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1 Motivation

Die Fischer—Tropsch-Synthese (FTS) riickt aufgrund zur Neige gehender Erdolreserven
und in Folge dessen steigender Olpreise in den letzten Jahren wieder vermehrt in den
Fokus von Forschung und Industrie. Bei dem in den 20er Jahren des letzten Jahrhun-
derts entwickelten Prozess handelt es sich um eine polymerisationséihnliche Reaktion zur
Herstellung von langkettigen Kohlenwasserstoffen aus Synthesegas. Als Grundlage fiir das
aus H, und CO bestehende Synthesegas kann prinzipiell jede Kohlenstoffquelle dienen,
hauptséchlich Verwendung finden Erdgas und Erdélbegleitgas (GTL), Kohle (CTL) und
in Zukunft moglicherweise auch Biomasse (BTL). Im Jahr 2010 wurde eine Produktion
fir GTL/CTL im Bereich 400 000 bbl/d bis 500 000 bbl/d erwartet [1].

Das Synthesegas wird geméfl Gleichung (1) in der stark exothermen FTS an einem

festen Katalysator umgesetzt.
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Die FTS kann in zwei Verfahren unterteilt werden. Zum Einen existiert das sogenann-
te Hochtemperaturverfahren an Fe-basierten Katalysatoren im Bereich von 300°C bis
350°C und bis zu 40 bar. Das Produkt besteht hauptsichlich aus kurzkettigen ungesét-
tigten Kohlenwasserstoffen. Zum Anderen wird an Co-basierten Katalysatoren bei 200 °C
bis 250 °C und bis zu 40 bar die moderne Tieftemperatur-FTS durchgefiihrt. Die produ-
zierten, iiberwiegend langkettigen, Alkane kénnen durch nachfolgendes Cracken in das
gewiinschte Produkt fraktioniert werden. Das Produkt der Tieftemperatur-FTS ist des-
halb besonders interessant fiir die Herstellung von synthetischem Dieselkraftstoff. Aus dem
CH,-Kettenglied als kleinste Einheit wird ein breites Produktspektrum an Kohlenwasser-
stoffen erzeugt, deren Hauptbestandteile vor allem langkettige Paraffine und Olefine sind.
Die Verteilung des gasformigen und fliissigen Produktes der verschiedenen Spezies lasst
sich nach Gleichung (2) mit dem Parameter «, der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit,

ndherungsweise beschreiben.
Yo =(1—a)a™" (2)

Dabei steht n fiir die Liange der Kohlenstoftkette, y, fiir den zugehorigen Molanteil im
Produktspektrum. Mit zunehmender Kettenwachstumswahrscheinlichkeit steigt die Lange
der Kohlenwasserstoffketten.

Als Reaktoren werden grofitechnisch Blasensédulenreaktoren und Rohrbiindelreaktoren
mit Festbettschiittung eingesetzt. Vorteil von Blasensédulenreaktoren sind eine gute Wir-
meabfuhr und kurze Diffusionsldngen durch den fein verteilten Katalysator, Nachteil ins-
besondere die Separation des Produktes vom suspendierten Katalysator. Rohrbiindelre-
aktoren benéttigen keine aufwendige Trennung von Produkt und Katalysator, da der Ka-

talysator im Reaktor fixiert wird. Der hohen Katalysatorbeladung stehen allerdings ein



hoher Druckverlust und eine begrenzte Wiarmeabfuhr entgegen. Aufgrund der Ausbildung
eines Temperaturmaximums iiber die Reaktorlange und einer daraus resultierenden nied-
rigeren mittleren Reaktionstemperatur sinkt die Reaktorproduktivitét [1]. In den letzten
Jahren wurden als Alternative aus diesem Grund Mikroreaktoren fiir den Einsatz in der
FTS untersucht. Als Mikroreaktoren werden im Allgemeinen Reaktoren bezeichnet, deren
Abmessungen in mindestens einer Dimension kleiner 1 mm sind, wobei die wesentlichen
Vorteile von Mikroreaktoren héaufig auch bei Abmessungen von bis zu 3mm ausnutz-
bar sind. Mikroreaktoren zeichnen sich durch drei grundsétzliche Eigenschaften aus. Zum
Einen ist der Warmeiibergang in Richtung der kleinsten Abmessung erhoht, so dass stark
endotherme und exotherme Reaktionen nahezu isotherm gefithrt werden koénnen. Zum
Anderen wird auch der Stofftransport in Richtung der kleinsten Abmessung intensiviert.
Dariiber hinaus fithren die kleinen Abmessungen zur Erhchung spezifischer Phasengrenz-
fldchen [2].

