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Kurzfassung

Ein Ziel dieser Arbeit ist die Auslegung eines 450 ml Slurry-Reaktors fiir die Fischer-Tropsch-
Synthese. Die space velocity und die Produktstrome wurden anhand des
Synthesegasvolumenstroms berechnet. Damit konnte ein maximaler Volumenstrom fiir die
mass flow controller festgelegt werden. Ein weiteres Teilziel dieser Arbeit ist die Erstellung
eines Sicherheitskonzepts fiir einen sicheren Umgang und Betrieb der Anlage. Dafiir wurden
die Gefahrenbereiche der Versuchsapparatur analysiert und SicherheitsmaBBnahmen fiir eine
Gefahrenminimierung erstellt. AuBerdem soll in dieser Arbeit eine Versuchsplanung und eine
Auswertung eines theoretischen Versuchs beschrieben werden. Die Berechnung erfolgte
anhand einer abgeschitzten Selektivitit fir einen Co-Katalysator mit einer
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit o = 0,9, einer CO-Conversion von 0,5, einem
Synthesegasvolumenstrom von 60 NIl/h, einem H:CO-Verhdltnis von 2:1, einer
Katalysatormasse von 20 g und Betriebsbedingungen von 20 bar und 220 °C. Die space velocity
und andere wichtige Parameter der Fischer-Tropsch-Synthese wurden anhand von Versuchen

aus der Literatur mit &hnlichen Versuchsaufbauten analysiert.

Anhand der space velocity und der Produktstrome bei der Fischer-Tropsch-Synthese ergab sich
fiir den maximalen Volumenstrom des H>- und CO-MFCs ein Wert von je 100 NI/h. Die
Gefahren des Reaktors ergeben sich vor allem durch den hohen Druck (bis 180 bar) bzw. einem
Austritt von brennbaren (H> und Kohlenwasserstoffe) und giftigen (CO> und CO) Gasen.
Deswegen muss nach jedem Umbau der Anlage eine Dichtheitspriifung mit Stickstoff
durchgefiihrt werden. Um die Bildung einer explosionsfdhigen Atmosphédre im Abzug zu
verhindern, wurde eine Fackel fiir die Ableitung vorgesehen. Wihrend des Betriebs des
Reaktors ist auBerdem ein Gaswarngerét einzusetzen. Die Berechnung der Produktstréme ergab
fiir den gasformigen Volumenstrom (CO, Hz, CHs, C;He) 28.889 Nml/h und fiir den
kondensierten fliissigen Volumenstrom im Abscheider (H20, CsHg — CioH22) 13,1 ml/h. Bei
den Betriebsbedingungen nicht-verdampfte Kohlenwasserstoffe (Cio+) verbleiben im Reaktor

mit einem Volumenstrom von 2,8 ml/h.
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Abstract

One major goal of this work is the design calculation of a 450 ml slurry reactor for experiments
analyzing the Fischer-Tropsch synthesis. The space velocity and the product flows were
calculated based on the synthesis gas volume flow. Consequently, the mass flow controllers for
H; and CO were calibrated based on the determined maximum flow rates. Another sub-
objective of this work is the preparation of a safety concept for safe handling and operation of
the experimental facility. For this purpose, the hazardous areas of the experimental apparatus
were analyzed and safety measures for hazard minimization were established. Furthermore, an
experimental set-up and an evaluation of a theoretical experiment shall be described in this
thesis. The expected product flow rates were calculated using an estimated selectivity for a
cobalt-catalyst with a chain growth probability a = 0,9, a CO conversion of 0,5, a syngas volume
flow of 60 Nl/h, a H»:CO ratio of 2:1, a catalyst mass of 20 g, and operating conditions of 20
bar and 220 °C. The space velocity and other important parameters of the Fischer-Tropsch

synthesis were analyzed using experiments from literature with similar experimental setups.

Based on the space velocity and product flows in Fischer-Tropsch synthesis, the maximum
volumetric flow rate of the H» and CO MFCs was found to be 100 NI/h each. The potential
safety risks of the reactor are mainly due to the high pressure (up to 180 bar) and an escape of
flammable (H> and hydrocarbons) and toxic (CO; and CO) gases. For this reason, a leakage test
with nitrogen must be carried out after each modification of the system. To prevent the
formation of an explosive atmosphere in the fume hood, a flare has been provided for discharge.
A gas warning device must also be used during operation of the reactor. The calculation of the
product flows resulted in 28.889 Nml/h for the gaseous volume flow (CO, H», CH4, C2Hg) and
13,1 ml/h for the condensed liquid volume flow in the separator (H.O, C3Hs - CioH22). At the
operating conditions non-evaporated hydrocarbons (Cio+) remain in the reactor with a volume

flow of 2,8 ml/h.
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1 Einleitung

1.1 Motivation

,,.Die knappste Ressource ist nicht das Ol, nicht das Gas und auch nicht das Uran; es ist die Zeit,
die wir noch haben, um unsere Verhaltensweisen den Anforderungen und Grenzen unserer

Umwelt anzupassen.* (Russell E. Train)

Die atmosphérische Kohlendioxid-Konzentration ist seit der vorindustriellen Zeit von 280 ppm
auf rund 410 ppm im Jahr 2020 angestiegen (Atmosphdrische Treibhausgas-Konzentrationen,
2021). Dieser starke Anstieg des CO2-Gehalts in der Atmosphére ist unter anderem Folge der
steigenden Nutzung fossiler Energietrager, wie Kohle, Erdgas und Erdol. Die Erhéhung der
Treibhausgase, wie CO», verstirkt den Treibhauseffekt und die Erderwidrmung und ist
verantwortlich fiir das Phanomen des (akzelerierten) Klimawandels. Ein Anstieg der weltweiten
Durchschnittstemperatur von 2,0 °C gegeniiber der vorindustriellen Zeit hitte massive Folgen
auf die natlirliche Umwelt und die menschliche Gesundheit (Ursachen des Klimawandels,
2021). Der weltweite Primérenergieverbrauch ist seit den 1970er Jahren um rund 185% von
205 Exajoule (EJ) auf 584 EJ im Jahr 2019 gestiegen (Statistical Review of World Energy,
2020). Vor allem in einigen Schwellenlandern wie Indien oder der VR China steigt der Bedarf
an Primérenergie durch die fortschreitende Industrialisierung und die wachsende
Bevolkerungszahl stark an. Die zunehmende Produktion und Nutzung von erneuerbaren
Energietrdgern werden nicht ausreichend sein, wenn der globale Energieverbrauch mit der
gleichen Rate wie in den Jahren zuvor anwéchst. Um die globale Erwérmung zu verlangsamen
und den weltweiten Temperaturanstieg von 2 °C seit der vorindustriellen Zeit nicht zu
iiberschreiten, wird es ndtig sein Netto-Null-Emissionen in der gesamten Energie- und

Prozessindustrie zu erreichen (Allen et al., 2018).

Um den weltweiten Bedarf an Elektrizitit und Kraftstoffen zu decken und den Lebensraum des
Menschen zu schiitzen, miissen nachhaltige und umweltfreundliche Technologien entwickelt
werden. Der Einsatz von regenerativen Energietragern, vor allem Wind- und Solarenergie, wére
eine vielversprechende Losung fiir die Klimakrise, stellt die Technik aber vor neue
Herausforderungen. Der auf Basis von Wind und Sonne gewonnene Strom unterliegt enormen
Schwankungen (Tageszeit, Windstille etc.), wodurch die Grundlast nicht aufrechterhalten
werden kann und es zu starken Schwankungen der Netzfrequenz kommt. Angesichts dieser
Problematik wird in Zukunft die Speicherung von regenerativen Energien ein zentrales Thema

in der Klimapolitik werden.
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Eine Moglichkeit groBe Mengen an CO; chemisch zu binden und in Treibstoffe (Benzin, Diesel
und Kerosin) umzuwandeln, ist das Power to liquid (PTL)-Verfahren. Beim PTL-Verfahren
wird durch regenerative Energie hergestellter Wasserstoff mit CO; in Synthesegas (H>+CO)
bzw. erneuerbarer Wasserstoff und CO; direkt zu Synthesegas umgewandelt. Aus diesem
Synthesegas konnen anschlieBend mittels der Fischer-Tropsch(FT)-Synthese (und
nachfolgenden Raffinerieprozessen) synthetische Kraftstoffe gewonnen werden. Das PTL-
Verfahren wiirde damit nicht nur zur Nutzung und Reduzierung von COz-Emissionen beitragen,

sondern auch die regenerativ erzeugte Energie in Form von fliissigen Treibstoffen speichern.

1.2 Ziele der Arbeit

Die vorliegende Arbeit verfolgt das Ziel, einen Slurry-Reaktor im Labormalstab fiir die FT-
Synthese auszulegen und ein Versuchskonzept fiir zukiinftige Versuche mit der Anlage zu
entwerfen. Der Reaktor kann bei maximal 350 °C und 180 bar bzw. 500 °C und 138 bar
betrieben werden. Fiir die Auslegung sollen die maximal notwendigen Volumenstrome
berechnet werden, damit die mass-flow-controller (MFC) und mass-flow-meter (MFM) exakt
kalibriert werden konnen. Durch die Beschreibung der Anlage und der einzelnen Bestandteile

soll eine Dokumentation der wichtigsten Komponenten geschaffen werden.

Des Weiteren hat die Arbeit zum Ziel, die Sicherheit der gesamten Anlage zu analysieren, auf
die Gefahrenbereiche der Versuchsapparatur aufmerksam zu machen und notwendige

Sicherheitsvorkehrungen zur Vermeidung von Gefahren zu erldutern.

Im Rahmen dieser Diplomarbeit soll eine Versuchsplanung erstellt und die Auswertung eines
theoretischen Versuchs beschrieben werden. Anhand von Versuchen aus der Literatur mit
dhnlichen Versuchsaufbauten sollen Annahmen (CO-Conversion, Selektivitit, H»:CO-
Verhiltnis, Katalysatormasse etc.) fiir die Berechnung eines FT-Versuchs getroffen werden und
die zu erwartenden Produktstrome sowie wichtige Parameter, wie die space velocity (SV) und

der space time yield (STY) berechnet werden.

1.3 Methodik

Um diese Ziele zu erreichen, wurde in der Arbeit zu Beginn auf die grundlegende FT-Literatur
(de klerk, A.; Dry, M.E.; etc.) eingegangen. AnschlieBend wurden Arbeiten aus der Literatur
mit dhnlichen Versuchsaufbauten analysiert, um Annahmen und Konzepte fiir die
Versuchsplanung und die Berechnung treffen zu konnen. Die Auslegung der MFC erfolgte

unter anderem auch anhand der Verwendung von Produktdatenblitter und Produktkatalogen.
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Fiir die Erstellung eines Sicherheitskonzepts konnte mit einem Sicherheitsbeauftragten der TU
Wien iiber die Problematiken und moglichen Gefahrenquellen der Anlage diskutiert werden.
Die Anlagenfliefbilder wurden mit Hilfe von MS Visio erstellt. Sowohl ein Gesamtfliebild
der Anlage als auch ein GefahrenflieBbild wurde angefertigt.

1.4 Aufbau

Die vorliegende Arbeit gliedert sich in vier Kapitel. Im ersten Kapitel werden die chemischen
Grundlagen der Fischer-Tropsch-Synthese erldutert, wobei vor allem auf die Produktverteilung
und auf die Beeinflussung der Selektivitit anhand des Katalysators und der
Prozessbedingungen eingegangen wird. Eingesetzte Katalysatoren, verwendete Reaktoren und
thre Vor- und Nachteile bei der FT-Synthese werden besprochen. Am Ende des ersten Kapitels
wird ein kurzer Uberblick iiber die Moglichkeiten zur Herstellung des Synthesegases, die
Produktverarbeitung sowie eine Zusammenfassung der wichtigsten kommerziellen FT-

Anlagen weltweit gegeben.

Das zweite Kapitel beschéftigt sich mit dhnlichen Versuchsanlagen fiir die FT-Synthese aus der
Literatur, mit ihrem Versuchsaufbau und der verwendeten Analytik fiir die Untersuchung der
Produkte. Ein Vergleich von wichtigen Prozessparametern (SV, T, p etc.) ist in einer Tabelle
zusammengefasst und unterschiedliche Methoden und Prozessbedingungen zur Aktivierung

des Katalysators bei den Versuchen aus der Literatur werden beschrieben.

Im dritten Kapitel steht die aufgebaute Anlage und deren Komponenten im Mittelpunkt. Das
Reaktordesign, das Heizkonzept des Reaktors sowie die Kiihlung zweier Anlagenteile und die
Produktkondensation werden besprochen. Die Auslegung und Wahl der geeigneten MFC fiir
die FT-Synthese werden erklart. AnschlieBend wird diskutiert, welche Gefahren die Anlage
bzw. der Betrieb der Anlage mit sich bringt und welche Mainahmen zur Gefahrenminimierung

erforderlich bzw. unabdingbar sind.

Das letzte Kapitel beschiftigt sich mit der Zielsetzung fiir mogliche FT-Versuche mit der
Anlage, der Versuchsplanung bzw. dem Versuchsablauf und der Auswertung der Versuche.

Abschlieend werden noch mdgliche Erweiterungen der Anlage diskutiert.
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2 Stand von Wissenschaft und Technik bei der Fischer-
Tropsch-Synthese

Die Fischer-Tropsch (FT)-Synthese ist eine katalytische Umwandlung von Wasserstoff und
Kohlenmonoxid in Alkane, Alkene und sauerstoffhaltige Kohlenwasserstoffe und wurde 1925
von zwei deutschen Wissenschaftlern, Franz Fischer und Hans Tropsch, entwickelt. Das
Syntheseprodukt kann durch Prozessparameter, wie Druck und Temperatur, aber auch durch
die Wahl des Katalysators gezielt verdndert werden, um gewiinschte Zusammensetzungen fiir

die anschlieBende Raffination des Fischer-Tropsch-Produkts zu erreichen (de Klerk, 2011b).

2.1 Fischer-Tropsch-Chemie

In diesem Abschnitt werden die grundlegenden Mechanismen der Fischer-Tropsch-Synthese,
wie in der Literatur beschrieben, erklart. Welche Parameter beeinflussen die FT-Selektivitit?
Und was fiir Bedingungen miissen auch in der Laboranlage erreichbar sein, um die Selektivitat
gezielt verdndern zu konnen. Dariiber hinaus werden unterschiedliche FT-Katalysatoren, deren

Eigenschaften sowie deren Auswirkungen auf die Produktzusammensetzung erldutert.

2.1.1 Fischer-Tropsch-Reaktion und -Mechanismen

Die Fischer-Tropsch-Synthese ist eine katalytische Umwandlung von Wasserstoff und
Kohlenmonoxid in Kohlenwasserstoffmonomere, welche in weiterer Folge zur Bildung von
gesittigten und ungesittigten Kohlenwasserstoffen von unterschiedlicher Kettenldnge fiihren.
Vereinfacht kann die stark exotherme Reaktion (ArRH%o9sk = -150 kJ/molco) dargestellt werden

als (Guettel et al., 2008):

Katal t
2H, + €0 —22°% _(CH,) — + H,0 2.1)
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Die wichtigsten Reaktionen sind in vereinfachter Form in den Formeln 2.2-2.7 dargestellt (de

Klerk, 2011b):

Alkene:nCO + 2nH, — (CH;),, + nH,0 (2.2)

Alkane:nCO + (2n + 1)H, » H(CH,),H + nH,0 (2.3)
Alkohole: nCO + 2nH, - H(CH,),OH + (n — 1)H,0 (2.4)
Ketone: nCO + (2n — 1)H, —» (CH,),,0 + (n — 1)H,0 (2.5)
Carbonsauren: nCO + (2n — 2)H, -» (CH,),0, + (n — 2)H,0,n > 1 (2.6)
Water Gas Shift: CO + H,0 - CO, + H, (2.7)

Der Mechanismus der Fischer-Tropsch-Synthese ist bis heute nicht geklart und wird immer
noch vielfach in der Literatur diskutiert (Dry, 2002). Der Reaktionsablauf kann als

Polymerisation aus drei verschiedenen Schritten verstanden werden (Mahmoudi et al., 2017):

o Kettenstart/-initiierung
o Kettenfortpflanzung
e Kettenabbruch

Folgende drei Mechanismen zur detaillierten Beschreibung der Fischer-Tropsch-Synthese
konnten sich bis heute durchsetzen: der von Fischer und Tropsch 1926 vorgeschlagene
Carbidmechanismus (Einbau von CH»-Gliedern), der 1951 von Anderson untersuchte
Kondensationsmechanismus und der 1970 von Pichler und Schulz entwickelte CO-
Insertionsmechanismus (Anderson et al., 1958; Fischer & Tropsch, 1926; Pichler & Schulz,
1970).
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Beim Carbidmechanismus (Abbildung 1) wird Kohlenmonoxid an der Oberfliche des
Katalysators adsorbiert. Es bildet sich ein Metallcarbid, das separat zu einem CH; hydriert wird,
welche sich anschlieend miteinander verbinden und Produkte formen kdnnen. a) und b)
beinhalten die CO-Dissoziation auf der Katalysatoroberfldche. In den Mechanismen von ¢) und
d) ist die CO-Adsorption ohne Dissoziation dargestellt. Die dargestellten Mechanismen
unterscheiden sich, wie das adsorbierte CO hydriert wird (de Klerk, 2011b).

