellfliissigkeit) und Wasserdampf
CO-Konvertierung vernachlassigbar

keine Katalysatordesaktivierung

konstante Reaktionsenthalpie der FT-Reaktion im betrachteten Tem-
peraturbereich (Frohning et al. 1977)

ideale Gasphase

Konzentrationen in Suspension nach dem Henry’schen Gesetz iiber
Verteilungskoeffizienten berechenbar

isobarer Reaktor, hydrostatischer Druck vernachlédssigbar

Stoffdaten der Fliissigphase und der Reingase im betrachteten Tem-
peraturbereich konstant (Ausnahme: Viskositéit der Fliissigphase)
Vernachlassigung der Absorptions- und Desorptionsenthalpien und
der Warmeverluste an die Umgebung

Suspension wird ohne absorbierte Gase und bei Betriebstemperatur
zugefiihrt

keine Eduktriickfiithrung

Vernachlassigung der Warmekapazitét absorbierter Gase
vernachlissigbares Volumen der Einbauten im Vergleich zum Reak-
torvolumen
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Losung partieller Differentialgleichungen nach der Linienmethode
In Gleichung D.9 ist eine partielle Differentialgleichung dargestellt. Diese kann derart diskre-
tisiert werden, sodass ein System gewohnlicher Differentialgleichungen entsteht.

of  of
-2 D.9
ot " ou (D-9)
Die Diskretisierung nach der vertikalen Linienmethode ist in Gleichung D.10 gezeigt.
SV Al T
=0 D.10
dt Az ( )

Korrelationen und Stoffdaten
Zur Berechnung des Diffusionskoeffizienten in der Fliissigkeit wird Gleichung D.11 nach Wilke-
Chang (Green et al. 2008) herangezogen.

Dp;=74-10"". (@y, - My, -10° / kg mol™1)0° - T /m? s (D.11)
C n 103 / Pas- (6; - Vi- 106 / m3 mol™)0:6
mit
1 COH
" {45 1,0 2 (D.12)
) 2
v (D.13)

Die zur Losung benétigten Stoffdaten sind in Tabelle D.8 dargestellt.

Tab. D.8: Stoffdaten der Reingase (Green et al. 2008)
Gas M; / kg mol ¢p; / 10° Jmol' - K V;/10% m? mol

CO  0,0280101 1,0768 30,7
H, 0,00201588 14,596 14,3
H,O 0,01801528 2,0067 18,9

Die Berechnung der Henry-Koeffizienten von Squalan bzw. FT-Produkt erfolgt nach Glei-
chung D.14 (Marano et al. 1997).

10° - My,
H, = Hices — AH - — D.14
exp (Hi ce noL) R (D.14)
mit
Hici=Ci+ =——=+Cs-In(T /K)+C;-T? ) K> + Cs (D.15)
i,Ce 4 T/K 6 - 7" T2/K2 .

Hydrodynamik
Im Folgenden wird die Berechnung des Gasanteils vorgestellt. Diese beruht auf den Ausfiithrun-
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gen in der Publikation von Krishna (2000). Der Gasgehalt wird nach Gleichung D.16 {iber die
Leerrohrgeschwindigkeit und die Aufstiegsgeschwindigkeit der groflen Blasen berechnet.

g = G (D.16)

UgB
€g] — 1-— €a (Dl?)
Die Aufstiegsgeschwindigkeit berechnet sich dabei iiber Gleichung D.18.

VUgB = UgB,is * SE . AF - DF (D]_S)

Die Aufstiegsgeschwindigkeit der isolierten Grofiblase kann nach Gleichung D.19 berechnet

werden.
-d
UgB,is — & 2gB (Dlg)
Der Scale-Faktor ergibt sich nach Gleichung D.20.
(
d
1 —28 < 0,125
dr
d d
SF={113-exp|(——2) 0,125 <22 <06 (D.20)
dr dr
d d
0,496 - || =22 22 > 0,6
| dr dr

Der erfordliche Grofiblasendurchmesser kann {iber die Gleichung D.22 berechnet werden. Dabei
wird davon ausgegangen, dass wegen des hohen Katalysatorvolumenanteils in der Suspension
des Blasenséulenreaktors die Ubergangsgeschwindigkeit von der homogenen zur heterogenen
Blasenstromung sehr klein ist (tgans — 0).

dgp = 0,069 - ((ug — Utrans) / M s )36 . (D.21)
dgs = 0,069 - (ug / m 5% . m (D.22)

Der Dichte-Korrekturfaktor wird nach Gleichung D.23 berechnet.