Ein mogliches Konzept fiir Mikroreaktoren sind wandbeschichtete Reaktoren. Nachteile
bei Wandreaktoren sind die geringe Katalysatorbeladung pro Reaktorvolumen, die Pro-
blematik einer stabilen Beschichtung der Wéande sowie der Austausch von desaktiviertem
Katalysator. Eine mogliche Alternative zu Wandreaktoren sind Mikro-Festbettreaktoren,
welche sich durch guten Wérmeiibergang und hohe Katalysatorbeladung auszeichnen.
Nachteilig bei diesem Konzept ist allerdings der Druckverlust iiber die Katalysatorschiit-
tung. Bisher sind nur wenige Untersuchungen zur FTS in Mikroreaktoren veroffentlicht,
lediglich Arbeiten von Mitarbeitern der Firma Velocys Inc. [3, 4], von Myrstad, Eri, Pfei-
fer, Rytter und Holmen [5], sowie von Guillou, Balloy, Supiot und Le Courtois [6, 7].

2 Versuchsaufbau

Fiir die Vorversuche wurde eine bestehende kontinuierlich betriebene FTS-Versuchsanlage
um eine Sektion zum Betrieb von Mikroreaktoren erweitert. Da es sich bei dieser Erwei-
terung nur um eine Zwischenlosung zur Machbarkeitsanalyse des Mikrofestbettreaktor-
konzeptes handelte, wurde nach ersten erfolgreichen Versuchen eine eigenstdndige FT'S-
Versuchsanlage aufgebaut. In dieser Anlage wurde ein geschlossenes Temperiersystem in
Form eines Hochtemperaturthermostaten eingesetzt (Abbildung 1).

Das Setup der eigensténdigen FT'S-Versuchsanlage entspricht dem der erweiterten FT'S-
Versuchsanlage und kann entsprechend dem Fliefischema aus Abbildung 2 in vier Sektio-
nen unterteilt werden. In der Dosiereinheit wird das Synthesegas (CO und H,) sowie
der interne Standard Ar iiber Massenflussregler (HI-TEC, Bronkhorst Méttig GmbH)
der Reaktoreinheit zugefiihrt. In der Reaktoreinheit befindet sich der Mikrofestbettre-
aktor, der durch einen Hochtemperaturthermostaten (unistat cc40lw HT, Peter Huber
Kaltemaschinenbau GmbH) temperiert wird. Am Reaktoreingang und -ausgang befinden
sich Wirkdruckleitungen, iiber die der Druckverlust der Schiittung mit Hilfe eines Dif-
ferenzdruckmesser (Deltabar S PMD75, Endress+Hauser Messtechnik GmbH+Co.KG)



Abbildung 1: Neu errichtete eigenstdndige Versuchsanlage.
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Abbildung 2: FlieBschema des Versuchsaufbaus.

bestimmt werden kann. Der Reaktoreinheit ist die Produktsammeleinheit nachgeschaltet,
bestehend aus einem Heiflabscheider (150 °C) und einem Kaltabscheider (0°C). In diesen
werden die fliissigen Kohlenwasserstoffe (KWS) und das Wasser aus dem den Reaktor
verlassenden Produktstrom abgetrennt. Der Betriebsdruck wird iiber einen Druckregler
(Serie 44-1700, TESCOM EUROPE GmbH & Co. KG) eingestellt. Ein Teil des verbleiben-
den gasformigen Produktstroms wird der Analyseeinheit zugefiihrt, in dieser wird online
die Gaszusammensetzung und damit der Umsatz an CO mit einem Gaschromatographen
(Varian GC450, Varian Deutschland GmbH) bestimmt. Der restliche Gasstrom wird als
Abgas abgefiihrt. Die fliissigen Produkte werden in einem Offline-Gaschromatographen
(HP 5890 Series II Plus, Hewlett-Packard) mittels der Methode der simulierten Destilla-
tion analysiert. Aus den Ergebnissen wird im Anschluss die Kettenwachstumswahrschein-
lichkeit ermittelt.