O

{”3 +H, C H;aa] H{aﬂ} CH,
@ s Tho A T A, = A

O

(”3 O :C CH,
(b) 1:“—| 7 \J;H—x -H,0 & l:u—l

I H OH
C +H, o
—
(c) |—_“—| %
T T
HC H—C
—_—

(d)

Abbildung 1: Unterschiede in der mechanistischen Darstellung, des fiir das Kettenwachstum verantwortlichen
Monomer-Wachstums bei der FT-Synthese (de Klerk, 2011b)
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Abbildung 2 zeigt eine vereinfachte Darstellung des Kondensationsmechanismus. Dabei wird
CO und H; an der Katalysatoroberfliche adsorbiert. Das Kohlenmonoxid wird nach und nach
zu Oxymethylen-Zwischenprodukten (M=CHOH) hydriert. Diese Zwischenprodukte (Enol-
Spezies) reagieren miteinander unter Kondensation von Wasser zu R-COH
Zwischenprodukten. Die Kettenabbruchsreaktion erfolgt optional {iiber eine weitere
Hydrierung, wodurch es zur Bildung von Alkoholen, Alkanen, Alkenen und Aldehyden kommt.
Ester und Carbonséuren konnen durch Seitenkettenreaktionen oder Aldehyd-Zwischenstufen

gebildet werden (Anderson et al., 1958).

Co(gas) — CO H= C~0H
L I
M M

é + H20
M M
H=C — C—0H CH3 — C—0H
SR T I {
M M M

Abbildung 2: Vereinfachte Darstellung des Kettenwachstums an der Katalysatoroberflache beim
Kondensationsmechanismus (Dry, 1990)
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Der von Pichler und Schulz 1970 entdeckte CO-Insertionsmechanismus beschreibt die
Bildung tiber eine Methylengruppe als Initiator gefolgt von einer Einbindung/Insertion eines
bereits chemisorbierten Kohlenmonoxid-Molekiils als Monomer. Der Mechanismus ist in
vereinfachter Art und Weise in Abbildung 3 dargestellt. Das Kettenwachstum erfolgt iiber eine
Insertion von n CO und 2n H» unter Bildung von n H>O. Bei der Kettenabbruchsreaktion,
wieder optional mit Hydrierung, werden Alkohole, Aldehyde, Alkane und Alkene gebildet
(Pichler & Schulz, 1970).

Initiation:
OH
|
CO +3H CH, *2H CH,
i 1o _°
monomer Chain initiator
Propagation:
R‘ CI R ICZIH R
R C L, C +2H, CH +2H, CH,
(I S . M e =17 . i

Termination/desorption:

CH,R
CH. — CH,=CHR c-olefin
el S £ - EEPS CH,—CH.R n-paraffin

i L Y
GH ~0—» RCHO aldehyde
~+H RCH,OH n-alcohaol

Abbildung 3: CO-Insertionsmechanismus bei der Fischer-Tropsch-Synthese (Claeys & van Steen, 2004)

In Bezug auf die, hauptsichlich fiir Fischer-Tropsch-Synthese verwendeten, Fe- und Co-
Katalysatoren, ist der Kondensationsmechanismus mehr fiir die eisenbasierte Fischer-Tropsch-
Synthese geeignet und der Carbidmechanismus mehr fiir FT-Synthesen mit Cobalt-

Katalysatoren anwendbar (Davis, 2001).
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2.1.2 Fischer-Tropsch-Selektivitit

,Die Produktselektivitit bestimmt die Zusammensetzung des Syncrude und beeinflusst direkt
die Syncrude-Raffination und das Raffineriedesign® (de Klerk, 2011b, S. 77). Die fiir die
gewiinschte Produktzusammensetzung notige Selektivitit kann gezielt {iber verschiedene
Parameter eingestellt werden. Nach Dry sind die wichtigsten Einflussfaktoren: Druck,
Temperatur, Zusammensetzung des Synthesegases und der Fischer-Tropsch-Katalysator. Dabei
ist die Kenntnis tiber den Fischer-Tropsch-Mechanismus nicht zwingend notwendig (Dry,
1976). In weiterer Folge wird ndher auf die Beeinflussung der Produktselektivitit bei der

Fischer-Tropsch-Synthese eingegangen (Tabelle 1).

2.1.2.1 Fischer-Tropsch-Produktverteilung

Die Produktverteilung bei der Fischer-Tropsch-Synthese ist aufgrund der sehr breiten
Produktpalette schwierig zu bestimmen. Eine ndherungsweise mathematische Beschreibung der
Verteilung liefert das Anderson-Schulz-Flory(ASF)-Modell (Anderson et al., 1951). Die
Verteilung der Anzahl der Kohlenstoffatome von synthetisierten Molekiilen bei der Fischer-
Tropsch-Synthese wird durch den oa-Wert, der Wahrscheinlichkeit fiir Kettenwachstum,
bestimmt (de Klerk, 2008).

Die Formeln 2.8 und 2.9 beschreiben die Produktverteilung bei der Fischer-Tropsch-Synthese.
Dabei ist n die Anzahl der Kohlenstoffatome und o die Wahrscheinlichkeit fiir das
Kettenwachstum (siehe Abbildung 4):

yn: Stoffmengenanteil (van der Laan & Beenackers, 1999):

Yn=0-a) a™" (2.8)

wn: Massenanteil (Dry, 2004b):

w,=n-1-a)? a™? (2.9)
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a ist definiert als (van der Laan & Beenackers, 1999):

Ry

A=—
R, + R,

(2.10)

Dabei sind R;, und R die Raten fiir Kettenwachstum bzw. Kettenabbruch.

In der Realitit sind jedoch Abweichungen von der ASF-Verteilung zu erwarten. Die

wichtigsten Abweichungen sind (de Klerk, 2011b):

e Methanselektivitit hoher als durch ASF-Verteilung erwartet
e (-Selektivitdt geringer als bei ASF

e o-Wert sinkt leicht bei wachsender Kettenldnge

In Unter-Unterabschnitt 2.1.2.2 wird ndher beschrieben welche Auswirkung der Katalysator
und die Prozessbedingungen auf den a-Wert haben. Ein niedriger a-Wert (< 0,7), meist bei der
HTFT (high temperature Fischer-Tropsch) mit Fe-Katalysatoren, resultiert in einem verstérkten
Auftreten von leichter siedenden Produkten. Wohingegen hohe a-Werte (> 0,9) einer
Produktverteilung hin zu schwer siedenden Produkten wie Wachsen entspricht (van Vuuren et

al., 2010).

1.0 1,0
spezies
[l C1 ’
058_ :: 038- T CZ_C4
| species _ N CCi,
. CH4 ,: . _'_"012' 19
§ 01 --os 1ogee N\
g """ CS-C” ' -§ 7 ~
= --—-C -C - T = ~ ! = ' N~ N
r_z 0|4' ------ C12 20 // \\ :: % 0‘4_ // .’-\ .
£ 20+ . 4 L £ // ‘\ ‘_-
d N ’ v
s . A , \'/ ! ‘.\
0,24 s .o S5 024 , INGO
7 2 AN ’ VR A
s 7 \ ’ v
Ve //’,f \'.. ’./ \\.!
PV 0,0 e S e
0,0 0,2 0.4 0,6 0,8 1,0 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
chain growth probability « chain growth probability «

Abbildung 4: Einfluss des a-Werts auf die Fischer-Tropsch-Produktverteilung (Guettel et al., 2008)
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2.1.2.2 Beeinflussung der Selektivitdit

Neben den Prozessbedingungen wie Temperatur, Druck etc. wird die Fischer-Tropsch-

Produktselektivitat signifikant durch die Wahl des Katalysators beeinflusst (de Klerk, 2011b).

Die Katalysatoren fiir die Fischer-Tropsch-Synthese bestehen aus den Metallen Eisen, Kobalt,

Ruthenium und Nickel, allesamt Vertreter der Gruppe 8 im Periodensystem der Elemente. Nur

die vier Metalle haben eine ausreichende Aktivitdt fiir die Hydrierung von Kohlenmonoxid

(Dry, 2004b).

Katalysator:

Hydrierungs-Aktivitit: Die verwendeten Metalle haben unterschiedliche Aktivititen fiir
die Hydrierung von CO. Der Aktivitit nach geordnet: Fe < Co <Ni <Ru.

Deswegen entstehen bei niedrigen Temperaturen bei der FT-Synthese mit Fe-
Katalysatoren mehr Alkene und sauerstofthaltige Produkte als mit Co-Katalysatoren
(siehe Tabelle 2) (de Klerk, 2011b).

WGS-Aktivitdt: Im Gegensatz zu Kobalt hat Eisen eine hohe water-gas-shift-Aktivitat
(siehe Formel 2.7). Aus diesem Grund eignen sich Fe-Katalysatoren fiir Anwendungen
mit schwankenden H»:CO-Verhiltnissen im Synthesegas (Perego et al., 2009).
Katalysator-Stabilitidt: Die Deaktivierung des Katalysators beeinflusst sowohl die
Selektivitdt (Gorimbo et al., 2018) als auch die Aktivitit (Rytter & Holmen, 2015) des
Katalysators. In Unterabschnitt 2.1.3 wird ndher auf die Deaktivierung und Aktivierung
von Fischer-Tropsch-Katalysatoren eingegangen. Grundsitzlich weisen Co-
Katalysatoren eine groBere Stabilitdt auf als Fe-Katalysatoren (de Klerk, 2011Db).
Tragermaterial: Die Wahl des Tragermaterials beeinflusst die Leistung des Katalysators
bei der Fischer-Tropsch-Synthese durch die Zuginglichkeit, mechanische Festigkeit,
Widerstand gegen Abrieb und einer verstirkten Wechselwirkung zwischen Metall und

Tragermaterial (de Klerk, 2011b).

11
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Prozessbedingungen:

Die fiir die gewiinschte Produktzusammensetzung notige Selektivitit kann vor allem aber iiber

die Prozessparameter eingestellt werden. Die wichtigsten Einflussfaktoren sind dabei Druck,

Temperatur, Synthesegas-Zusammensetzung und space velocity (SV) (Dry, 1976).

Tabelle 1 zeigt eine Darstellung der Einfliisse der Prozessparameter auf die Fischer-Tropsch-

Produktselektivitit.

Temperatur: Die Desorption an der Katalysatoroberfliche von Fischer-Tropsch-
Produkten ist ein endothermer Prozess und wird dadurch von héheren Temperaturen
begiinstigt. Eine Erhohung der Desorptionsrate fiihrt zu geringeren o-Werten, zu
Kettenabbriichen und damit zu kiirzeren Ketten und weniger hydrierten Produkten wie
zum Beispiel Alkenen (de Klerk, 2011b).

Bei der FT-Synthese unterscheidet man grundsitzlich zwischen LTFT (low temperature
Fischer-Tropsch) (Espinoza et al., 1999) und HTFT (high temperature Fischer-Tropsch)
(Steynberg et al., 1999). Eine mogliche Zusammensetzung von Fischer-Tropsch-
Produkten in Abhingigkeit von LTFT und HTFT ist in Tabelle 2 ersichtlich. Die HTFT-
Synthese mit Eisen-Katalysatoren findet meist bei rund 300-350 °C statt (Hagey & de
Lasa, 2004). Bei der LTFT-Synthese werden dagegen durchschnittlich zwischen 190 °C
und 250 °C angewendet (Dincer, 2018).

Die Bildung von Methan wird maBgeblich durch die Temperatur bestimmt. LTFT-
Selektivitdten beziiglich Methans befinden sich bei rund 3-8 wt%. Wohingegen bei der
HTFT-Selektivitdten von unter 10 wt% mdoglich sind (de Klerk & Maitlis, 2013).
Druck: Die Partialdriicke von Kohlenmonoxid (pco) und Wasserstoff (pu2) kdnnen
entweder durch Verdnderung der Synthesegaszusammensetzung oder durch den
Gesamtdruck im System gedndert werden. Bei Erh6hung des Systemdrucks wird CO
leichter an der Katalysatoroberfldche adsorbiert als Hz, da bei CO die Aktivitét fiir
Adsorption hoher als bei H» ist. Damit schiebt sich die Produktverteilung hin zu
langeren Ketten und hoheren a-Werten. Infolge eines hdoheren pco ist weniger
Wasserstoff zur Hydrierung vorhanden, was zu mehr sauerstofthaltigen Produkten fiihrt

(de Klerk, 2011b).

12
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e Space velocity: Eine Erhohung der space velocity bedingt eine geringere Kontaktzeit
der Fischer-Tropsch-Produkte mit dem Katalysator. Das fiihrt zu einer geringeren
Wahrscheinlichkeit fiir sekundére Reaktionen wie die Hydrierung von Nicht-Alkanen.
Es zeigt sich aber eine niedrigere CO-Conversion bei hoheren space velocities (de
Klerk, 2011b).

e Synthesegaszusammensetzung: Die Synthesegaszusammensetzung ist entscheidend
durch das H2:CO-Verhiltnis bestimmt und hat ma3geblichen Einfluss auf die gebildeten
Produkte der Fischer-Tropsch-Synthese (siehe Formel 2.1-2.6). Das H>:CO-Verhiltnis
des Feed sollte auch zu dem des Verbrauchs passen, da sich sonst das Verhiltnis
wihrend der Synthese dndert. Grundsatzlich kommt es eher zu Hydrierungsreaktionen
bei  hoheren  H:CO-Verhidltnissen.  Dadurch  sinken  wiederum  die
Kettenwachstumswahrscheinlichkeit sowie die Selektivitit zu Alkenen und

sauerstofthaltigen Produkten (de Klerk, 2011Db).

Tabelle 1: Einfluss von Prozessparametern auf die Selektivitét bei der Fischer-Tropsch-Synthese (de Klerk,

2011b)

Selectivity parameter Operating parameter being increased

Temperature Pressure Space velocity H;: CO ratio
Carbon number distribution Lower g-value Higher a-value No change? Lower a-value
Methane selectivity Increases Decreases Decreases Increases
Alkene selectivity - b - b Increases Decreases
Oxygenate selectivity - Increases Increases Decreases
Aromatic selectivity Increases - Decreases Decreases
Syngas conversion Increases Increases Decreases _B

"Some change is possible if secondary reactions like re-incorporation, hydrogenation, or cracking are significant.
"The direction of change depends on a more complex relationship.

13
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Tabelle 2: Zusammensetzung eines typischen Fischer-Tropsch-Produkts in Abhdngigkeit von Temperatur (HTFT
bzw. LTFT) und Katalysator (Eisen bzw. Kobalt) (de Klerk & Maitlis, 2013)

Product fraction Carbon range  Compound class  Syncrude composition (mass%)”

Fe-HTFT Fe-LTFT Co-LTFT

Tail gas C, Alkane 12.7 4.3 5.6
s Alkene 5.6 1.0 0.1
Alkane 4.5 1.0 1.0
LPG C:=C, Alkene 21.2 6.0 34
Alkane 3.0 1.8 1.8
Naphtha Cs-Chy Alkene 258 7.7 7.8
Alkane 43 i3 120
Aromatic 1.7 0 0
Oxygenate 1.6 1.3 0.2
Distillate Ci11—Ciz Alkene 4.8 5.7 1.1
Alkane 0.9 13.5 20.8
Aromatic 0.8 1] 0
Oxygenate 0.5 0.3 0
Residue/wax =3 Alkene 1.6 0.7 0
Alkane 0.4 492 44.6
Aromatic 0.7 0 0
Oxygenate 0.2 ] 0
Aqueous product  C;-Cs Alcohol 4.5 39 1.4
Carbonyl 39 0 0
Carboxylic acid 13 0.3 0.2

a) The syncrude composition is based on the total mass of product from FT synthesis, excluding inert
gases (N and Ar) and water-gas shift products (Hz0, CO, COy, and H;). Zero indicates low concen-
tration and not necessarily the total absence of such compounds.

14
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2.2 Fischer-Tropsch-Katalysatoren

Folgende Voraussetzungen werden an Fischer-Tropsch-Katalysatoren gestellt (de Klerk et al.,

2013):

e hohe Aktivitdt: Direkte und indirekte Kosten sinken, da weniger Katalysator notwendig
ist (dadurch auch leichtere Abtrennung des Katalysators in Wirbelschichtreaktoren mit
zirkulierender Wirbelschicht und Slurry-Reaktoren)

e hohe Selektivitit: Selektivitdt weg von nicht wertvollen Produkten wie Methan und C»-
KW (auBer die Selektivitit dieser Produkte ist explizit erwiinscht)

e hohe Stabilitit

e geringe Kosten

Als Fischer-Tropsch-Katalysatoren kommen die Metalle der achten Nebengruppe des PSE,
Eisen, Kobalt, Nickel und Ruthenium, in Frage. Aufgrund der erhohten Methan-Selektivitat
von Katalysatoren auf Nickelbasis sind diese jedoch nicht fiir die Synthese von Fischer-

Tropsch-Produkten geeignet (Ponec, 1978).

Ruthenium hat die hochste Aktivitdt, der fiir die FT-Synthese in Frage kommenden Metalle.
Bei niedrigen Temperaturen und kleinen Driicken entsteht jedoch hauptsidchlich Methan. Erst
bei hohen Driicken {iiber 100 bar und Temperaturen unter 150 °C weisen
Rutheniumkatalysatoren hohe a-Werte auf, was die selektive Erzeugung von Wachsen
begiinstigt (Schulz, 1999). Ruthenium kostet aber rund 30.000-mal so viel wie Eisen. Durch die
geringe globale Fordermenge von ca. 30 Tonnen pro Jahr eignen sich Katalysatoren auf

Rutheniumbasis jedoch nicht fiir kommerzielle Syntheseprozesse (Dalchow, 2021).

Damit sind fiir den industriellen Einsatz momentan nur Katalysatoren auf Eisen- oder
Kobaltbasis fiir die Fischer-Tropsch-Synthese relevant, wobei die Verfiigbarkeit von Eisen um
einiges hoher ist als die von Kobalt. In diesem Abschnitt wird néher auf die fiir die FT-Synthese
verwendeten Eisenkatalysatoren fiir HTFT und LTFT und Kobaltkatalysatoren fiir LTFT
eingegangen. Eine mdgliche Zusammensetzung eines typischen Fischer-Tropsch-Produkts in

Abhingigkeit vom Katalysator fiir HTFT und LTFT ist in Tabelle 2 dargestellt.
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2.2.1 Fe-Katalysatoren

Eisenkatalysatoren besitzen im Gegensatz zu Kobaltkatalysatoren eine WGS-Aktivitit.
Geringere H:CO-Verhiéltnisse, verglichen mit der LTFT-Synthese, sind deshalb moglich
(H2:CO < 2) (Dry, 2004a).