/ 1,2
PG g m-

Uber Gleichung D.24 wird der Beschleunigungsfaktor berechnet.
AF =225+409 ug /ms™ (D.24)
Wairme- und Stoffiibergang

Die Berechnung des Wéarmetransportkoeffizienten erfolgt nach Gleichung D.25 und D.26 (Deck-
wer 1980).

o 0,25 0,75 0,5 025 . —025 10,5
ki = 0,1 - UG Kihl *Pst " Cpsl 787 Tl Ay (D.25)
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mit

UG ug < 0,1m s
UG, Kithl = . . (D.26)
0,1 ms* ug>01msgs

Der volumetrische Stoffiibergangskoeffizient wird nach Gleichung D.27 berechnet. Dy, ¢ dient
in dieser Gleichung als Referenzwert und wird mit 2- 1072 m s angenommen. (Krishna 2000;
Maretto et al. 1999)

Dy, ; /s
DL,ref

(kLCL)i = 0,5 e (D27)

Die Modellparameter fiir die Modellierung des technischen Blasenséulenreaktors sind in Ta-
belle D.9 aufgefiihrt.
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Tab. D.9: Modellparameter fiir die Modellierung des technischen Blasensédulenreaktors,
*: eigene Annahmen

Reaktor
Durchmesser dr =1 m
Hohe hg =8 m
spezifische Kiihlflache akiin = 26" m
Kiihltemperatur T = 224 /2317 °C
unbegaste Fiillhche ho = 3,95 m
Katalysatormasse Mkar = 1300 kg
Reaktion
Reaktionsenthalpie AR H?*"°C¢ = —165000 (Ké&lbel et al. 1980) J mol™?
stoch. Faktoren Voo = —1; vpa = —2; veo = 1; v, = 1/60 -
Fliissigphase
Dichte pr, = 685,77 (Deckwer et al. (1980), Hammer (1968)) kg m™
dynamische Viskositdt  np, = 0,0052 - exp [—6,905 + —/ ] Pa s
(Deckwer et al. (1980), Hammer (1968))
Wérmekapazitéit cpL = 2927 (Deckwer et al. (1980), Hammer (1968))  J kg* K
Oberflichenspannung o1, = 0,02321 (Deckwer et al. (1980), Hammer (1968)) N m
Molekularmasse M = 0,84159 kg mol!
Gasphase
Ns o M
Wirmekapazitit Cp.G = Z Yi ¢pi (Green et al. 2008) J kgt Kt
= Mo
Diffusionskoeffizienten ~ Glg. (D.11) m? st
in der Fliissigphase
Henry-Koeffizienten Glg. (D.14) -
Katalysator
Durchmesser diat = 50 - 1076 (de Swart 1996) m
Dichte prar = 1200 (de Swart 1996) kg m™
Warmekapazitat CpKat = 993 (de Swart 1996) Jkg! K!
Suspension
. o 5/3 - cy
dynamische Viskositdt 7y = np - exp 1 (Barnea et al. 1973) Pas
Dichte pst = ¢v - prat + (1 — cy) - pr. (Deckwer et al. 1982) kg m™
Wirmekapazitét Cpsl = Cm * CpKat + (1 — €m) - ¢p 1. (Deckwer et al. 1982)

Volumenanteil an Kat.
in der Susp.
Massenanteil an Kat. in
der Susp.

v — MKat
V=
‘/sl * PKat
c MKat
m =
‘/sl * Psl

J ket K
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Berechnung der begasten Suspensionshéhe

Die Hohe der begasten Suspensionshohe hidngt vom Suspensionsvolumen und dem Gasanteil

ab. Damit ist die Suspensionshohe beispielsweise abhéngig vom Eintrittsvolumenstrom. Im

Folgenden wird kurz zusammengefasst, wie die Suspensionshohe innerhalb des mathematischen

Modells des technischen Blasensiaulenreaktors berechnet wird.