Als Reaktoren wurden Edelstahlkapillaren mit einem Durchmesser von 1,75 mm und
0,1m bis 1 m Lénge eingesetzt. Der Einsatz von Glasreaktoren konnte aus Griinden der

Dichtigkeit noch nicht realisiert werden.



Abbildung 3: REM-Aufnahmen, (a) K1, (b) K2.

Tabelle 1: Eigenschaften der verwendeten Katalysatoren.
(1) Optische Emissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma
) dynamische CO-Chemisorption

Katalysator Massenanteil Massenanteil Dispersion®  aktive Co-  Cluster-
Co™ Re( Oberfliche®  groBe?
Ma-% Ma-% % m%, /eKat nm
K1 18,6 1,2 3,17 3,99 31,45
K2 17,2 1,1 6,01 6,94 16,69

3 Katalysator

Es wurden zwei CoRe/y-Al,O5-Katalysatoren fiir die Durchfiihrung der Reaktionsver-
suche eingesetzt. Der eine Katalysator (K1) wurde aus dem Beschichtungsriickstand fiir
Monolithkatalysatoren durch Trocknung, Zerkleinerung und Kalzinierung hergestellt. Ei-
ne detaillierte Beschreibung zur Herstellung dieses Katalysators kann Giittel et al. [8]
entnommen werden.

Der zweite Katalysator (K2) wurde durch Impriagnierung kugel- bis donutformiger y-
Al,O4-Partikel (PURALOX SCCa-150/200, Sasol Germany GmbH) hergestellt. Dazu wur-
den 20 g des Trigermaterials mit einer Losung bestehend aus 25,55 g Co(NO,),x6 H,O;
0,64g HReO, und 1,22 g H,O impréagniert. Das Co(NO,),x6 H,O wurde vor der Impri-
gnierung durch 30-miniitiges Erwéarmen bei 65 °C im entweichenden Kristallwasser gelost.
Nach der Impréignierung wurde der Katalysator fiir 16 h bei 85°C getrocknet und bei
Uberstromung der Katalysatorschicht mit Luft im 10-fachem Uberschuss fiir 48 h bei
300°C kalziniert. Die Aufheizrampe betrug 0,5K/min und die Abkiihlung wurde ohne
definierte Rampe durchgefiihrt. Der wesentliche Unterschied zwischen den beiden verwen-
deten Katalysatoren besteht in der Partikelform (Abbildung 3) und den fiir die Aktivitat
mafgeblichen Eigenschaften (Tabelle 1).



Tabelle 2: Parameter der Reaktionsversuche. Bei den Kampagnen 1 bis 3 wurde
der Betriebsdruck auf den Reaktoraustrittsdruck und bei der Kampagne 4 auf
den Reaktoreintrittsdruck eingestellt.

Parameter  Einheit Kampagne
1-3 4
Betriebsbedingungen
Paus bar 217 26
Dein bar 16; 21; 26
Tein °C 200 — 237 190 — 240
UG ein0 m/s 0,06 -0,87 0,009 - 0,028
H,:CO 2:1 1:1; 2:1; 3:1
Reaktordaten
Ly cm 25; 100 0,1
di r in 1/8 1/8
Katalysatorschiittung
Katalysator K1 K2
MEat g 0,52 0,26
dpm pm 170 120
€Schtt % 33,5 44 .4
Temperierung
System offener Ol- Hoch-
thermostat  temperatur-
thermostat

4 Ergebnisse und Diskussion

Es wurden insgesamt vier Versuchskampagnen in zwei verschiedenen FTS-Versuchsanlagen
mit zwei verschiedenen Katalysatoren durchgefiihrt. Insgesamt wurde eine Versuchszeit
unter Reaktionsbedingungen von 3600 h erreicht. In der Tabelle 2 sind die variierten Pa-

rameter der Versuchskampagnen zusammengefasst.