Eisenkatalysatoren kommen in HTFT- und LTFT-Prozessen zur Anwendung. Katalysatoren
auf Eisenbasis sind giinstig und effektiv. Um ihre Selektivititen und geringen Aktivitéten zu
verbessern, miissen Fe-Katalysatoren vorbereitet und aktiviert werden bevor sie effektiv

eingesetzt werden konnen (de Klerk et al., 2013).

Fe-Katalysatoren =~ werden in  Schmelz- und  Fillungskatalysatoren  unterteilt.
Féllungskatalysatoren werden in Rohrbiindel- und Blasensdulenreaktoren fiir die LTFT
eingesetzt und besitzen sehr hohe spezifische Oberfldchen (Dry, 2002). Schmelzkatalysatoren
werden fiir die HTFT verwendet und kommen in Wirbelschichtreaktoren zum Einsatz, da sie

eine geringe spezifische Oberfldche aufweisen (de Klerk et al., 2013).

2.2.1.1 Fe-Katalysatoren fiir LTFT

In Niedertemperatur-Fischer-Tropsch-Synthesen werden die auf Eisen basierten Katalysatoren
iber Fillungsverfahren hergestellt, mit Cu- und K>O-Promotoren versetzt und mit SiO»
gebunden. Bevor die Katalysatoren fiir die Synthese einsatzfahig sind, miissen sie aktiviert
werden, zum Beispiel iiber eine Reduktion des Fe-Katalysators mit H> oder Mischungen aus H»

und CO (Dry, 2002).

Es gibt viele Methoden, um Fe-Katalysatoren fiir LTFT herzustellen. Ein Verfahren
funktioniert tiber die Auflésung von Eisen und Kupfer in Salpetersdure und Féllung mittels
Natriumkarbonats. Der gewaschene und filtrierte Niederschlag wird sodann mit Kalium
impragniert. Detaillierte Beschreibungen tiber die Herstellung von Fallungskatalysatoren fiir

LTFT finden sich bei: (Dry, 1981; Kang et al., 2011).

2.2.1.2 Fe-Katalysatoren fiir HTFT

Fiir die HTFT-Synthese verwendete Eisenkatalysatoren werden hergestellt, indem Magnetit mit
K>O als chemischer Promotor und Al,O; bzw. MgO als struktureller Promotor verschmolzen

wird. Aktiviert wird der Katalysator mit Hz bei 400 °C (Dry, 2004b).

Detaillierte Beschreibungen beziiglich der Herstellung von Fe-Katalysatoren fiir HTFT-
Anwendungen finden sich in: (Dry, 1981).
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2.2.2 Co-Katalysatoren fiir LTFT

Da Kobaltkatalysatoren bei erhohten Temperaturen eine hohe Selektivitit fiir Methan
aufweisen, wird Co nur fiir die LTFT angewendet (Dry, 2002). Im Gegensatz zu Katalysatoren
auf Eisenbasis (Lebensdauer von rund sechs Monaten im Betrieb) weisen Co-Katalysatoren
Standzeiten von bis zu fiinf Jahren auf (Davis, 2005; Guettel et al., 2008). Co-Katalysatoren
benoétigen einen Tréger, der meist aus Aluminium oder Kieselgur besteht (Maitlis, 2013). Auch
Tréager aus nicht kommerziell angewandten Tragermaterialien, wie Graphen werden untersucht

(Bezemer et al., 2006; Luo et al., 2020; Xiong et al., 2011).

2.2.3 Deaktivierung

Ein wichtiger Aspekt bei der Fischer-Tropsch-Synthese ist die Deaktivierung des Katalysators.
Die Mechanismen hingen vom Katalysator selbst und seiner Verwendung ab und werden in

der Literatur vielfach diskutiert (de Klerk, 2011b).

Bartholomew teilt die Deaktivierung von Katalysatoren in sechs Kategorien ein (Bartholomew,

2001):

e Vergiftung: durch Chemisorption von Reaktanten, Produkten oder Verunreinigungen,

wie Schwefel, an aktiven Zentren
e Verschmutzung: durch Material, das sich am Katalysator ablagert

e Thermischer Abbau: bei erhohter Temperatur durch Sintern oder chemische

Umwandlung

e Verlust von aktivem Material: Durch Reaktionen mit dem Feed oder durch Reaktionen

der entstandenen Produkte kommt es zur Verfliichtigung oder Auslaugung.

e Fest-fest- wund/oder fest-dampfformig-Reaktionen:  Aktives  Material  oder

Tragermaterial wird durch Reaktionen mit dem Feed deaktiviert.

e Mechanisch: durch Abrieb und Zerkleinerung
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2.3 Fischer-Tropsch-Reaktoren

Grundsitzlich gibt es vier Reaktoren, die momentan industriell fiir die Fischer-Tropsch-

Synthese im Einsatz sind (Steynberg et al., 2004):

e Wirbelschichtreaktor mit stationdrer Wirbelschicht
e  Wirbelschichtreaktor mit zirkulierender Wirbelschicht
¢ (Rohrbiindel-) Festbettreaktor

e Slurry-Reaktor

Die Wirbelschichtreaktoren fiir die Hochtemperatursynthese werden bei rund 320-350 °C
betrieben. Im Gegensatz zum Festbettreaktor und Slurry-Reaktor, die fiir die
Niedertemperatursynthese bei ca. 220-250 °C verwendet werden, liegt in HTFT-Reaktoren
aufgrund der hohen Temperaturen nur ein Zwei-Phasen-System aus Gas und Feststoff vor
(Steynberg et al., 2004). Aufgrund der hohen Reaktionswiarme durch die stark exothermen
Reaktionen ist die Warmeabfuhr an das Kithimedium und die Vermeidung von ,,Hot-Spots* ein
Schliisselfaktor fiir eine gute Betriebsweise. Eine erhohte Methanproduktion und eine schnelle

Deaktivierung des Katalysators waren mdgliche Folgen (Schulz, 1999).

Neben den bereits oben erwidhnten kommerziell genutzten Fischer-Tropsch-Reaktoren gibt es
auch Bestrebungen, neuartige Reaktoren, wie mikrostrukturierte Reaktoren oder
Membranreaktoren, zu entwickeln (Bayat & Rahimpour, 2012; Escorihuela et al., 2021;
Loewert et al., 2019; Steynberg et al., 2018).

2.3.1 LTFT-Reaktoren

2.3.1.1 Festbettreaktor

Fir die  Fischer-Tropsch-Synthese = eingesetzte  Festbettreaktoren  werden  als
Rohrbiindelreaktoren ausgefiihrt. Der Katalysator befindet sich dabei in den einzelnen Rohren.
Das Synthesegas wird von oben eingestromt und die Produktgase und Fliissigkeiten sammeln
sich am unteren Ende der Rohre, wo sie getrennt werden. Das Katalysatorbett verbleibt fest in
den Rohren. Das Kiihlmanagement erfolgt durch Wasser, das an den Rohrwiénden
entlangstromt (sieche Abbildung 5). Fiir eine gute Warmeabfuhr sind kleine Durchmesser der
Rohre, eine turbulente Stromung sowie hohe Gasgeschwindigkeiten von Vorteil. Ein moglichst
feiner Katalysator trigt zu einer guten Conversion von CO bei. All diese Parameter fiihren
jedoch zu hohen Druckverlusten, dem groB3ten Nachteil des Festbettreaktors (Steynberg et al.,
2004).
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In Katar steht die bislang groite GTL-Anlage der Welt, mit einer Produktion von 140.000
Barrel/Tag Flissigprodukt. Sie besteht aus 24 Reaktoren mit je 29.000 Rohren (Pear! GTL,
2021). Die Rohre sind bis zu 12,2 m lang und haben einen Durchmesser von 2,5 bis 4 cm.
Festbettreaktoren fiir die Fischer-Tropsch-Synthese sind leicht zu handhaben, zu designen und
der Scale-up dieser Reaktoren ist verhdltnisméBig einfach durch eine Erh6hung der Rohranzahl

(Guettel et al., 2008).
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Abbildung 5: Rohrbiindel-Festbettreaktor (Martinelli et al., 2020)
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2.3.1.2  Slurry-Reaktor

Der erste Slurry-Reaktor fiir die Fischer-Tropsch-Synthese wurde 1953 von Herbert Kolbel
entwickelt, wobei sich die Slurry-Technologie erst 1990 durch die Firma Sasol durchsetzen
konnte (Kolbel & Ralek, 1980; Schulz, 1999). Beim Blasensidulenreaktor (siche Abbildung 6)
liegt der Katalysator fein verteilt in der Suspension vor. Das Synthesegas wird durch ein
Verteilersystem von unten in die Suspension eingeleitet. Durch die kleine Partikelgrofe des
Katalysators von 10 bis 200 pum werden Einfliisse von Stoffiibergangswidersténden
vernachlédssigbar, was zu optimalen Aktivititen und Selektivititen fiihrt (Guettel et al., 2008;
Steynberg et al., 2004). Die Warmeabfuhr der Reaktionswirme erfolgt durch Warmetauscher
innerhalb der Suspension. Aufgrund der besseren Ausnutzung des Katalysators und der guten
Wirmeabfuhr sind beim Blasensdulenreaktor verglichen mit Festbettreaktoren grundsatzlich
hohere Durchschnittstemperaturen und eine héhere Reaktor-Produktivitdt mdglich. Scale-up
und die Abtrennung des Katalysators, welcher mit dem fliissigen Produkt seitlich aus dem

Reaktor gefiihrt wird, stellen Schwierigkeiten bei Slurry-Reaktoren dar (Guettel et al., 2008).

Die groBten Blasensdulenreaktoren befinden sich in Katar (Oryx GTL) und Nigeria (Escravos
GTL) mit einer Produktion von 34.000 Barrel/Tag fliissigem Produkt (Escravos Gas-to-Liquids
Project, Niger Delta, 2021; Oryx GTL, 2021).
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=
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Cooling—"
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==,

Liquirztf"": Gas
Product
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Abbildung 6: Blasensiulenreaktor (Martinelli et al., 2020)
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2.3.1.3 Vor- und Nachteile der LTFT-Reaktoren

Tabelle 3 zeigt eine Gegeniiberstellung der wichtigsten Merkmale, die vorteilhaft bzw.

nachteilhaft fiir Blasensdulenreaktoren und Festbettreaktoren sind. Weiterfiihrende Literatur,

welche detaillierter auf die Vor- und Nachteile von Fischer-Tropsch-Reaktoren fiir die

Niedertemperatursynthese eingeht, findet sich bei: (de Klerk, 2011b; Dry, 2002; Guettel &
Turek, 2009; Hofbauer & Rauch, 2017; Steynberg et al., 1999).

Tabelle 3: Vor- und Nachteile beziiglich ausgewihlter Eigenschaften von Festbettreaktoren (FBR) und
Blasensdulenreaktoren (BSR) (Edzang Edzang, 2005)

FBR BSR  Bemerkungen

T-Kontrolle - + hocheffiziente Warmeabfuhr beim BSR
p-Verlust - + hoher Druckverlust beim FBR
Fest/Fliissig- + - storanfillig beim BSR wegen sehr kleiner
Trennung Partikeln

Katalysator- + - langsame Deaktivierung von oben nach
lebensdauer unten beim FBR

Katalysator- - + Einfluss durch inneren Transport gering
nutzung beim BSR

Katalysator- - + kontinuierlich moglich beim BSR
austausch

Betriebsweise + - stabile Betriebsweise beim FBR

Scale up + - einfacher beim FBR durch Erhiéhung der

Rohranzahl
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2.3.2 HTFT-Reaktoren

Fir die Fischer-Tropsch-Hochtemperatursynthese werden Wirbelschichtreaktoren mit
stationdrer und zirkulierender Wirbelschicht eingesetzt. Da Wirbelschichtreaktoren meist bei
hohen Temperaturen von iiber 320 °C betrieben werden, liegt das System als Zwei-Phasen-
Gemisch vor: gasformig (Synthesegas und Produktgas) und fest (Katalysator). Damit sich keine
fliissige Phase bildet muss der Katalysator einen a-Wert von unter 0,7 haben (de Klerk et al.,
2013). Ansonsten wiirde der Katalysator feucht werden und Agglomerate bilden, was zur
Defluidisierung des Katalysatorbettes und zum Verlust der Funktionstiichtigkeit fithren wiirde

(Steynberg et al., 2004).

Die Deaktivierung des Katalysators erfolgt hauptsichlich liber Ablagerungen von Koks auf der
Oberfliche, sofern das Synthesegas keine Katalysatorgifte enthilt und es nicht zum Sintern des
Katalysators durch zu hohe Temperaturen kommt. Deshalb ist ein kontinuierlicher Austausch

des Katalysators unabdingbar (Dry, 2002).

2.3.2.1 Zirkulierende Wirbelschicht

Bei Wirbelschichtreaktoren mit zirkulierender Wirbelschicht stromt das auf 200 °C
vorgewdrmte Synthesegas von unten in die Reaktionszone ein. In der Reaktionszone nehmen
die Wirmetauscher rund 40 % der Reaktionswdrme auf. Das Gas wird im Bunker vom
Katalysator abgetrennt und der Katalysator legt sich im Standrohr ab, wo er iiber ein Ventil
wieder dem Synthesegasstrom zudosiert werden kann (sieche Abbildung 7). Reste des
Katalysators werden iiber Zyklone am Austritt entfernt. Damit das Synthesegas nicht iiber das
Standrohr eintreten kann, muss immer gewéhrleistet sein, dass der Druckverlust im Reaktor
nicht groBer als im Standrohr ist, da der Katalysator sonst ausgeblasen wird und die Zyklone

verstopft werden (Steynberg et al., 2004).

Der Verringerung der Katalysatoraktivitit und Produktivitdt aufgrund von Koksablagerungen
auf den Katalysatorpartikeln wird durch Online-Austausch von gebrauchtem Katalysator

entgegengewirkt (Dry, 1996).
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Abbildung 7: Wirbelschichtreaktor mit zirkulierender Wirbelschicht (Martinelli et al., 2020)

Wirbelschichtreaktoren mit zirkulierender Wirbelschicht arbeiten im Bereich von
320 bis 350 °C und 25 bar bei einer Verwendung von Eisenkatalysatoren mit einer Partikelgrofe

von 50 bis 200 um (de Klerk et al., 2013).

2.3.2.2 Stationdre Wirbelschicht

Wirbelschichtreaktoren mit stationdren Wirbelschichten wurden erstmals 1950 in Brownsville,
Texas, fir die HTFT-Synthese verwendet. Nach technischen Schwierigkeiten und niedrigen
Umsédtzen wurde die Anlage runtergefahren und 30 Jahre spdter wurde wieder an dieser
Technologie fiir die FT-Synthese geforscht. In den 1970er Jahren war Sasol an der Entwicklung
und Verbesserung der Wirbelschichtreaktoren mit stationdrer Wirbelschicht interessiert. 1984
wurde der zwischen 1995 und 1999, den Synthol-Reaktor ersetzende, Sasol Advanced Synthol-
Reaktor (SAS) mit stationdrer Wirbelschicht in Betrieb genommen (Steynberg et al., 2004).

Im Gegensatz zur zirkulierender Wirbelschicht bleibt der Katalysator bei der stationéren
Wirbelschicht im Reaktorbehélter und muss nicht extern zuriickgewonnen werden. Abbildung
8 zeigt die Darstellung eines Reaktors mit stationdrer Wirbelschicht. Das Synthesegas stromt
von unten iiber ein Verteilersystem in den Reaktor und trifft auf die Wirbelschicht. Das
Produktgas wird im oberen, Katalysator-freien Bereich, vom Katalysator durch Zyklone
getrennt. Die Reaktionswérme wird iiber mit Wasser/Dampf durchstromte, gebiindelte Rohre

abgefiihrt (de Klerk et al., 2013).
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Abbildung 8: Wirbelschichtreaktor mit stationdrer Wirbelschicht (Martinelli et al., 2020)

Die Vorteile der stationdren Wirbelschicht gegeniiber Reaktoren mit zirkulierender

Wirbelschicht sind (Steynberg et al., 2004):

e 40 % geringere Investitionskosten
e geringere Betriebs- und Wartungskosten

e mehr Platz fiir Kiihlschlangen durch groeren Reaktorraum: Erhohung des
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Betriebsdrucks oder der Versorgung mit Synthesegas

hohere Umsitze

weniger Katalysatorverbrauch und -umtausch (Koksablagerungen stellen kein grofles

Problem dar)

geringere Gasgeschwindigkeiten und geringerer Druckverlust
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2.3.3 Neue Reaktorkonzepte

Keiner der zuvor genannten Reaktoren besitzt die idealen Eigenschaften aller relevanten
Aspekte der Fischer-Tropsch-Synthese. Die nur unter theoretischen Umsténden erreichbaren

Eigenschaften eines optimalen LTFT-Reaktors lauten (Guettel et al., 2007):

e Katalysatoranordnung im Festbett
e hohe Ausnutzung des Katalysators durch kurze Diffusionswege
o cffizienter Gas-/Fliissig-Stofftransport

e isotherme Betriebsweise bei moglichst hohen Temperaturen

Um die genannten Anforderungen zu erreichen, werden mehrere Moglichkeiten zur
Prozessintensivierung untersucht wie zum Beispiel mikrostrukturierte Reaktoren und

Membranreaktoren.