1.

-~ W

Integration der differentiellen Bilanzen tiber die gesamte Reaktorhohe (z = 0 bis z = hg),
Festlegung einer Genauigkeit Azp,
Unterteilung der Reaktorhthe in hg/Azp Abschnitte,

vom Reaktoreingang beginnendes Aufsummieren der nach Gleichung D.28 berechneten
Suspensionsvolumina in diesen Abschnitten

Vsl,Abschnitt = Ar - Azp - €s], Abschnitt (D-QS)

NAbschnitt

Abbrechen der Aufsummierung bei Erfullung der Bedingung > Vi Abschnitti > Vi,
i=1

Berechnung der Hohe der begasten Suspension nach Glg. (D.29).
hg = Azp * (Nabschnitt — 1) (D.29)
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E Weitere Ergebnisse der mathematischen Modellierung des
technischen Blasensaulenreaktors

Im Folgenden sind weitere Ergebnisse der rechnerischen Untersuchung des technischen Bla-
sensdulenreaktors aufgefiihrt.

Die Verlaufe des Gasgehaltes iiber die Zeit bei einer Sprungédnderung des Eintrittsvolumen-
stromes (links) bzw. des (Hz/CO)R ein- Verhiltnisses (rechts) sind Abbildung E.31 dargestellt.

v 0,35 . ‘ : : : ~
~ g -
= | ~
; 25 \ S 15) |
S 0’15 | | | | | g 11
0,4 T
| ) i i “ Z/hB =10 0,6 : - . /h ‘O
™~ 0,25 s \I 2/ g —
o 0,4L / .
w U 9
87;1[: | | | I | w 072 | | | | |
' ’ LZ/hB =| 1/3 0,6 T T T T T
™ 0,25} - ! z/hg =1/3
g 04k -
0,1 ! | | | | O
R e e —————y | S e
~ 025 — . R /b, =2/3
g ~ 04, -
O 1 | | | | | 8 5
’ | | | | |
Oa4 T T T T O’
: Z/hB =1 076 T T T T T
\00,25— | \'047 z/hg =1 1
N 0,1 1 | | | | S ~
-30 —20 =10 O 10 20 30 0.2 I L |
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Abb. E.31: Verlauf des Gasgehalts an verschiedenen Stellen im Reaktor iiber die Zeit fiir ei-
ne sprunghafte Anderung des Eintrittvolumenstromes (Fall 1a zu Fall 1b, links)
bzw. des (Hy/CO)g ein- Verhéltnisses (Fall 1a zu 2a, rechts) bei t = 0 s (siehe Ta-
belle 6.4)
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Abbildung E.32 zeigt die Hy-, CO- und CHy-Stoffstrome bzw. Konzentrationen fiir eine peri-
odische Anderung des (Hy/CO)g cin-Verhiltnisses im technischen Blasensiulenreaktor.

60
1’2 50 . |-== H,, Susp.
g 407 1 |--- €O, Susp.
~— 20 | | H,O, Susp.
= 0F | | =—H,, Blasen
=~ 10 \ 1 |==CO, Blasen
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g 300 L. -
S 200] |
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QO
0 B Sl = » ALLLf » o NELEL S v MR E Y = -
0 2000 4000 6000

t/s

Abb. E.32: Verlauf der Hy-, CO- und CHy-Stoffstrome bzw. Konzentrationen in den Blasen
und in der Suspension fiir z = hg iiber die Zeit fiir eine periodische Anderung

zwischen den Eintrittsbedingungen der Fiélle 1a und 2a mit einer Periodendauer
von tpe = 1920 s (siche Tabelle 6.4)
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