4.1 Kinetik und Selektivitat

Fiir die kinetische Auswertung wurde eine Reaktion 1. Ordnung beziiglich der Wasser-
stoffkonzentration nach Post et al. [9] angenommen (Gleichung (3)). Die Reaktionsge-
schwindigkeitskonstante kco wurde iiber das Verhéltnis der Molenbriiche von H, und CO
am Reaktoreintritt F'R und Reaktoraustritt U R, die Gaskontraktion g, die Verweilzeit 7
und den CO-Umsatz Xco mit Gleichung (4) ebenfalls nach Post et al. [9] berechnet.

rco = kco - cn, (3)
€q UR €q 1

koo = I (1— =2 Xeo ) — < X0 - 4

co [URQ ! ( FR CO) UR CO} ! @)

Die Temperaturabhiingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten lisst sich in Uber-

einstimmung mit Post et al. [9] mit einer Aktivierungsenergie von 120kJ/mol beschreiben
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Abbildung 4: Reaktionsgeschwindigkeitskonstante in Abhéngigkeit von der Tem-
peratur. Auftragung der Messdaten von Kampagne 1 unter Verwendung der Ka-
talysators K1 und fiir die Kampagne 4 unter Verwendung des Katalysators K2.

(Abbildung 4). Der Ubersichtlichkeit halber wurde auf die Darstellung der Versuchser-
gebnisse aus allen Kampagnen verzichtet und eine Beschrankung auf zwei repriasentative
Kampagnen vorgenommen. Durch den Bezug der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante auf
die aktive Oberflache des Co lassen sich die Messwerte fiir die zwei eingesetzten Katalysa-
toren direkt vergleichen. Zwischen den Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten der Kampa-
gne 1 (mit Katalysator K1) und der Kampagne 4 (mit dem Katalysator K2) wurde eine
gute Ubereinstimmung festgestellt.

Uber den Arrheniusansatz: N
by — — R0 )

exp (— 74)

wurde der von Art und Zustand des Katalysators abhéngige Frequenzfaktor ky ermittelt.
Wie Abbildung 5 belegt, kann wie bei der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante zwischen
der Kampagne 1 und der Kampagne 4 eine Ubereinstimmung beobachtet werden.

Bei allen Kampagnen konnte das aus der Literatur [10] bekannte Aktivierungsverhalten
von Co-Katalysatoren beobachtet werden. Fiir den Katalysator K2 in Kampagne 4 wurde
zudem ein starkes Desaktivierungsverhalten ab etwa 400 h Reaktionslaufzeit festgestellt.

Ein Vergleich der CH -Selektivititen zeigt ebenfalls eine Ubereinstimmung zwischen
den beiden in Kampagne 1 und 4 eingesetzten unterschiedlichen Co-Katalysatoren (Ab-
bildung 6). Es wurde der aus der Literatur [11] bekannte Zusammenhang bestétigt, dass
die CH,-Selektivitiat bei Erhohung der Temperatur ansteigt.

In der Kampagne 4 wurde eine Variation des H,:CO-Verhéltnisses bei einem Druck von
21 bar und einer Temperatur von 225 °C vorgenommen. Wie aus Abbildung 7 hervorgeht,
steigt mit einer Erhohung des H,:CO-Verhéltnisses sowohl die Aktivitat als auch die CH,-
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Abbildung 5: Frequenzfaktor iiber der Reaktionslaufzeit fiir die Kampagnen 1 mit
dem Katalysator K1 und die Kampagne 4 mit dem Katalysator K2.

18
e Kampagne 1
s Kampagne 4
15l pag A
S
\12' a g
© b
s o L
[ T
ol .
IV A A
O
3k
0

160 180 200 220 240
T/ °C

Abbildung 6: CH,-Selektivitét iiber der Temperatur fiir die Kampagne 1 mit dem
Katalysator K1 und die Kampagne 4 mit dem Katalysator K2.
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Abbildung 7: Aktivitdt und Selektivitit bei 21 bar und 225 °C bei Variation des
H,:CO-Verhiltnisses fiir die Kampagne 4 mit dem Katalysator K2.