2.3.3.1 Mikrostrukturierter Reaktor

Mikrostrukturierte Reaktoren arbeiten mit Dimensionen der Reaktionszone im Submillimeter-
Bereich (Jéahnisch et al., 2004). GroBe volumenspezifische Oberflichen fiir die Kiihlung
erlauben mikrostrukturierten Reaktoren eine sehr gute Wéirmeabfuhr. Mikrostrukturierte
Reaktoren bestechen durch eine modulare und kompakte Bauweise und konnten gewisse
Anforderungen fiir eine optimierte Fischer-Tropsch-Synthese erreichen (Piermartini et al.,

2017):

e Prozessintensivierung durch hochaktive Katalysatoren unter wechselnden Bedingungen
e flexibel gegeniiber Anderung des Synthesegasinputs (Zusammensetzung und Menge)

e kompakte Bauweise

e Produkte frei von Katalysator

e Verbesserung der Produkteffizienz durch erh6hte Selektivitét

e Effizienzerh6hung durch isothermen Betrieb und Warmeriickgewinnung
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Mikrostrukturierte Reaktoren konnten sich vor allem durch die kompakte Bauweise fiir
dezentrale Anwendungen wie kleinere Erdgasquellen oder erneuerbare Energien wie Biomasse
oder Deponiegas eignen. Das grofite Problem bei der Implementierung von mikrostrukturierten
Reaktoren fiir industrielle Zwecke sind die enorm hohen Kosten fiir den Scale-up (Piermartini
et al, 2017). Es gibt verschiedene Arten von mikrostrukturierten Reaktoren wie
wandbeschichtete Reaktoren, Festbettreaktoren und strukturierte katalytische Betten. Um den
Rahmen der Arbeit nicht zu sprengen, wird hier nicht weiter auf diese eingegangen und auf die
Literatur verwiesen (Delparish & Avci, 2016; Myrstad et al., 2009; Piermartini et al., 2017,
Zhang et al., 2018).

2.3.3.2 Membranreaktor

Membranreaktoren stellen ebenfalls eine neue Entwicklung bei der Fischer-Tropsch-Synthese
dar. Wie bei den mikrostrukturierten Reaktoren, liegt auch ihr Potential in kleineren Anlagen
sowie eventuell auch in Off-shore Anlagen (Guettel et al., 2007). In der Literatur finden sich
mehrere Moglichkeiten zur Anwendung von Membranen fiir die Fischer-Tropsch-Synthese;

unter anderem (Rohde et al., 2005):

e selektive in-situ Entfernung von Wasser
e verteilte Zufuhr von Reaktanten
e crzwungene Durchstromung einer katalytischen Membran

e gckapselte Katalysatoren (Katalysator + Zeolithe)

wobei die zwei zuerst genannten Moglichkeiten die am héufigsten angewandten Methoden fiir
die Nutzung von Membranen bei der Fischer-Tropsch-Synthese darstellen (Liuzzi et al., 2020).
Durch die in-situ-Wasserentfernung verschiebt sich das Gleichgewicht in Richtung der
Produktion von Kohlenwasserstoffen und héhere Umsétze konnen erzielt werden. Durch die
gezielte Steuerung der Zufuhr mittels selektiven Membranen fiir H> und CO kann das H:CO-
Verhiltnis konstant gehalten werden (Rohde et al., 2005).
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2.4 Herstellung des Synthesegases

Theoretisch kann jede Kohlenstoffquelle fiir die Produktion von Synthesegas (CO + H»)
verwendet werden (de Klerk, 2011b). Die Wahl der Kohlenstoffquelle (Kohle, Erdgas,
Biomasse etc.) hiangt nicht nur vom Preis des jeweiligen Rohstoffs ab, sondern auch von der
Verfiigbarkeit des Rohstoffes, der erwiinschten Produkte aber auch von der lokalen
Gesetzgebung beziiglich des Ausstoes von Treibhausgasen (Martinelli et al., 2020). Die
Vorbereitung des Synthesegases umfasst mehrere Schritte: Produktion, Gasreinigung und
Konditionierung und stellt den teuersten Abschnitt jeder XTL-Anlage dar (bei CTL bis zu 70
% der Investitions- und Betriebskosten). Die Zusammensetzung des Synthesegases kann iiber
die endotherme reversible WGS-Reaktion eingestellt werden (siehe Formel 2.7) (de Klerk,

2011b).

Um den Katalysator zu schiitzen, muss das Gas nach der Produktion gereinigt werden, damit
Verunreinigungen wie Schwefelverbindungen (H>S, COS), Halogenidverbindungen (NaCl,
KCl), stickstoffhaltige Verbindungen (NHs3, NOx) Teere und Aschen entfernt werden.

Ansonsten wiirde die Aktivitit des Katalysators stark gemindert werden (Ma et al., 2020).

Abbildung 9 zeigt einen Uberblick der Synthesegasquellen fiir die Fischer-Tropsch-Synthese.
Auf der linken Seite fiir XTL-Prozesse: Kohle (CTL), Biomasse (BTL) und Erdgas (GTL),
Abfall (WTL, hier nicht abgebildet). Die Synthesegasquellen sind auch in Kombination
moglich. Eine andere Mdglichkeit fiir die Herstellung von Treibstoffen ist die Nutzung von
erneuerbaren Energien und CO; (PTL) (Martinelli et al., 2020).

CtL-BtL-GtL PtL
COAL CBtL-GB1tL

ELECTRICITY

COandH, =

BIOMASS

CO0,S0URCE

FISCHER-TROPSCH

Abbildung 9: Synthesegasquellen fiir die Fischer-Tropsch-Synthese (Martinelli et al., 2020)
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2.4.1 Synthesegas aus Erdgas (GTL)

Synthesegas fiir GTL-Anlagen wird aus der Reformierung von Methan gewonnen. Die zwei
wichtigsten Technologien fiir die Reformierung von Erdgas sind die Kkatalytische
Dampfreformierung und die autotherme Reformierung (de Klerk, 2011b). Bei der
Dampfreformierung wird aus Methan und Wasserdampf iiber einen Nickel-Katalysator ein
Synthesegas mit einem H>:CO-Verhiltnis von 3:1 hergestellt (siche Formel 2.11). Die ndtige
Energie fiir die stark endotherme Reaktion wird extern zugefiihrt. Typische
Betriebsbedingungen bei der Methan-Dampfreformierung sind 800-900 °C und 20-30 bar
(Zennaro et al., 2013).

CH, + H,0 - 3H, + CO 2.11)

Die autotherme Reformierung wird mittels Nickel-Katalysatoren in Festbettreaktoren
betrieben, wobei die notwendige Warmezufuhr durch exotherme Reaktionen (Vorhandensein
von Sauerstoff) geliefert wird (sieche Formel 2.12). Der Vorteil bei der autothermen
Reformierung ist ein, nahe dem fiir die Fischer-Tropsch-Synthese geeignetem
Synthesegasverhéltnis, bei der Verwendung von Co-Katalysatoren, von 2:1. Auch 6konomisch
gesehen sind autotherme Reformierungs-Anlagen besser filir Fischer-Tropsch-Prozesse

geeignet (Zennaro et al., 2013).

CH, + 20, - CO, + 2H,0 (2.12)
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2.4.2 Synthesegas aus festen Kohlenstoffquellen (CTL, BTL, WTL)

Die Vergasung ist die gingigste Methode, um festes, organisches Material als
Kohlenstoffquelle in Synthesegas umzuwandeln. Urspriinglich verstirkte vor allem die Olkrise
in den 1970er Jahren die Nutzung von Kohle fiir die Herstellung von fliissigen Treibstoffen.
Heutzutage wird vermehrt auf Nachhaltigkeit und erneuerbare Energien gesetzt und die
Verwendung von Biomasse, aber auch von kommunalen Abfall (Arena, 2012) als
Kohlenstoffquelle angestrebt (Zennaro et al., 2013). Um den Rahmen der Arbeit nicht zu
sprengen, wird hier nicht weiter auf die Herstellung von Synthesegas aus festem, organischem
Material eingegangen. Naheres dazu findet sich in der Literatur bei (Aasberg-Petersen et al.,

2004; dos Santos & Alencar, 2020; Zennaro et al., 2013).

2.4.3 Synthesegas aus CO; und erneuerbarer Energie (PTL)

Eine neue, alternative Route zur Herstellung von fliissigen Treibstoffen sind Power to Liquid
(PTL). Die Idee hinter PTL ist die Herstellung von nahezu klimaneutralen Treibstoffen aus
erneuerbarer Energie und COz-Emissionen (Martinelli et al.,, 2020). Das aus
Kraftwerksprozessen, der Prozessindustrie oder der Luft per Direct Air Capture gewonnene
CO», kann von einem Treibhausgas in fliissige, wertvolle Produkte umgewandelt werden. Die
dafiir verwendete erneuerbare Energie kann so zwischengespeichert werden (Vazquez et al.,

2018).

Es gibt mehrere Wege zur Herstellung des Synthesegases fiir die Fischer-Tropsch-Synthese.
Neben den oben erwidhnten kommerziell ausgeiibten Prozessen wie der Dampfreformierung
von Methan, der Vergasung und der autothermen Reformierung gibt es andere aussichtsreiche
Methoden zur Produktion von nachhaltigen Treibstoffen. Einerseits die direkte Umwandlung
von CO; und Dampf in Synthesegas mittels Festoxidelektrolysezellen (Co-SOEC) und
andererseits die Umwandlung von CO; und Wasserstoff mittels der reverse water-gas-shift-
Reaktion (RWGS). Wihrend die RWGS bereits kommerziell eingesetzt wird, hat die Co-
Elektrolyse bisher nur im Labormafistab Anwendung gefunden (Marchese et al., 2020; Mehran
et al., 2018).
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2.4.3.1 RWGS

Eine Moglichkeit der Herstellung von Synthesegas fiir einen nachhaltigen Fischer-Tropsch-
Prozess ist jene mittels RWGS (Kaiser et al., 2013). Bei der RWGS wird CO2 zu CO laut

Reaktionsgleichung umgewandelt:

H, + CO, = CO + H,0 (2.13)

Die endotherme Reaktion (ArRH%9sk = 41,5kJ/mol) wird bei hohen Temperaturen iiber 600 °C
begiinstigt und ihr chemisches Gleichgewicht ist unabhingig vom Druck. Dennoch hat ein
erhohter Druck Vor- und Nachteile. Driicke im Bereich der nachfolgenden Fischer-Tropsch-
Synthese erfordern keine Verdichtung zwischen den zwei Prozessen und kleinere Reaktoren
sind moglich. Auf der anderen Seite beglinstigen hohe Driicke die Methanisierung und andere

kohlenstofferzeugende Reaktionen (Vazquez et al., 2018).

2.4.3.2 Co-Elektrolyse

Bei der so genannten solid oxide coelektrolysis cell (Co-SOEC) reagiert Wasserdampf und
Kohlendioxid an der Kathode (Brennstoffelektrode) mit Elektronen (e”), die durch eine
erneuerbare Energiequelle bereitgestellt werden, zu Wasserstoff und Kohlenmonoxid
(Synthesegas) (siche Abbildung 10). Die dabei produzierten Sauerstoff-lonen werden iiber
einen dichten, ionenleitenden Elektrolyten aufgrund des elektrischen Feldes zur Anode
transportiert, verbinden sich und Sauerstoff wird frei (Hansen, 2015). Weiterfithrende Details
zur direkten Produktion von Synthesegas aus Kohlendioxid findet sich bei: (Hansen, 2015; Lee

et al., 2020; Marchese et al., 2020; Mehran et al., 2018; Yu et al., 2018).

Solid Oxide Electrolysis Cell (SOEC)

0,
Oxygen electrode ™ + 7 L\

20~

Fuel electrode . x4e”
2H,0 + 4e¢" — 2H, + 20* \, - il
2C0, + 4e > 20 + 20> 2H,0 AL 2H,

2C0O; 2CO

Abbildung 10: Funktionsweise einer SOEC (Ebbesen & Mogensen, 2013)
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2.5 Raffination der Fischer-Tropsch-Produkte

Im Gegensatz zu konventionellem Rohol ist die Zusammensetzung von synthetischem Rohdl
(Syncrude) in gewissem MaBe beeinflussbar. Das Fischer-Tropsch-Produkt besteht bei
Standardbedingungen aus drei bzw. vier Phasen: einer Gasphase, einer organischen fliissigen
Phase, einer wissrigen Phase und einer festen Phase. Die Zusammensetzung ist von der Fischer-
Tropsch-Technologie abhdngig, welche zum Beispiel den Reaktortyp, den Katalysator, die
Prozessbedingungen beinhaltet (siche Unterabschnitt 2.1.2). Syncrude ist von geringem Wert
und wird erst durch die Raffination zu einem wertvollen Produkt. Genauso entscheidend wie
die Raffination der Fischer-Tropsch-Produkte, ist die Zusammensetzung des Syncrude sowie

das Design der Kiihl- und Kondensatphase nach der Synthese (de Klerk & Maitlis, 2013).

2.5.1 Fischer-Tropsch-Treibstoffe

Benzin ist der am aufwindigsten zu raffinierende Fischer-Tropsch-Treibstoff. Die molekularen
Anforderungen, im speziellen die Oktanzahl, sind hauptsdchlich durch die Verzweigung von

Alkanen zu erreichen (de Klerk & Maitlis, 2013).

Die beste Variante zur Herstellung von Benzin ist die Hochtemperatursynthese in stationdren
Wirbelschichtreaktoren, bei der rund 40 wt% Normalbenzin produziert wird, welcher jedoch
niedrige Oktanzahlen aufweist. Um die Oktanzahl zu erh6hen, muss der C3/Cs-Teil hydriert
und isomerisiert werden und der C7-Cio-Teil an Platinkatalysatoren reformiert werden. Die
Produktion von Benzin aus Fischer-Tropsch-Produkten ist damit vielfach aufwéndiger als die

Dieselproduktion (Dry, 2002).

Die beste Variante zur Herstellung von Diesel aus Fischer-Tropsch-Produkten, ist mittels
Kobaltkatalysatoren in Slurry-Reaktoren. Dabei entsteht rund 20 % Dieselfraktion, welche
hydriert werden muss und 40-50 % schwerere Fraktionen, die noch einem Hydrocrack-Prozess
unterzogen werden. Ein geringer Gehalt von Aromaten und viele lineare Alkane sind bei der
Dieselproduktion im Gegensatz zur Benzinproduktion (niedrige Oktanzahl) ein positiver Faktor
fiir hohe Cetanzahlen. Dieser Fischer-Tropsch-Diesel kann fiir spezifische Anwendungen mit
hoher Qualititsanforderung (Brennstoffzellen (Bergin, 2003)) verwendet werden oder zur

Aufwertung von Diesel mit niedriger Qualitét (Dry, 2002).
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Kerosin ist der am leichtesten aus Fischer-Tropsch-Produkt herzustellende Treibstoff. Fe-
LTFT-Synthese ist dabei der Co-LTFT- und vor allem der HTFT-Synthese vorzuziechen (de
Klerk, 2011a; de Klerk & Maitlis, 2013). GroBtes Hindernis fiir die kommerzielle Herstellung
sind die Anforderungen an die Herstellung von Kerosin aus synthetisierten

Kohlenwasserstoffen, ASTM D7566 (de Klerk, 2011b).

Umfangreichere Erlduterungen zur Raffination von Fischer-Tropsch-Produkten zu Treibstoffen

findet sich bei: (de Klerk, 2011b; de Klerk & Maitlis, 2013).

2.5.2 Fischer-Tropsch-Wachse

In LTFT-Anlagen werden vor allem ldngerkettige Alkane produziert. Olefine und Oxygenate
werden durch geeignete Hydrotreatment-Prozesse in Paraffine umgewandelt. Dadurch kénnen
verschiedene Sorten von hochwertigen und wertvollen Paraffin-Wachsen erzeugt werden (Dry,

2002).

Mit Fischer-Tropsch-Hochtemperatursynthesen mit Eisenkatalysatoren ldsst sich ein Syncrude
mit sehr hohen Anteilen an Alkenen (60-85 % je nach C-Anzahl) herstellen. Mit diesen Alkenen
konnen in weiterer Folge Vorldufer von Chemikalien (Ethene fiir die Polymerindustrie, Cs-Cs-
Alkene als Comonomere fiir Polyethylene und ldngere Alkene zu linearen Alkoholen)

hergestellt werden, die zu hoheren Preisen als Treibstoffe verkauft werden konnen (Dry, 2002).

2.6 Kommerzielle Fischer-Tropsch-Anlagen

Neben den in Abschnitt 2.3 erwdhnten Fischer-Tropsch-Anlagen sind in Tabelle 4 noch weitere
Projekte aufgelistet. 2021 soll die Sierra-BioFuels-Anlage in Nevada in Betrieb genommen
werden. Aus 175.000 Tonnen kommunalem Feststoffabfall soll diese kiinftig rund 11.000.000
Gallonen erneuerbares synthetisches Rohdl erzeugen, welches in nachfolgenden
Prozessschritten von der Firma Marathon Petroleum in Treibstoffe umgewandelt wird (Sierra

BioFuels Plant Bright Future, 2021).

Wie bereits in Unterabschnitt 2.3.1 erwihnt, steht in Katar die bislang grote GTL- bzw. auch
generell die groBte XTL-Anlage der Welt, mit einer Produktion von 140.000 Barrel/Tag
Fliissigprodukt. (Pearl GTL, 2021).
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Tabelle 4: Zusammenfassung der wichtigsten kommerziell betriebenen Fischer-Tropsch-Anlagen weltweit (Gruber, 2019)

Produktionsstitte Betreiber Technologie Kapazitt Inbetriebnahme
Sasolburg (Sasol 1) Sasol LTFT und HTFT 2.500 Barrel/Tag 1955
(CTL bis 2004, dann GTL)
Secunda (Sasol 2, Sasol HTFT, CTL 85.000 Barrel/Tag 1980
jetzt Sasol Synfuels)
Secunda (Sasol 3, Sasol HTFT, CTL 85.000 Barrel/Tag 1982
jetzt Sasol Synfuels)
Mossel Bay PetroSA HTFT, GTL 34.000 Barrel/Tag 1992
Bintulu Shell LTFT, GTL 14.700 Barrel/Tag 1993
Ras Laffan Sasol, Qatar Petroleum LTFT, GTL 34.000 Barrel/Tag 2006
Ras Laffan (Pearl) Sasol, Qatar Petroleum LTFT, GTL 140.000 Barrel/Tag 2011
Escravos Chevron, NNPC, Sasol LTFT, GTL 34.000 Barrel/Tag 2014
Shenhua Ningmei, Shenhua Ningxia Coal Industry MTFT, CTL 100.000 Barrel/Tag 2016
Ningxia Hui Group, Synfuels China
Sierra, Storey County, Nevada Fulcrum Bioenergy WTL 11*10° Gallonen/Jahr  Fertigstellung
2021
Immingham, UK Velocys, British Airways, Shell WTL 20*10° Gallonen/Jahr ~ Geplant fiir 2024
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3 Vergleichbare Fischer-Tropsch-Versuche aus der

Literatur

Folgendes Kapitel dient als Uberleitung von der Literaturrecherche zur Fischer-Tropsch-
Synthese zum Versuchs- bzw. Anlagenautbau, der Anlagenauslegung und der Versuchsplanung
in Abschnitt 3.1 und Kapitel 5. Eine zentrale Rolle nehmen die Versuche aus den Arbeiten [1]

bis [12] aus der Literatur ein.