Selektivitét an. Ein dhnliches Verhalten wurde fiir Co-Katalysatoren von de Deugd [11]

ermittelt.

4.2 Druckverlust

Der Druckverlust von Festbettschiittungen kann iiber die ERGUN-Gleichung [12] (Glei-
chung (6)) bestimmt werden. Diese Gleichung ist aus zwei Termen zusammengesetzt. Der
erste Term beriicksichtigt die Fluidzahigkeit und dient der Bestimmung des Druckver-
lusts bei Vorliegen einer laminaren Stromung. In ihn geht die Stromungsgeschwindigkeit
des Fluids u¢ linear ein. Der zweite Term wird durch die Tragheit dominiert und dient
der Bestimmung des Druckverlusts in einer turbulenten Stromung. In ihn geht die Stro-

mungsgeschwindigkeit quadratisch ein.

2 2
Ap — E (1 - €SChfltt) Te - Ug + B 1— ESchiitt Pt Us (6)
T Y 3 T2 2 2" 3 :
L ESchiitt PKat * Diat €Schiitt ©OKat * AKat
vV - ~"
laminarer Term turbulenter Term

Fiir Schiittschichten ohne Randeffekt und mit runden Partikeln wird fiir die Konstanten
in der Literatur F; = 150 und E» = 1,75 angegeben [13]. Fiir das Mikrofestbett mit
unregelméfigen Partikelformen sind die Konstanten anzupassen.

Die Ergun-Konstanten wurde jeweils fiir die Schiittschichten der Kampagnen 3 bis 4
durch Druckverlustmessungen unter Einphasen-Gasstromung in dem beschriebenen Ver-
suchsaufbau bestimmt. Von einem zentralen Betriebspunkt aus wurde dann der Druck
im Bereich von 21 bar bis 26 bar, die Temperatur im Bereich von 80°C bis 237°C, die

Leerrohrgeschwindigkeit im Bereich von 0,012m bis 0,136 m/s sowie die Gaszusammen-
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Abbildung 8: Gemessener Druckverlust iiber der Leerrohrstrémungsgeschwindig-
keit fiir die Kampagne 3 mit dem Katalysator K1 und die Kampagne 4 mit dem
Katalysator K2. Der unter Reaktionsbedingungen nicht relevante Stromungsge-
schwindigkeitsbereich wurde grau schraffiert hinterlegt.

setzung (N,, N,/H,/Ar) variiert. Die ermittelten Druckverlustwerte wurden hinsichtlich
des Druckverlust durch die die Katalysatorschiittung fixierenden Metallfritten und den
Leerrohrdruckverlust korrigiert. Fiir die Bestimmung der Ergun-Konstanten wurde ein
Reaktormodell erstellt, das im folgenden Abschnitt beschrieben wird.

In Abbildung 8 sind die gemessenen Druckverlustwerte ohne Reaktion fiir die Kampa-
gnen 3 und 4 dargestellt. Es ist erkennbar, dass aufgrund der geringeren Schiittporositét
in Kampagne 3 der Druckverlust trotz der grofleren Katalysatorpartikel hoher ist als in
Kampagne 4.

Fiir die Kampagne 3 wurden unter Reaktionsbedingungen im Temperaturbereich von
200°C bis 218°C, einem Druck von 21bar, einer Stromungsgeschwindigkeit von etwa
0,04 m/s und Umsétzen von 31 % bis 75 % Druckverlustwerte von 2,0 bar/m bis 2,3 bar/m
ermittelt. Im Vergleich dazu wurden bei der Kampagne 4 im Temperaturbereich von 190 °C
bis 225°C, einem Druck von 21 bar, einer Stromungsgeschwindigkeit von etwa 0,02m/s

und Umsétzen von 5 % bis 52 % Druckverlustwerte von 1,1 bar/m bis 1,3 bar/m gemessen.

5 Reaktormodell

Zur Auswertung der Versuchsergebnisse wurde mit Aspen Custom Modeler®) ein Reak-
tormodell entwickelt, das in Knochen et al. [14] detailiert beschrieben wurde. Im Modell
wurden die folgenden Annahmen getroffen:

— heterogenes eindimensionales Reaktormodell

— externer Stofftransportwiderstand (Filmdiffusion)
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Abbildung 9: Umsatz und Liquid Holdup iiber der Temperatur.

— interner Stofftransportwiderstand (Porendiffusion)
— einfache Reaktionskinetik 1. Ordnung beziiglich der H,-Konzentration [9]
— umsatzabhéingige Volumenénderung

— Druckénderung iiber der Lénge des Reaktors

Auf Basis des Reaktormodells wurden die ERGUN-Konstanten fiir die zwei unterschied-
lichen Katalysatoren K1 und K2 der Kampagnen 3 und 4 angepasst. Dabei zeigte sich,
dass der turbulente Term fiir beide Katalysatorschiittungen vernachléssigbar war und die
Konstante Fy = 0 gesetzt werden konnte.

Basierend auf den ermittelten Druckverlustwerten unter Reaktionsbedingungen wurde
mit Hilfe des Modells der Liquid Holdup bestimmt. Der Liquid Holdup verursacht eine Ab-
nahme der Porositéit der Festbettschiittung, wodurch der Druckverlust steigt. Gleichzeitig
nimmt der Druckverlust aufgrund der Umsetzung des Gases und der damit abnehmenden
Gasgeschwindigkeit ab. Um den Liquid Holdup berechnen zu kénnen, wurden unter der
Annahme, dass keine Fliissigkeit entsteht, die Versuchspunkte mit dem Modell berechnet.
Die Porositiat der Katalysatorschiittung wurde erhoht, bis die gemessenen Druckverlust-
werte und die berechneten Druckverluste iibereinstimmten. Die ermittelte Anderung der
Porositéat entspricht dem jeweiligen Liquid Holdup. Der Abbildung 9 kénnen die berechne-
ten Werte fiir den Liquid Holdup entnommen werden. Anscheinend ist der Liquid Holdup

nicht vom Umsatz abhéngig, sondern vielmehr von der Art der Schiittschicht.
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6 Zusammenfassung

Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine bestehende, kontinuierlich betriebene FTS-Versuchs-
anlage um eine Mikroreaktorsektion erweitert, um erste Messungen mit Mikrofestbettre-
aktoren durchfithren zu kénnen. Nach erfolgreichem Einsatz des Konzeptes wurde eine
zweite eigenstdndige Versuchsanlage zum Betrieb von Mikrofestbettreaktoren errichtet.
Es wurden kinetische Messungen an zwei verschiedenen Co-Katalysatoren durchgefiihrt.
Dazu wurden die Temperatur, der Druck und auch das H,:CO-Verhéltnis variiert. Es
konnte in Ubereinstimmung mit der Literatur ein Anstieg der Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten mit der Temperatur und ein Anstieg der Aktivitdt mit Erhohung des H,:CO-
Verhéltnisses ermittelt werden. Zusétzlich wurde die CH,-Selektivitdat bestimmt. Auch
diese weist einen Anstieg mit der Temperatur und dem H,:CO-Verhéltnis auf.
Ergénzend wurden Druckverlustmessungen ohne Reaktion fiir zwei sich in Partikelform
und Bettporositdt unterscheidende Katalysatoren durchgefiihrt. Die Messungen wurden
hinsichtlich der Storgrofien (Leerrohrdruckverlust und Druckverlust durch die Metallfrit-
ten) korrigiert. Dann wurden die ERGUN-Konstanten modellgestiitzt ermittelt. Dabei
konnte festgestellt werden, dass die zweite Ergun-Konstante im niedrigen Stromungs-
geschwindigkeitsbereich vernachléssigt werden kann. Bei Druckverlustmessungen unter
Reaktionsbedingungen wurden moderate Druckverluste von bis zu 2,3 bar/m ermittelt.
Auf Basis der Druckverlustmessungen ohne Reaktion wurde der Liquid Holdup modell-
gestiitzt aus den Druckverlustmessungen unter Reaktionsbedingungen ermittelt. Aus den
Ergebnissen geht hervor, dass der Liquid Holdup unabhéngig vom Umsatz ist und nur

von der Art des Katalysatorbettes abhingt.
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