In Tabelle 5 werden die wichtigsten Kennzahlen und Merkmale der Fischer-Tropsch-Versuche
der Arbeiten [1] bis [12] mit einem &hnlichen Versuchsaufbau dargestellt. Zur besseren
Ubersicht und damit die Versuche leichter in der Tabelle verglichen werden kdnnen, werden
die Referenzen in diesem Kapitel in eckigen Klammerausdriicken dargestellt. Die
Klammerausdriicke sind am Ende der Tabelle 5 als Standardzitate, wie in der restlichen Arbeit,
angefiihrt. Die Versuche aus den Arbeiten [6], [8] und [9] wurden mit Hilfe derselben Fischer-
Tropsch-Anlage (Aufbau leicht verdndert) durchgefiihrt.
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Tabelle 5: Ubersicht der wichtigsten Parameter aus der Literatur mit vergleichbarem Fischer-Tropsch-Versuchsstand-Design

VReakior [ml] T [°C] p [bar] H,:CO CO-Conv. [%] SV [Nl/(h*gka)] Katalysator Slurry Quelle
1000 205; 15; 25 1,4; 2,1 16-62 - 25%Co0/0,48%Re/ - [1]
220; 230 AL O3,
14 g (44-90 um)
1000 220 20,7 2 45-60 3 25%Co0/0,27%Ag/ Glycerin; 1-Octanol; [2]
ADlOs3, Polywax-655
12 g (90-120 pm) 300 ml
1000 260 14,8 0,66-0,70  66-88 2,2-3.4 Fe/Cu/K/Si0,, n-Octacosan [3]
3-7 wt% Slurry (45-53 250 g
pm)
1000 260-300 15-25 0,65-2 <90 1-2,5 Fe-Mn (Fe:Mn = 3) Paraffin (Siedepunkt [4]
ultrafine particle (1%  {ber 340 °C)
K>0), 320 g
20 g (44 um)
500 240 30 2 30-80 - Mn- bzw. Zr- mod. n-Ci6Hs4 [5]
20%Co/Si02 160 ml
5-10 g
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VReaktor [ml] T [°C] p [bar] H»>:CO CO-Conv. [%] SV [NI/(h*gka)] Katalysator Slurry Quelle

500 190-210 2-20 0,8-3 - - Co Squalan (C3oHs2) [6]
2¢g 350 ml

500 210-240 20 1,5; 1,8; 50-80 1,5/2/2,5 15%Co/Al O3, Octadecan [7]

2,1 30 g (50-75 um) 270 g

500 190-210 2-20 1,1-2 <50 - Co/1%Pt/AL O3, Squalan (C3oHs2) [8]
2 g (<100 pm) 350 ml

500 190-220 2-20 2 - - Diverse Co-Kat., Squalan (C3oHe2) [9]
10 g (<100 pm) 300 ml

300 220 20 2 30-60 2,52 25%Co0/0,1%Pt/ SX70-Shell® [10]
AlOs3,
Sg

300 220 20 1,6-3,5 20-60 1,3 15%Co/AL O3, SX70-Shell® [11]
(50 pm)

100 220 20 2 30-40; 2,7/6 15%Co/AL O3, Sasolwax C80®, [12]

20-70 3 g(70-80 pm) Durasyn 170®
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[1] (Todic et al., 2014)
[2] (Badoga et al., 2020)

[3] (Bukur et al., 1994)

[4] (Bai et al., 2002)
[5] (Liu et al., 2009)

[6] (Eilers & Schaub, 2015)

[7] (Visconti et al., 2016)
[8] (Eilers et al., 2016)

[9] (Riedel & Schaub, 2003)
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3.1 Vergleich der Arbeiten anhand relevanter Parameter fiir die FT-

Synthese

Mit einem Reaktorvolumen von 450 ml befindet sich der verwendete Parr-Reaktor im Bereich

der Reaktoren aus der Literatur, welche Volumina zwischen 100 und 1000 ml aufweisen.

Alle zwolf Reaktoren werden, wie der in dieser Arbeit beschriebene Reaktor, als Slurry-
Reaktoren betrieben, wobei kein Katalysator-Korb zum Einsatz kommt. In zehn Arbeiten wird
die FT-Synthese als LTFT, bei Temperaturen zwischen 190 und 240 °C, durchgefiihrt. Fiir
die Versuche werden Katalysatoren auf Kobaltbasis verwendet. In den Arbeiten [3] und [4]
wird die FT-Synthese bei Temperaturen von 260 °C bzw. 260-300°C und mit der Hilfe von Fe-
Katalysatoren untersucht. Aufgrund der schon in Unterabschnitt 2.2.1 erwdhnten WGS-
Aktivitit von FEisenkatalysatoren konnen die Versuche aus den Arbeiten [3] und [4] bei
niedrigeren Synthesegasverhiltnissen (H2:CO = 0,66-0,7 bzw. 0,65-2) als bei den Versuchen
der restlichen zehn Arbeiten (H2:CO ~ 2) durchgefiihrt werden.

Bis auf die Experimente an der FT-Anlage aus den Arbeiten [6], [8] und [9] werden alle FT-
Versuche bei Driicken zwischen 15 und 30 bar untersucht. Die Kohlenmonoxid-Conversion ist
bei allen zwdlf Versuchen aus der Literatur sehr unterschiedlich und reicht von 16 % bis etwa
90 %. Die CO-Conversion ist bei allen Experimenten auch stark von der TOS (time on stream)

respektive der Deaktivierung des Katalysators abhingig.

Als Vergleichsparameter fiir den Synthesegasvolumenstrom zu eingesetzter Katalysatormenge
dient die SV (space velocity). In den vergleichbaren Versuchen aus der Literatur bewegt sich
die SV durchschnittlich im Bereich von 1-3 NI/(h*gka¢). Fiir die Auslegung des H>-MFC (mass
flow controller) war der Vergleich der SV mit dhnlichen Versuchsaufbauten aus der Literatur

mafgeblich (siche dafiir Unterabschnitt 4.3.4).
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Als Slurry-Losungsmittel werden acyclische Kohlenwasserstoffe, wie Squalan (C3oHe2) mit
einem Schmelzpunkt von -38 °C und einem Siedepunkt von 350 °C, und unverzweigte Alkane,
wie Octadecan (Ci¢Hz4), Hexadecan (Ci¢Hz4) und Octacosan (CasHsg), verwendet. Letztere
haben Schmelzpunkte zwischen 18,18 °C (Hexadecan) und 61,3 °C (Octacosan) und
Siedetemperaturen zwischen 286,8 °C und 431,6 °C (Haynes, 2012). Fiir den Slurry kommen
fliissige unpolare Losungsmittel sowie feste Wachse zum Einsatz. Neben den zuvor erwihnten
Chemikalien werden in den Versuchen aus der Literatur ([10]-[12]) auch Wachse von
Herstellern wie Shell (SX70-Shell®) oder Sasol (Sasolwax C80®) eingesetzt. Die Drehzahlen
der Riihrer sind in vier der zwolf Arbeiten angegeben und betragen 600 U/min [6], 750 U/min
[2], 800 U/min [4] und 1000 U/min [12].

3.2 Katalysatoraktivierung

Die Aktivierung des Katalysators erfolgte in sieben von zwolf Fillen mit reinem Wasserstoff.
In den Arbeiten [3], [5], [10], [11] und [12] wurde der Katalysator in-situ aktiviert. Es zeigt
sich, dass in allen Versuchen, mit Ausnahme von [9], die Aktivierung von Kobaltkatalysatoren
bei mindestens 350 °C stattgefunden hat. Fiir eine in-situ Aktivierung eines Kobaltkatalysators
kann, wie in Versuch [9] eine Temperatur von 250 °C eingestellt werden. Die Dauer ist fiir die
Aktivierung bei 250 °C mit 90 h aber mindestens sechsmal so hoch, als bei Temperaturen von
iiber 350 °C. Alternativ kann der verwendete Kobaltkatalysator auch ex-situ, wie in den
Arbeiten [2] und [6] bis [9], reduziert werden, um hdhere Temperaturen erzielen zu kdnnen.
Die in den Arbeiten [3] und [4] verwendeten Eisenkatalysatoren werden vor dem Versuch in-
situ bei Temperaturen rund um 250 °C aktiviert. Einen Uberblick der verwendeten
Reduktionsmittel, der Temperatur, der Dauer der Reduktion, in-situ oder ex-situ Aktivierung

und der entsprechenden Katalysatoren, die reduziert werden, findet sich in Tabelle 6.
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Tabelle 6: Parameter fiir die Aktivierung des Katalysators aus den Arbeiten [1] bis [12], genauere

Versuchsbeschreibung von [1] findet sich in [13]

Katalysator Reduktionsmittel In-/ex-situ T [°C] Dauer [h] Quelle
Fe/Cu/K/Si0, H: In-situ 220-250 24 [3]
Mn-/Zr-mod. H> In-situ 400 10 [5]
20%Co/Si0;

25%Co0/0,1%Pt/ Al>O3 H: In-situ 400 16 [10]
15%Co/AlLO3 H> In-situ 400 8 [11]
15%Co/AlLO3 H> In-situ 400 16 [12]
15%Co/AlLO3 H» Ex-situ 400 16 [7]
31%Co/Si02 H> Ex-situ 250 90 [9]
19%Co/AlLO3 H> Ex-situ 350 15 [9]
25%C0/0,48%Re/AlLO;  Ha:He (= 1/3) Ex-situ 350 15 [1],[13]
25%Co0/0,27%Ag/Al,O0;  Ha:He (= 1/3) Ex-situ 360 16 [2]
Fe-Mn (1% K>0) H»:CO (=2) In-situ 275 32 [4]
Co/1%Pt/ALL O3 [8] Hx:Ar (=1/3) Ex-situ 400 16 [6], [8]

[1] (Todic et al., 2014)
[2] (Badoga et al., 2020)
[3] (Bukur et al., 1994)

[4] (Bai et al., 2002)

[5] (Liu et al., 2009)

[6] (Eilers & Schaub, 2015)

[7] (Visconti et al., 2016)

[8] (Eilers et al., 2016)
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[9] (Riedel & Schaub, 2003)

[10] (Chambrey et al., 2011)

[11] (Bremaud et al., 2005)

[12] (Pena et al., 2013)

[13] (Todic et al., 2013)
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3.3 Versuchsaufbau

Um den Rahmen dieser Arbeit nicht zu sprengen wird in Abschnitt 3.3 nicht auf alle hier
erwdhnten Arbeiten aus der Literatur eingegangen. In diesem Abschnitt soll der
Versuchsaufbau von ausgewihlten Arbeiten beschrieben werden. Der Abschnitt
,Versuchsaufbau® soll auch als Hilfestellung fiir Abschnitt 5.6 dienen, da gewisse
Erweiterungen (mehrfache Kondensation, Gas-Loop etc.) in Zukunft fiir die Versuchsanlage

interessant werden konnten.

In Abbildung 11 ist das FlieBbild der Anlage aus [8] dargestellt. Die Anlage verfiigt {iber zwei
Synthesegaszuleitungen, die iiber ein computergesteuertes Magnetventil fiir Sprungversuche
umgeschaltet werden konnen. Das Synthesegas wird unterhalb des Riihrers in Form von
Gasblasen eingebracht. Der 500 ml Reaktor wird mit einer Rithrerumdrehungszahl von 600
U/min durchmischt, um den Stoffaustausch nicht zu limitieren. Nicht-konvertiertes
Synthesegas und FT-Produkte verlassen den Reaktor iiber ein Katalysator-Wachs-Trennsystem,
welches den Fliissigkeitsstand konstant hélt. Fliissige Produkte und kondensierte Gase werden
in einem Abscheider bei 120 °C abgetrennt. Hinter dem Wachs-Abscheider werden Stickstoff
und Cyclopropan als Referenzgas beigefiigt. Im Probennehmer konnen alle 30 Sekunden
Gasproben entnommen werden, die anschlieBend iiber einen offline-GC (Gaschromatograph)
mit einem FID (flame ionization detector) analysiert werden konnen. Die Anlage verfiigt {iber
ein zweistufiges Abscheidesystem, in dem die Gase bei Raumtemperatur und bei 3 °C
auskondensieren und abgetrennt werden konnen. Nicht-konvertiertes Synthesegas und
gasformige Produkte (CO> und CH4) werden mittels online-GC und IR-Messgerit (Infrarot-)
analysiert (Eilers et al., 2016). Die fiir die Arbeit [6], [8] und [9] verwendeten Messgeréte und

gemessenen Gase werden in Abschnitt 3.4, Arbeit [6] ndher beschrieben.

N, + CPr »

Ar
COHY, [ 1 4
(CO, Ha),

= heated area

separator (3°C)

gaseous
products, CO, H,

reactor separator

liquid
product

on-GC, IR

offgas

ampoule
sampler

liquid
product

Abbildung 11: FlieBbild der Versuchsanlage aus [8] (Eilers et al., 2016)
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Ein weiterer Versuchsaufbau fiir eine FT-Anlage ist in Abbildung 12 dargestellt. Das
Synthesegas (CO > 99,3 % Reinheit, H> > 99,5 % Reinheit) wird mittels zweier MFC iiber eine
Zuleitung am Boden des Reaktors eingebracht. Damit sich der 1000 ml Reaktor nicht mit
Wachs fiillt, wird das Wachs iiber einen pordsen zylindrischen Sintermetallfilter entfernt. Ein
Teil des ausstromenden Gases wird in einem Abscheider bei Betriebsdruck und 150 °C
kondensiert. Der Druck wird mittels eines Hinterdruckreglers aufrechterhalten. Die
iibriggebliebenen, kondensierbaren FT-Produkte werden bei Atmosphéirendruck mittels eines
Abscheiders mit Eisbad auskondensiert und abgeschieden. Der ausstromende Gasdurchfluss
wird mit einem wet test meter und einem soap film flow meter gemessen und mit einem online-
GC analysiert (Bukur et al., 1994). In Abschnitt 3.4 wird die Produktanalyse von Arbeit [3]

ndher erldutert.
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Abbildung 12: FlieBbild der Versuchsanlage aus der Arbeit [3] (Bukur et al., 1994)
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3.4 Produktanalyse

Die qualitative und quantitative Messung der Produkte und nicht reagierter Edukte erfolgte in
den Arbeiten aus der Literatur mit mass flow metern (MFM) und online-GC, siche Abbildung
12, oder online-Gaschromatographen und einem Referenzgas fiir die quantitative Messung,
siche Abbildung 11. Die in diesem Abschnitt erwéhnten Analysegeréte dienen nur als Beispiel,
welche Gerite und Methoden es gibt, um Produkte bei der FT-Synthese analysieren zu konnen.
Auf die Funktionsweise der Gerédte wird in dieser Arbeit nicht eingegangen. Der Abschnitt
»Analyse der Gase, Fliissigkeiten und Wachse* beschiftigt sich niher mit der Analytik der FT-
Produkte und welche Gerdte und Methoden fiir die geplante Anlage zukiinftig verwendet

werden sollen bzw. dafiir in Frage kommen.

Fiir die Versuche in [3] wurden die fliissigen Produkte, die Wachse und das Gas separat
analysiert. Die abgeschiedenen, fliissigen Proben wurden abgewogen und in eine wéssrige
Phase und eine organische Phase aufgetrennt. Sauerstoffhaltige Produkte wie Alkohole, Ketone
und organische Séduren in der wissrigen Phase wurden mittels GC mit einer 1,8 m Porapak Q
Saule und einem FID analysiert. Die Menge an Wasser konnte mittels Karl-Fischer-Verfahren
(Titration) bestimmt werden. Kohlenwasserstoffe und sauerstofthaltige Komponenten der
organischen Phase wurden mittels GC mit einer 30 m Quarzglas-Kapillarsdule mit einem FID
untersucht. Uber einen Filter aus dem Reaktor abgezogene Wachse konnten durch einen GC
mit einer (wide-bore) Quarzglas-Kapillarsdule mit einem FID analysiert werden. Die Analyse
von unverbrauchtem Synthesegas und nicht kondensierbaren Produkten erfolgte mittels eines
Carle AGC 400 mit mehreren Sdulen und einem FID und TCD (thermal conductivity detector)
(Bukur et al., 1994).

Im Versuch in der Arbeit [6] wurde Stickstoff und Cyclopropan als Referenzgas zugefiihrt, um
anhand der bekannten Mengen von Nz und Cyclopropan im GC die Molmengen der FT-
Produkte bestimmen zu konnen. Im Probenehmer kénnen KW (C;-C1) abgetrennt und
analysiert werden. Uber die zwei Abscheider konnen weitere KW auskondensiert werden.
Kohlenmonoxid wurde mittels eines IR-Messgerits kontinuierlich gemessen. CO, CO>, H, und
CH4 wurden mit einem online-GC HP 6890 N mit einem TCD und HP-1, HP-Plot Q und HP-
Plot 5 A Siulen, sowie einem micro-GC Varian CP-4900 mit einem TCD und einem Molsieb

5 A analysiert (Eilers & Schaub, 2015).
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4 Versuchsapparatur

In Kapitel 4 werden der Aufbau, die Komponenten und die Funktionsweise der Anlage
beschrieben und mit FlieBbildern, Bildern und Grafiken veranschaulicht. Die Auslegung der
MEFC fiir die FT-Synthese wird erldutert und ein Sicherheitskonzept fiir den Betrieb und den
Umgang mit der Anlage wird formuliert. Eine Grafik der Apparatur ist in Abbildung 13
dargestellt, wobei die CO-Zuleitung, die Gasflaschen und Anschliisse sowie die Gasanalytik
nicht abgebildet sind. In dieser Ausfiihrung ist die Anlage ca. 109 cm breit, 58 cm tiefund 121

cm hoch.

Abbildung 13: Gesamtansicht der Versuchsapparatur ohne fehlender CO-Zuleitung, Gasanalyse und Gasflaschen
+ Zuleitungen
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Das Kernstiick der Anlage bildet ein 450 ml Reaktor der Firma Parr. Der Reaktor wird mit
einem Heizmantel beheizt und kann bis 350 °C (PTFE-Dichtungen) bzw. 500 °C (Graphit-
Dichtungen) betrieben werden. In Abschnitt 4.1 wird das Design des Reaktors niher
beschrieben. Um ein Uberschreiten des ausgelegten Drucks von 200 bar zu vermeiden, ist eine
Berstscheibe am Reaktorkopf und eine am Deckel des Abscheiders angebracht, welche bis zu
einem wiederholbaren Druck von 180 bar belastbar sind. Das FlieBbild in Abbildung 14

veranschaulicht den Aufbau und die Anordnung der Komponenten der Anlage.

Der Reaktor hat zwei, mit Tauchrohren versehene, Zuleitungen, die die Gase in der Hohe des
Riihrers einbringen. Die Volumen-/Massenstrome von Wasserstoff und Kohlenmonoxid
werden tiber MFC geregelt und mit einem digitalen Modul gesteuert. Kohlendioxid wird fliissig

iiber ein Tauchrohr aus der Gasflasche mit einer HPLC-Pumpe gefordert (siehe Abschnitt 4.3).

Der Systemdruck kann an den Manometern am Reaktordeckel und am Deckel des Abscheiders
abgelesen werden. Der Druck, gemessen liber einen Druckmessumwandler am Deckel des
Reaktors, wird auch am Reaktor-Controller digital angezeigt. Der Anlagendruck wird iiber

einen manuellen Hinterdruckregler (V14) geregelt (siche Abschnitt 4.4).

Die Temperatur wird mit dem Reaktor-Controller {iber einen Temperaturfiihler im Reaktor-
Innenraum und dem Heizmantel geregelt. Eine Kiihlung des Reaktors ist nicht moglich (siehe

Unterabschnitt 4.4.2).

Die im Reaktor gebildeten Produktgase und das nicht-konvertierte Synthesegas verlassen den
Reaktor iiber ein kurzes Tauchrohr. Im fliissigkeitsgekiihlten Kondensator kann ein Teil des
Produktgases auskondensiert werden und im 600 ml Abscheider vom Gasstrom abgetrennt
werden (sieche Abschnitt 4.5). Ein MFM misst den Volumen-/Massenstrom des ausstromenden
Gases (sieche Unterabschnitt 4.4.3). Hinter der MFM wird das restliche Gas iiber einen
Hinterdruckregler auf Umgebungsdruck eingestellt. Die Leitung nach dem Hinterdruckregler
ist so ausgelegt, dass ein transportables IR-Messgerdt und ein transportabler GC fiir
Produktanalysen jederzeit angeschlossen werden konnen. Hinter dem Hinterdruckregler bzw.

der Gasanalytik wird das Abgas zu einer Fackel geleitet.
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Abbildung 14: FlieBbild der Versuchsapparatur mit allen Zu- und Ableitungen
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4.1 Reaktordesign

Bei dem von Parr-Instruments entworfenen Reaktor handelt es sich um einen Riihrkesselreaktor
mit einem statischen Katalysatorkorb. Fiir die FT-Versuchsplanung in Kapitel 5 soll der
Reaktor als Slurry-Reaktor betrieben werden. In Abbildung 15 ist der Reaktor im Schnitt
dargestellt. Er besteht aus einem 450 ml T316 stainless steel Zylinder mit fixiertem Kopf
(PTFE-Flachdichtung). Der Reaktorkopf und alle Anschliisse sind stationdr fixiert. Durch eine
Offnung der Ringverschliisse kann der Zylinder abgenommen werden. Der Zylinder ist
umgeben von einem Heizmantel in einem Aluminiumgehduse mit einer Leistung von 800 Watt.

Die Zylinderinnenabmessungen betragen 6,35 cm im Durchmesser und 15,24 ¢cm in der Hohe.

Abbildung 15: Schnittdarstellung der 3D-Ansicht des Reaktor-Innenraums mit: Katalysatorkorb, Riihrer +
Riihrwelle, zwei langen Tauchrohren, einem kurzen Tauchrohr, Thermoelement und Heizmantel mit
Aluminiumgehéuse
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Innerhalb des Katalysatorkorbs befindet sich der Riihrer, welcher iiber einen Magnetantrieb
angetrieben wird. Am Reaktorkopf befinden sich zwei Eingédnge in den Reaktorinnenraum

(siche Abbildung 14 und Abbildung 15):

e Zugang fiir H, CO und N
e Zugang fiir CO>

Beide Reaktoreingéinge sind mit einem Tauchrohr versehen, welches das Synthesegas und das

CO; auf der Hohe des Riihrers einbringt.

Um einen Uberdruck im System zu verhindern, ist ein Ausgang mit einer Berstscheibe als
Sicherheitsvorkehrung versehen. Der zweite Ausgang am Reaktorkopf ist mit einem
Manometer, einem Druckmesswandler und einem Nadelventil (V10) verbunden. Ein kurzes
Tauchrohr flir den ausstromenden Produktgasstrom bildet den dritten Reaktorausgang (siehe

Abbildung 14).

In den folgenden vier Unterabschnitten wird auf die einzelnen Komponenten des Reaktors

ndher eingegangen.

4.1.1 Riihrer

Der eingesetzte Riihrer (sieche Abbildung 16) wird durch einen Magnetantrieb (siche Abbildung
17) angetrieben. Der Riihrer befindet sich im Katalysatorkorb und kann bis zu 1700 U/min
erreichen. In der Mitte der Riihrwelle befindet sich ein Hohlraum. Uber diesen Hohlraum kann
das Gas im Reaktorraum vom oberen Reaktorteil (sieche Loch in der Riihrwelle in Abbildung
15 und Abbildung 16) in die Fliissigkeit zirkulieren, um die Kontaktzeit des Gases mit dem
Katalysator zu erh6hen. Der Austritt befindet sich in der Mitte der Riihrblitter bzw. auf Hohe
der Katalysatorkorbmitte (siche Abbildung 15 und Abbildung 16).

Abbildung 16: Riihrer (Stirred Reactors and Pressure Vessels, 2021)
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Magnetantriebe haben den Vorteil, dass keine rotierenden Dichtungen notwendig sind. Bei
Magnetantrieben kann sich der Antrieb frei drehen, das System bleibt gasdicht und
Leckageprobleme werden vermieden. Die innenliegende Riihrwelle wird von einem nicht
rotierenden, abgedichteten Gehduse umgeben. Angetrieben wird die Riithrwelle durch zwei
gekoppelte Permanentmagneten, welche um die Riihrwelle und den auBenliegenden
Magnetantrieb montiert sind. Der Magnetantrieb wird von einem Motor mit bis zu 1,76 Nm

angetrieben (Parr Magnetic Drives, 2020).

Damit die Magnetbaugruppen nicht iiber 100 °C erhitzt werden, wodurch die Verbindung der
Magnetbaugruppen zerstort werden konnte, verfiigt der Magnetantrieb {iber einen Kiihlmantel,

der an eine Kiihlwasserkette angeschlossen ist.

DOUTER DRIVING
MAGMETIC
ASSEMBLY

NON-ROTATING
INNER HOUSING

HOLES FOR
PIN SPANNER
WREMNCH

Abbildung 17: Magnetantrieb (Parr Magnetic Drives, 2020)
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4.1.2 Katalysatorkorb

Der Katalysatorkorb ist statisch im Reaktorraum verankert und hat ein Fassungsvolumen von
40 ml. Der Korb kann durch Offnen des Rings an der Oberseite befiillt werden. Die
Maschenweite des Korbs betragt 1 mm. An der AuB3enseite des Katalysatorkorbs befinden sich
drei Leitbleche, die den Strom der Reaktanten iiber die Katalysatoroberflache innerhalb des

Siebs leiten.

Der Reaktor kann auch als konventioneller Slurry-Reaktor betrieben werden, da der
Katalysatorkorb entfernt werden kann. Dabei muss jedoch beachtet werden, dass der
Katalysator in Partikeln im pm-Bereich im Slurry-Lésungsmittel vorliegt und deshalb ein Filter
am kurzen Tauchrohr fiir den Reaktorausgang montiert werden muss (siche Unterabschnitt

4.1.4).

Abbildung 18: Katalysatorkorb (Stirred Reactors and Pressure Vessels, 2021)
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4.1.3 Heizmantel

Der Reaktor wird mit einer maximalen Heizleistung von 800 W iiber einen Keramikfaser-
Heizmantel beheizt. Das Aluminiumgehduse des Heizmantels ist mit einer Klammer an einer
hinter dem Reaktor liegenden Tragestange befestigt, um die Baueinheit je nach Wunsch nach
oben und unten verschieben zu kdnnen. Die Temperaturregelung erfolgt tiber den Reaktor-

Controller der Anlage (siche Unterabschnitt 4.4.2).

Abbildung 19: Keramikfaser-Heizmantel mit Aluminiumgehduse
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4.1.4 Tauchrohre

Die Tauchrohre sind notwendig, da das Gas von unten in den Slurry eingebracht werden soll.
Gemeinsam mit dem Riihrer und dem Gas aus der Riihrwelle, sorgt der eingebrachte Gasstrom
fiir eine optimale Durchmischung des Slurry. Die zwei langen Tauchrohre sind fiir die Zufuhr
von CO, Hz und N> bzw. fiir die Zufuhr von CO: zustindig. Sollte der Reaktor bei Bedingungen
betrieben werden, in denen CO: fliissig eingespeist werden wiirde, so kann das Tauchrohr auch

demontiert werden.

Das kurze Tauchrohr ist fiir den Output von Produktgasen zustindig. Der Reaktor kann auch
ohne Katalysatorkorb betrieben werden. Liegen die Katalysatorpartikeln im um-Bereich in der
Suspension verteilt vor, muss das Tauchrohr fiir den Produktstrom mit einem Filter versehen

werden, damit der Katalysator zuriickgehalten wird.

Abbildung 20: Reaktor-Innenleben mit: Katalysatorkorb, zwei langen Tauchrohren, einem kurzen Tauchrohr,
Thermoelement, Riihrer und der Riithrwelle
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4.2 Heiz- und Kiihlkonzept

Die Versuchsanlage verfiigt iiber eine Heizung des Reaktors und kann auf Temperaturen bis
500 °C erhitzt und geregelt werden. Eine Kiihlung des Reaktors ist nicht vorhanden. Eine
Kiihlkette ist fiir den Druckmesswandler und den Magnetantrieb notwendig. Der Pumpenkopf
der HPLC-Pumpe und der Kondensator verfiigen iiber einen separaten Kiihlkreislauf. Auf die

Kiihlung und Kondensation des Produktgases wird in Abschnitt 4.5 eingegangen.

4.2.1 Kiihlwasserkette

Die Kiihlwassereinspeisung beginnt am Kiihlmantel des Druckmesswandlers (Temperaturen
diirfen 120 °C nicht iiberschreiten). Die Kiihlleitung verlduft iiber einen Gummischlauch zum
Kiihlmantel des Magnetantriebs, da dieser ab Temperaturen von 100 °C beschiadigt werden
kann. Der Kiihlmantel des Magnetantriebs stellt das Ende der Kiihlkette dar. In Abbildung 21
ist der FlieBbildausschnitt der Kiihlwasserkette dargestellt.

Kiahlung
Messwandler

Kiihlwassergi,

U U

-

Vi1

2 A P Kihlwasser,y
Kihlung Magnetantrieb

Rihrkesselreaktor mit Katalysator-Korb

Abbildung 21: Kiihlwasserkette im FlieBbildausschnitt (Kiihlung des Magnetantriebs und des Messwandlers)
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4.2.2 Kiihlkreislauf

Fiir die Kiihlung des HPLC-Pumpenkopfs und des Kondensators ist ein eigener Kiihlkreislauf
vorgesehen (siehe Abbildung 22). Die Kiihlfliissigkeit wird tiber einen Gummischlauch vom
Umlaufkiihler an die Unterseite des Pumpenkopfs transportiert. Von der Oberseite des
Edelstahl-Pumpenkopfs fiihrt die Leitung an das untere Ende des Kondensators. Die
Kiihlfliissigkeit verldasst den Kondensator am oberen Ende und gelangt {iber einen Schlauch
zuriick zum Umlaufkiihler. Fiir den Kiihlkreislauf wird ein F250 Kompaktumlaufkiihler der
Firma Julabo verwendet. Details zur Bedienung, Wartung etc. finden sich in der
Bedienungsanleitung (Umlaufkiihler, 2016). Der Bereich der Arbeitstemperatur des
Umlaufkiihlers ist zwischen -10 °C und 40 °C. Die eingesetzte Kiihlfliissigkeit ,, THERMAL
G* ist eine Temperierfliissigkeit auf Wasser-Glykol-Basis, welche ihren Einsatzbereich bei

Temperaturen zwischen -30 °C und 80 °C hat (Sicherheitsdatenblatt THERMAL G, 2020).

Kihlkreislauf

HPLC-Pumpe g J—
7777777777777777 SR £ (™)
A i — e
Kihlung Pumpenkopf V1o
CO,(fl.)
~44 k)
Vi V2
pr— |
3
T —
Vil
_ Produktkondensation

Rithrkesselreaktor mit Katalysator-Korb

-0

F250 Kompaktumlaufkihler

Abbildung 22: Kiihlkreislauf der Anlage fiir den Kondensator und den HPLC-Pumpenkopf
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4.2.3 Reaktorheizung

Die Beheizung des Reaktors erfolgt iiber einen Keramikfaser-Heizmantel mit einer maximalen
Heizleistung von 800 Watt (siehe Unterabschnitt 4.1.3). Die Temperaturregelung des Reaktors

wird in Unterabschnitt 4.4.2 erlautert.

4.3 Gaseinspeisung

Fiir die Gaseinspeisung von CO,, CO und H» werden Gasflaschen verwendet. Da der Stickstoff
nur flir die Spiilung der Anlage verwendet wird und keine Druckanwendungen nétig sind, kann

N> tiber den Anschluss im Technikum (bis 10 bar) eingespeist werden.

4.3.1 Gasflaschen

Die Einspeisung von CO und H» erfolgt {iber zwei MFC der Firma Bronkhorst (siehe
Unterabschnitt 4.3.3). Fiir das Synthesegas wird CO 3.0 und H> 3.0 oder 5.0 mit einem
Filldruck von 200 bar der Firma Messer verwendet. CO und H> werden {iber einen
Druckminderer der Firma Messer reguliert. CO und H; sind gefdhrliche Gase (hoher Druck,
giftig, explosionsfiahig, entziindlich). Die Gasflaschen miissen in einem Gasflaschenschrank
untergebracht und mit Sorgfalt behandelt werden. In Abschnitt 4.6 wird ndher auf die Gefahren

und den Umgang mit gefdhrlichen Gasen eingegangen.

CO> wird mittels einer HPLC-Pumpe (siehe Unterabschnitt 4.3.2) gefordert. Fiir Kohlendioxid
wird CO; 2.5 oder 4.5 von der Firma Messer verwendet. Anders als fiir CO und H, wird CO»

fliissig Uiber ein Steigrohr aus der Druckflasche entnommen.

Verweise auf die Sicherheits- und Produktdatenblitter der Gase CO, H, und CO; finden sich

im Anhang.
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4.3.2 HPLC-Pumpe mit MFM

CO; wird im fliissigen Zustand mittels einer WADose Lite Hochdruckdosierpumpe der Firma
Flusys gefordert (siche Abbildung 23). Die verwendete Pumpe ist fiir Driicke bis 400 bar und
Durchfliisse bis 600 ml/h ausgelegt. Zusammen mit einem MFM der Firma Bronkhorst kann
die tatsichliche Durchflussmenge geregelt und iiberwacht werden. Die Pumpe verfiigt iiber
einen Pumpenkopf aus Edelstahl, der mit einem Kiihlmantel versehen ist, welcher mit einem

F250 Kompaktumlaufkiihler zwischen -10 °C und 40 °C temperiert werden kann.

Die Regelung der HPLC-Pumpe wird in Unterabschnitt 4.4.4 erklart.

Abbildung 23: WADose Lite Hochdruckdosierpumpe der Firma Flusys (WADose LITE HP, 2019)
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4.3.3 MFC

Fiir die Regelung der Massenstrome von Hz und CO wurden EL-FLOW® Select MFC der
Firma Bronkhorst verwendet (siche Abbildung 24). Die MFC basieren auf dem Bypass-Prinzip
mit einem thermischen Massendurchflusssensor. Fiir ndhere Details zu den Controllern wird
auf die Bedienungsanleitung der Firma Bronkhorst (EL-FLOW® Select series Thermal Mass
Flow Meters and Controllers, 2020) verwiesen. Beide MFC sind fiir Driicke bis 200 bar bei
Umgebungstemperatur einsetzbar. Der CO-MFC (F-221M-MAD-22-W) ist auf 2-100 Nl/h fiir
Kohlenmonoxid kalibriert. Der H>-MFC (F-221M-MAD-22-W) ist auf 2-100 Nl/h fiir
Wasserstoff kalibriert. Die Regelung der MFC wird in Unterabschnitt 4.4.4 erldutert.

Abbildung 24: EL-FLOW® Select der Firma Bronkhorst
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4.3.4 Auslegung MFC

Fir die Auslegung der H;- und CO-MFC wurde als Auslegungsparameter der
Normvolumenstrom von Wasserstoff gewihlt. Alle getroffenen Annahmen und Berechnungen
basieren darauf, dass der H»-Volumenstrom variiert werden kann und die berechneten
Parameter (SV, Wérmeleistung etc.) und Produktstrome sich anhand dessen verdndern.
Dadurch konnen die Produktstrome und Kennzahlen (SV, Wiarmeleistung etc.) in Bezug auf

den Input-Volumenstrom von H» verglichen werden.

Die Berechnung der erwdhnten Kennzahlen und Produktstrome basiert auf einigen Annahmen

und Vereinfachungen, welche nachfolgend in einer Liste zusammengefasst sind.

4.3.4.1 Annahmen

e Schiittdichte des Co-Katalysators (siche Abschnitt 5.4): pseh = 0,7 g/ml

e Katalysatorkorb mit Katalysator komplett befiillt: Vkatkorb = 40 ml

e Reaktionsenthalpie der FT-Synthese: ARH**¥ = -158,5 kJ/molco

e Prozessparameter: T = 523,15 K; p =20 bar

e Die Produktverteilung, die CO-Conversion und andere Annahmen sind unabhéngig von
der Aktivitidt des Katalysators (Art des Katalysators, Prozessparameter, Reaktortyp,
Aktivierung etc.)

e Katalysator: a =10,9

e Stoffparameter siche VDI-Wirmeatlas (VDI e. V., 2013): Molare Massen, Dichten,
spezifische Warmekapazititen (als konstant angenommen fiir 523,15 K)

e Ideale Gase

e Stochiometrische Berechnungen

e CO-Conversion: Xco= 0,5

e H; zu CO Verhiltnis: Hx:CO =2

e FT-Produktzusammensetzung anhand der ASF-Verteilung abgeschitzt (siehe
Abbildung 4), ausschliefliche Bildung von Alkanen (siehe Formel 2.3)

o Keine WGS-Reaktion
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e Stoffmengenanteil aus ASF:

(©]

(©]

o

o

(@]

(@]

10 % CHa4

5 % CoHs

20 % CsHs + C4Hio (zusammengefasst als C3 sHo)
30 % Cs - Cio (zusammengefasst als C75H17)

23 % Ci1 - Coo (zusammengefasst als Cis,sH33)

12 % Ca1+ (zusammengefasst als C3oHs2)

e Verwendete molare Massen sind Mittelwerte (Mc3 sno = Mittelwert von Mcs3us und
Mcanio)
e Aggregatszustinde der FT-Produkte:

(@]

o

Ci-Ca: gasformig

C3-Cy4: fliissig bei 20 bar nach der Kondensation; verdampft bei der Entspannung
auf Atmosphérendruck

Cs-Cio: fliissig in Abscheider (tatsdchlich wird bei 250 °C und 20 bar, Cs-Cio
aufgrund der hoheren Siedetemperaturen auch im Reaktor verbleiben)

Cio+: fliissig in Reaktor
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4.3.4.2 Berechnung der Parameter

Fiir die Berechnung der SV ist die Masse des eingesetzten Katalysators notig:

g
Mgat = Psch * Vkatkorb = 07% 40ml=28g 4.1)

Die SV berechnet sich aus dem Quotienten von Volumenstrom des Synthesegases und der

Masse des eingesetzten Katalysators:

oy = W, +Veo) (4.2)

Mgat

Die Stoffstrome von H, und CO koénnen tiber die ideale Gasgleichung mit der allgemeinen

Gaskonstante (R = 8,314 J/(mol*K)) bei Normbedingungen berechnet werden:

S (4.3)

p.
R.

~

Die bei der Reaktion freiwerdende Warmeleistung ergibt sich aus:

Q ="n¢o " AgH - X¢o (4.4)

Die Produktstrome wurden auf Basis der Formel (2.3) mit einem H»:CO Verhiltnis von 2:1 und

einer CO-Conversion von 50% stochiometrisch berechnet.
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4.3.4.3 Auswertung

Fiir die Berechnung der SV wurde mit einem voll angefiillten Katalysator-Korb (27 g Co-Kat)
gerechnet. Der Inputvolumenstrom des Synthesegases (H2:CO = 2:1 fiir Co-Katalysatoren)
wurde als Eingangsparameter festgelegt. Dadurch konnte ein geeigneter, maximaler
Volumenstrom fiir H, ermittelt werden, der fiir die Kalibrierung des MFCs notig ist. Typische

Werte der SV fiir die FT-Synthese liegen im Bereich von 1-3 N1/(h*gka:) (siche Kapitel 3).

Mit einem H>-Volumenstrom von 100 Nl/h liegt die SV mit 5,36 NI/(h*gka) oberhalb des
Bereichs aus der Literatur. Der erforderliche Synthesegasvolumenstrom stellt den oberen
Maximalwert der MFC dar, welcher in der Regel nicht erreicht wird. Deshalb kann mit einer
Auslastung des MFCs von 50 %, die SV innerhalb des Bereichs von 1-3 NI/(h*gka) erreicht
werden. Fiir eine Auslegung des H>-MFCs mit 1000 NI/h miisste der MFC unter 5 % (< 50
NI/h) seines Leistungsbereichs von bis zu 1000 Nl/h arbeiten, um das optimale Intervall der SV
von 1-3 NI/(h*gka) zu erreichen. In diesem Fall wiirde eine genaue Regelung der
Volumenstrome viel schwieriger werden. Bei einem Volumenstrom von 10 NI/h kann die SV

bei voller Auslastung des MFCs nicht erreicht werden (sieche Abbildung 25).

100
53,57 ®
10
3 5,36
o0 3,21
< 2,14 ®
=
Z 1 1,07 ®
7 0,54 ®
0,1
1 10 100 1000
Input H, [NI/h]

Abbildung 25: SV fiir 10; 20; 40; 60; 100 und 1000 NI/h Volumenstrom H,
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Da die Versuchsapparatur iiber keine Reaktorkiihlung verfiigt, ist auch eine Berechnung der
Wiérmeleistung fiir die Auslegungsfille sinnvoll. Die katalytische Umwandlung von
Wasserstoff und Kohlenmonoxid in Kohlenwasserstoffe ist eine stark exotherme Reaktion. Bei
einem Volumenstrom von 100 NI/h H> und einem CO-Volumenstrom von 50 NI/h (H»:CO =
2:1) werden 44,4 W an Wirme im Reaktor frei. Da die FT-Synthese bei Temperaturen {iber 200
°C betrieben wird, das Synthesegas nicht vorgewidrmt mit Umgebungstemperatur in den
Reaktor stromt, und der Reaktor selbst nicht adiabat ist, wird die Reaktionswirme
vernachlédssigbar sein. Eine Warmeleistung von 444 W, bei einem Volumenstrom von 1000
NI/h Ha, hingegen wiirde den Reaktor vermutlich unkontrollierbar erwidrmen. In Abbildung 26
ist die bei der Reaktion entstehende Wiarmeleistung in Abhéngigkeit des H>-Volumenstroms

fiir ausgewihlte Auslegungsfille dargestellt.

1000
444,04 ®
2 100
[}
£ 44,40
s 26,64
2 17,76 ®
o
g 10 8,88 ®
&
2 4,44 ®
1
1 10 100 1000
Input H, [NI/h]

Abbildung 26: Wiarmeleistung bei der FT-Synthese fiir 10; 20; 40; 60; 100 und 1000 NI/h Volumenstrom H,
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Die Berechnung der Produktstrome basiert auf stochiometrischen Berechnungen anhand der
Formel (2.3) und der getroffenen Annahmen in Unter-Unterabschnitt 4.3.4.1. Fiir die
Abschitzung der Produktstrome wird nur mit einer Synthetisierung von Alkanen gerechnet.
Anhand der Siede- und Schmelztemperaturen (VDI e. V., 2013) wurden die Aggregatzustinde
abgeschétzt, um zu ermitteln, welche FT-Produkte im Reaktor verbleiben, im Abscheider
abgetrennt werden oder gasformig gemessen werden. Unter diesen Bedingungen werden Ho,
CO, CH4 und CoHs den MFM bzw. die Gasanalytik als gasformige Produkte passieren. In der
Praxis konnen aufgrund einer nicht vollstindigen Kondensation auch hoherwertige KW im

gasformigen Produktstrom vorhanden sein.

In Abbildung 27 sind die anhand der getroffenen Annahmen berechneten, kondensierten und
im Abscheider abgetrennten Produktstrome fiir die unterschiedlichen H>-Volumenstrome in
ml/h dargestellt. Bei den Aggregatszustinden der FT-Produkte wird fiir die vereinfachte
Berechnung angenommen, dass Ci-C2-KW im Produktgasstrom enthalten sind, C3-Cio-KW
auskondensieren und im Abscheider abgetrennt vorliegen und Cio+-KW im Reaktor verbleiben:
o (i-Ca: gasformig
o (3-C4: fliissig bei 20 bar nach der Kondensation; verdampft bei der Entspannung auf
Atmosphérendruck
o (s5-Cyo: fliissig in Abscheider (tatsédchlich wird bei 250 °C und 20 bar Cs-Cio aufgrund
der hoheren Siedetemperaturen auch im Reaktor verbleiben)

e Cjo+: fliissig in Reaktor

Der Abscheider hat ein Volumen von 600 ml. Bei einem Hz-Volumenstrom von 100 Nl/h
betragt die stiindlich abgeschiedene Menge an fliissigem Produkt rund 30 ml. Angenommen die
Apparatur wird an einem Versuchstag, mit Vorbereitung des Katalysators am Vortag, fiir rund
10 h betrieben, so ist mit keiner Uberfiillung des Abscheidebehilters zu rechnen. Dabei ist auch
ein ausreichendes Spiel fiir Abweichungen der Abschétzung beriicksichtigt. Der Fall von 100
NI/h Hzist in der Praxis auch nicht vollstdndig erreichbar, da der MFC nicht bis zum maximal
moglichen Volumenstrom belastet wird. Bei einem Hz-Volumenstrom von 10 NI/h wére die

Gewinnung eines fliissigen Produkts im Abscheider marginal.
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Abbildung 27: Anfallendes fliissiges Produkt im Abscheider fiir 10; 20; 40; 60; 100 und 1000 NI/h
Volumenstrom H»

Der verwendete Reaktor wird als Slurry-Reaktor betrieben. Bei der FT-Synthese werden auch
langerkettige KW gebildet, die bei den Betriebsbedingungen nicht verdampfen. Da im Reaktor
kein Abzug von Wachsen vorgesehen ist, muss auf eine (Uber-)Fiillung des Reaktors mit
Kohlenwasserstoffen mit mehr als 8 C-Atomen (bei 250 °C und 20 bar) geachtet werden. Fiir
die Berechnung der fliissigen Produkte, welche im Reaktor zuriickbleiben, wurden Alkane mit

10 oder mehr C-Atomen beriicksichtigt (sieche Unter-Unterabschnitt 4.3.4.1).

Der Reaktor hat ein Fassungsvermogen von 450 ml, wobei der Reaktorzylinder zu Beginn des
Versuchs mit rund 150 ml Slurry-Lésungsmittel und maximal 40 ml an Katalysator (im
Katalysatorkorb) befiillt ist. Bei einem Hz-Volumenstrom von 1000 NI/h wiirden stiindlich rund
64 ml an fliissigem Produkt im Reaktor hinzukommen (siehe Abbildung 28). Der Reaktor wére
innerhalb von 4 h voll bzw. wiirden 2-3 h nach Synthesebeginn Wachse iiber das kurze

Tauchrohr in den Kondensator gelangen, erstarren und das Rohr verstopfen/verkleben.

Bei einem H;-Volumenstrom von 100 NI/h werden bei den getroffenen Annahmen und
Betriebsbedingungen von 20 bar und 250 °C etwa 6,4 ml an FT-Produkt produziert, welches
im Reaktor verbleibt. Nach einem zehnstiindigen Versuch wiirde das fliissige Volumen im
Reaktor um rund 64 ml ansteigen. Auch wenn zusétzlich davon ausgegangen wird, dass Cs-
und Co-Kohlenwasserstoffe im Reaktor verbleiben, hétte der Volumenanstieg im Reaktor fiir

diese Versuchsdauer keinen Einfluss auf die Betriebsweise.
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Abbildung 28: Im Reaktor verbleibendes fliissiges Produkt fiir 10; 20; 40; 60; 100 und 1000 NI/h Volumenstrom
Ha

Anhand der SV und der berechneten Produktstrome wurde der H>-MFC auf einen maximalen
Volumenstrom von 100 NI/h ausgelegt. Der CO-MFC ist ebenfalls auf einen maximalen

Volumenstrom von 100 Nl/h kalibriert.
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4.4 Mess- und Regeltechnik

In Abschnitt 4.4 wird die Mess- und Regeltechnik der Anlage erkldrt. Die manuelle
Druckeinstellung iiber den Hinterdruckregler sowie die Temperaturregelung und die
Einstellung der Riihrerdrehzahl iiber den Reaktor-Controller wird beschrieben. Die Regelung
der Massenstrome iiber die Pumpe und den MFC sowie die Messung der Ausgangsstrome iiber
den MFM stellen die letzten Unterpunkte des Abschnitts dar. Die Analyse der Produkte (Gase,

Fliissigkeiten und Wachse) wird in einem eigenen Abschnitt 5.3 erldutert.

4.4.1 Hinterdruckregler

Der Druck im Reaktor wird durch einen manuellen Hinterdruckregler (siche Abbildung 29)
aufrechterhalten. Der Hinterdruckregler liegt in der Anlage hinter Abscheider und MFM (siehe
V14 in Abbildung 13). Fiir die Einstellung des Gegendrucks ist ein eigener /4“-NPTF Anschluss
in der Mitte des Doms vorgesehen. Uber eine separate Gasflasche mit synthetischer Luft kann
ein Druck bis 200 bar eingestellt werden, der mittels eines Manometers abgelesen werden kann.
Der Hinterdruckregler basiert auf dem Prinzip des ausgeglichenen Drucks. Der Druck im Dom
wirkt {iber eine Membran und presst auf die Diise. Ubersteigt der Druck im System den
eingestellten Gegendruck im Dom, so gibt die Membran die Diise frei und der ausstromende
Fluss entspannt den Systemdruck. Durch die Entspannung geht die Membran wieder in ihre
Ausgangslage und verschliefit die Diise. Durch diesen Mechanismus kann der Druck im System

konstant gehalten werden (490VB & A91VB Hinterdruckregler, 2018).

Abbildung 29: Hinterdruckregler mit Druckanschluss und Manometer zur Einstellung des Gegendrucks
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4.4.2 Reaktor-Controller

Der Reaktor-Controller ist fiir die Regelung der Temperatur im Reaktor, die Steuerung der
Rithrumdrehungszahl sowie fiir die Druckanzeige zustiandig. Fiir eine umfangreiche Erkldrung
des Controllers wird auf die Betriebsanleitung des Reaktor-Controllers (Reaktor Controller,

2013) verwiesen. Der Reaktor-Controller ist in Abbildung 30 dargestellt.

Uber das Motor Control Module (MCM) kann die Riihrgeschwindigkeit entweder iiber das
Potentiometer eingestellt werden (Local-Mode) oder vom Controller selbst (Remote-Mode)

durch die Vorgabe eines Sollwerts am Display, gesteuert werden.

Der Reaktor-Controller verfiigt iiber ein Pressure Display Module (PDM). Mittels eines mit
dem Controller verbundenen Druckmesswandlers am Reaktor wird der Druck im System
gemessen und am Display angezeigt. Zusitzlich zur Anzeige kann am Display ein Alarmdruck
eingestellt werden. Wird dieser Alarmdruck iiberschritten, schaltet das PDM den High-Temp-

Alarm ein, welcher die Stromzufuhr zur Heizung unterbricht.

Sowohl die Heizung als auch das im Reaktor platzierte Thermoelement sind mit dem Reaktor-
Controller verbunden. Uber das Primary Temperature Module (PTM) kann die Temperatur des
Reaktors am Display angezeigt werden. Die Temperaturregelung erfolgt mit einer
vorprogrammierten PID-Regelung, welche durch Eingabe der Regler-Parameter auch manuell
eingestellt werden kann. Die einfachste Regelung der Temperatur erfolgt mittels einer
Sollwertvorgabe. Der Reaktor-Controller kann aber auch Programme mit Rampen, Haltezeiten
und Sollwerten absolvieren, was zum Beispiel fiir die Aktivierung des Katalysators verwendet
werden konnte. Die Leistung der Heizung kann am Reaktor-Controller iiber einen Schalter

zwischen 100 % (800 W), 50 % (400 W) und 0 % variiert werden.

Fiir gewisse Anwendungen ist es aufgrund von thermischen Verzdgerungen sinnvoll den
Reaktor langsam aufzuheizen. Durch das Autheizen mit 100 % Leistung konnen die
Heizelemente voriibergehend oberhalb ihrer maximalen Auslegungstemperatur betrieben
werden, was die Lebensdauer des Heizelements stark reduziert. Das Problem kann vermieden
werden, indem der Reaktor mit einer niedrigeren Leistung angefahren wird oder mittels eines

Rampenprogramms gestartet wird (Reaktor Controller, 2013).

Der Controller kann iiber ein Adapterkabel an einen Computer angeschlossen werden. Damit
konnen nicht nur die Sollwerte am PC vorgegeben werden, sondern auch Datalogging und

Trendbilder erstellt werden.
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4.43 MFM

Alle nicht kondensierten Produkte und unverbrauchten Edukte verlassen den Reaktor gasformig
iiber den MFM am Ende der Anlage. Der MFM der Firma Bronkhorst (M13-MAD-220-S) ist
fiir einen Druck bis 200 bar bei Umgebungstemperatur einsetzbar. Der MFM ist fiir
Massenstrome bis maximal 2 kg/h einsetzbar (je nach Eingangsdruck). In der aktuellen
Konfiguration ist der MFM auf einen maximalen Massenstrom von 250 g/h eingestellt. Fiir eine
Beschreibung der Funktionsweise und der maximal messbaren Durchfliisse je nach Hohe des
Eingangsdrucks, sei auf die Bedienungsanleitung und die Broschiire des MFM (mini CORI-
FLOW™  2021; mini CORI-FLOW™ MIx series, 2020) verwiesen. Die Ausgabe der Daten

erfolgt iiber den Computer.

Abbildung 31: Mini CORI-FLOW™ MFM der Firma Bronkhorst

4.4.4 Regelung der Eingangsstrome

Der Hz- und CO-MFC (siehe Unterabschnitt 4.3.3) wird iiber ein lokales Auslese- und
Bedienmodul (Bright) gesteuert. Uber die vier Bedientasten kann die Anderung des Sollwerts
vorgenommen werden. Am Display kann der Gesamtdurchfluss abgelesen werden. Genauere
Details zu den einzelnen Einstellmoglichkeiten und die Handhabung finden sich in der

Bedienungsanleitung (BRIGHT Local colour TFT readout and control module, 2019).

Die Steuerung der HPLC-Pumpe erfolgt direkt iiber die Bedienelemente an der Vorderseite der
Pumpe (sieche Abbildung 23). Mit den Pfeiltasten kann der Sollwert eingestellt werden. Der
tatsdchliche Durchfluss wird mittels eines MFM hinter der Pumpe ermittelt und durch die
Kopplung mit der Pumpe iiber das Display der HPLC-Pumpe angezeigt. Ndhere Details dazu
finden sich in der Bedienungsanleitung (WADose LITE HP, 2019).
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4.5 Produktkondensation

Die Produktkondensation erfolgt iiber einen Kondensator mit einer fliissigkeitsgekiihlten
Ummantelung (siehe Kiihlkreislauf in Unterabschnitt 4.2.2). Die Leitung im Inneren des
Kondensators ist aus Effizienzgriinden spiralformig gewickelt. Das kondensierte Produkt wird
in einem 600 ml groBBen Abscheider aufgefangen und von den nicht kondensierbaren Gasen
abgetrennt. Die nicht kondensierten Gase verlassen den Abscheider am Deckel iiber eine
Rohrleitung zum Hinterdruckregler. Das gewonnene, fliissige Produkt kann nach der
Entspannung des Systems bzw. langsam und unter duferster Vorsicht wahrend des Betriebs
iiber das Ventil (V12) am Boden des Abscheiders entnommen werden (Vorsicht vor brennbaren
Déampfen, die bei der Entspannung entstehen konnen). In Abbildung 32 ist die Kombination

von Kondensator und Abscheider aus der Gesamtansicht der Anlage dargestellt.

In Unterabschnitt 5.6.1 werden die Mdglichkeiten und die Vorteile einer Implementierung einer

mehrstufigen Kondensation diskutiert.

Abbildung 32: Kondensator und Abscheider mit Manometer und Bertscheibe
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4.6 Erstellung eines Sicherheitskonzeptes

Bei der Planung und Inbetriebnahme von neuen Anlagen/Reaktoren soll die Sicherheit der
Umgebung und der damit arbeitenden Personen zu jeder Zeit gewéhrleistet sein. In diesem
Abschnitt wird ndher auf mogliche Gefahrenquellen und den sicheren Umgang mit der Anlage
wihrend, vor und nach dem Betrieb eingegangen. Des Weiteren sollen die Vermeidung bzw.

die Vorbeugung von Gefahren und Schutzmaf3nahmen erldutert werden.

4.6.1 Gefahrenquellen

Das oberste Gebot bei Arbeiten an Apparaturen im Labor- und TechnikumsmaBstab ist ein nicht
fahrldssiger Umgang. Dieser Umgang liegt im Ermessen eines jeden Einzelnen. Der Abschnitt
des Sicherheitskonzepts stellt einen wichtigen Teil der Arbeit dar, da es nachfolgende Personen,
die mit der Anlage arbeiten, auf mdogliche Gefahren im Vorhinein hinweist und Ausfille,
Unfille etc. vermieden werden konnen. In den Unter-Unterabschnitten 4.6.1.1 bis 4.6.1.4 wird
auf die einzelnen, mdglichen Gefahren eingegangen. Abbildung 37 liefert dazu einen Uberblick
der verschiedenen Gefahrenbereiche und kritischen Anlagenteile, auf die besonders geachtet
werden sollte. Die notwendigen und moglichen SicherheitsmaBBnahmen werden nachfolgend in

Unterabschnitt 4.6.2 erlautert.

4.6.1.1 Temperatur

Die Apparatur ist in der vorliegenden Konfiguration fiir Temperaturen bis maximal 500 °C (mit
Graphit-Dichtungen bis 138 bar) bzw. 350 °C (mit PTFE-Dichtungen bis 200 bar) ausgelegt.
Der Bereich des Reaktors, der Umbhiillung, des Reaktorkopfes und der Leitung zum
Kondensator wird wihrend des Betriebs und beim Herunterfahren der Anlage erhéhter Warme
ausgesetzt sein. Beim Arbeiten im Bereich von hohen Temperaturen ist Vorsicht geboten und
ndtige Schutzausriistung sollte im Falle von allféllig erforderlichen Handgriffen getragen

werden (siche Unterabschnitt 4.6.2).

4.6.1.2 Druck

Die gesamte Anlage ist fiir einen Druck von 200 bar (bei maximal 350 °C) ausgelegt. Die
Apparatur kann bis zu einem dauerhaften Maximaldruck von 180 bar betrieben werden. Die
Anlage verfiigt iber zwei Berstscheiben, die einem dauerhaften Druck von 180 bar standhalten.
Eine Berstscheibe befindet sich auf dem Reaktorkopf und die zweite an der Oberseite des
Abscheiders. Eine detailliertere Beschreibung der Berstscheiben findet sich in der

Bedienungsanleitung (Safety Rupture Disc Assemblies, 2016).
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Wiéhrend eines Versuches steht die gesamte Anlage von den Gasflaschen bis zum
Hinterdruckregler (V14) unter Druck. Eine Entnahme einer fliissigen Probe aus dem
Abscheider wihrend des Versuchs ist moglich, wobei dies unter duferster Vorsicht geschehen
muss, da bei Fischer-Tropsch-Versuchen brennbare Fliissigkeiten und Gase entweichen konnen
(siche Unter-Unterabschnitt 4.6.1.3). Die Ventile V10 und V13 sollten wihrend des Betriebes

geschlossen bleiben.

Neben der Anlage stehen auch die Gasflaschen (Hz, CO, CO,, Druckluft) unter Druck (bis 300
bar bei Hz). Der sichere Umgang mit Gasflaschen wird in Unterabschnitt 4.6.2 erlautert. In
Abbildung 33 ist das Warnzeichen W029 fiir Gasflaschen abgebildet.

Abbildung 33: W029 Warnung vor Gasflaschen (DIN EN ISO 7010:2020-07, 2020)

4.6.1.3 Brennbare und explosionsfihige Gase

Bei der Fischer-Tropsch-Synthese werden Wasserstoff und Kohlenmonoxid in
Kohlenwasserstoffe umgewandelt. Die Kohlenwasserstoffe liegen in der Anlage sowohl fliissig
als auch gasformig vor. Wasserstoff, Kohlenmonoxid und die gebildeten Kohlenwasserstofte
sind brennbar. In Abbildung 34 ist das Warnzeichen W021 (Warnung vor feuergefahrlichen
Stoffen) abgebildet.

Abbildung 34: W021 Warnung vor feuergefihrlichen Stoffen (DIN EN ISO 7010:2020-07, 2020)
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Auf die Gefahr vor brennbaren Gemischen ist wihrend des Versuchs bei der Entnahme von
Produkten aus dem Abscheider zu achten, da es durch die Entspannung auf Umgebungsdruck
zur Verdampfung von kurzkettigen Kohlenwasserstoffen kommen kann, die unter Druck noch
in fliissiger Form vorliegen wie zum Beispiel Butan (Siedetemperatur bei 1 bar: -0,8 °C und bei

10 bar: 79,5°C) (VDI e. V., 2013).

Am Austritt des Hinterdruckreglers tritt Synthesegas und gasformiges Produkt (u.a. Methan,

Ethan) aus, welches nach der online-Analyse entsprechend abgefackelt werden muss.

Im Falle eines Berstens einer oder beider Berstscheiben kommt es aufgrund der Entspannung
des Apparaturvolumens (Reaktorvolumen, Abscheidervolumen, etc.) auf Umgebungsdruck
zum Austritt einer groBeren Menge an Synthese- und Produktgas. Bei einem Reaktordruck von
180 bar wiren das rund 180 1 Gas. In kleinen Rdumen kann es ab Erreichen der unteren
Explosionsgrenze (UEG) bzw. innerhalb der UEG und der oberen Explosionsgrenze (OEG) zur
Bildung einer explosionsfahigen Atmosphdre kommen (siehe Tabelle 7). In Abbildung 35 ist
das Warnzeichen D-W021 (Warnung vor explosionsfiahiger Atmosphére) dargestellt.

Abbildung 35: D-W021 Warnung vor explosionsfahiger Atmosphire (DIN 4844-2:2021-04, 2021)

Tabelle 7: Untere (UEG) und obere (OEG) Explosionsgrenze ausgewéhlter Reinstoffe unter atmosphérischen
Bedingungen (Yaws & Braker, 2001)

Reingas UEG [Vol.-%] OEG [Vol.-%]
H> 4,0 75,0

CcO 12,5 74,0

CH4 5,0 15,0

C2Hs 3,0 12,4

CsHg 2,1 9,5

CsHio 1,8 8,4
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4.6.1.4 Giftige Gase

Neben feuergefdhrlichen Stoffen und der Bildung von explosionsfdhigen Atmosphéren kann
im Extremfall eine Gefahr von giftigen Gasen ausgehen (Abbildung 14: Warnzeichen W016,
Warnung vor giftigen Stoffen).

Abbildung 36: W016 Warnung vor giftigen Stoffen (DIN EN ISO 7010:2020-07, 2020)

Kohlendioxid kann zu Schléfrigkeit, Kopfschmerzen, Schwindel, Bewusstlosigkeit und im
Extremfall durch erheblichen Sauerstoffmangel zum Tod fiihren. Kohlenmonoxid ist ein
farbloses, geruchloses Gas. Kohlenmonoxid hat eine 200- bis 300-fache hohere Affinitdt an
Hémoglobin im Blut und verdringt so den Sauerstoff (Collman et al., 1976). Die
Kohlenmonoxidvergiftung kann zu verschiedensten Symptomen wie Schwindel,
Kopfschmerzen, Ubelkeit, Verwirrung, Bewusstlosigkeit und auch zum Tod fiihren. In Tabelle
8 sind die Wirkungen von Kohlenmonoxid in Abhdngigkeit der Umgebungskonzentration in
ppm (parts per million) aufgelistet. Bei einer Konzentration von 1,28 % Kohlenmonoxid verliert
ein Mensch mit wenigen Atemziigen das Bewusstsein und stirbt innerhalb von drei Minuten
(Goldstein, 2008). Die Gefahrenbereiche fiir den Austritt von giftigen Gasen liegen im Bereich
der CO- und CO,-Gasflasche (Undichtheiten), des Anlagenaustritts (Fackel) und im Bereich

der Berstscheiben (im Falle einer Uberschreitung des maximalen Reaktordrucks von 180 bar).

Des Weiteren ist darauf zu achten, dass die Ventile V10 am Reaktorkopf, V12 und V13 am
Abscheider unbedingt geschlossen sein miissen, bevor mit der Gaszufuhr begonnen wird.
Andernfalls kann es auch in diesen Bereichen der Anlage zum Gasaustritt kommen (siche

Abbildung 37)
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Tabelle 8: Wirkung von Kohlenmonoxid in Abhéngigkeit von der Konzentration in ppm (Goldstein, 2008)

Konzentration [ppm] Symptome

35 Kopfschmerzen und Schwindel innerhalb von 6-8 h

200 Leichte Kopfschmerzen innerhalb von 2-3 h; Verlust des
Urteilsvermogens

800 Kopfschmerzen, Schwindel, Ubelkeit und Krimpfe

innerhalb von 45 min; Bewusstlosigkeit innerhalb von 2 h

1600 Kopfschmerzen, erhohte Herzfrequenz, Schwindel und

Ubelkeit innerhalb von 20 min; Tod in weniger als 2 h

3200 Kopfschmerzen, Schwindel und Ubelkeit in 5~10 min; Tod

innerhalb von 30 min

6400 Kopfschmerzen und Schwindel in 1-2 min; Krampfanfille,

Atemstillstand und Tod in weniger als 20 min

12800 Tod in weniger als 3 min

In Unterabschnitt 4.6.2 werden Sicherheitsvorkehrungen erlautert, um die Gefahr eines
Austritts von Kohlenmonoxid- bzw. Kohlendioxid zu verhindern und durch

UberwachungsmaBnahmen friihzeitig zu erkennen.
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Abbildung 37: FlieBbild der Anlage mit eingezeichneten Gefahrenquellen bzw. Gefahrenbereichen
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4.6.2 Schutzmafinahmen

Der Unterabschnitt beschéftigt sich mit den Sicherheitsvorkehrungen, die getroffen werden
miissen, um einen sicheren Betrieb der Anlage zu gewéhrleisten. Beim Aufbau der Anlage
sollte auf einen sicheren Stand geachtet werden und die Apparatur sollte geerdet werden. Bei
einer neuen Labor- bzw. Technikumsapparatur ist es wichtig, sich mit der Umgebung vertraut
zu machen: Standort des Feuerloschers, Notausgang, Notschalter, andere Apparaturen in

direkter Ndhe und deren Einsatzstoffe und Betriebsweise.

Wasserstoff- und Kohlenmonoxid-Gasflaschen miissen in Gasflaschenschréanken untergebracht
werden. Durch diese Vorkehrung kann sich beim Vorhandensein von Undichtheiten der
Druckminderer oder Anschliisse an der Gasflasche keine giftige oder explosionsfihige
Atmosphire bilden, da die austretenden Gase im Gasflaschenschrank iiber einen Abzug entfernt
werden. Bei einem sachgeméfBen Anschluss eines Druckminderers sollte auf eine vorhandene

und korrekt sitzende Dichtung, meist O-Ringe, geachtet werden.

Wie in Unter-Unterabschnitt 4.6.1.1 erwihnt, wird die Apparatur bei Temperaturen bis 500 °C
betrieben. Der Bereich des Reaktors, der Heizung und des Kondensators ist sowohl wéhrend
des Betriebs als auch wihrend des Anfahr- und Abkiihlvorgangs nur mit feuerfesten, den
Temperaturen angemessenen Handschuhen, anzufassen. Das Tragen einer PSA (personlichen
Schutzausriistung wie Schutzbrille, Labormantel, festes Schuhwerk etc.) ist zu jeder Zeit
erforderlich. Spezielle Schutzausriistung muss je nach Anforderung getragen werden wie zum

Beispiel Schutzhandschuhe fiir das Hantieren mit Katalysatorpartikeln.

Vor dem ersten Versuch und nach Umbauten/Ausbauten von Rohrleitungen, Ventilen etc. muss
eine Dichtheitspriifung der Anlage bzw. der verdnderten oder hinzugefiigten Druckteile
durchgefiihrt werden. Die Dichtheitspriifung kann mit Hilfe eines Lecksuchsprays und einem
ungefdhrlichen Gas ausgefiihrt werden, wobei eine Dokumentation (Name der durchfiihrenden

Person, Datum, {iberpriifte Anlagenteile, Ergebnis) anzufertigen ist.
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Da die Anlage am Austritt je bis zu 100 NI/h Hz und CO verlassen konnen, ist es notwendig,
die giftigen und brennbaren Gase kontrolliert abzufackeln (siehe Abbildung 38). Bei der Fackel
ist darauf zu achten, dass die Leitflamme wéhrend der Beniitzung nicht erlischt. Andernfalls
wire keine vollstdndige Verbrennung der Abgase mehr gewéhrleistet und im Abzug konnte
sich ein explosionsfihiges Gemisch bilden. Deshalb sollte die Fackel wihrend der Beniitzung

auch beaufsichtigt werden.

Abbildung 38: Fackel in Betrieb im Technikum
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Damit der Austritt von CO, CO», H> oder anderen bei der Synthese entstehenden Produktgasen
wie Methan, Ethan etc. frithzeitig erkannt werden kann, ist es Pflicht, ein funktionsfdhiges
tragbares Gaswarngerit so nah wie moglich an der Anlage einzusetzen (siche Abbildung 39).
Im Falle eines Alarms des Gaswarngerits sollte die Anlage abgestellt werden und wenn nétig
der Raum verlassen, evakuiert und die Abteilung Gebdude und Technik (GUT) der TU Wien
informiert werden. Fiir die Notfallkette (Lebensrettende Sofortmafinahmen, Notruf, weitere
Erste-Hilfe-MafBnahmen) im Ersten-Hilfe-Fall und die wichtigsten Telefonnummern fiir den

Notfall siche Anhang unter Sonstiges.

Abbildung 39: Tragbares Gaswarngerit (detektierte Gase: CO,, CO, CHa, SO», NH3, H,S)
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5 Versuchsanlage fiir die Fischer-Tropsch-Synthese

5.1 Zielsetzung

Die beschriebene Anlage ist durch ihren Aufbau vielseitig einsetzbar. Neben der in Abschnitt
5.2 beschriebenen Versuchsplanung fiir FT-Versuche, konnen in Zukunft auch durch das
Vorhandensein einer CO»-Leitung CO>-Hydrierungen wie Methanisierungen oder Methanol-
Synthesen durchgefiihrt werden. Die vorliegende Arbeit beschiftigt sich hingegen nur mit
Versuchen fiir die FT-Synthese. Das Ziel fiir die FT-Synthese sollte sein, verschiedene

Katalysatoren bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen wie:

e Druck

e Temperatur

e Space Velocity

e Partialdriicke der Edukte bzw. H2:CO-Verhiltnis
e Slurry-Lésungsmittel

e Riihrgeschwindigkeit

zu testen und sowohl die Katalysatoren als auch den Einfluss von unterschiedlichen

Bedingungen anhand bestimmter Parameter wie:

e CO-Conversion
e Space time yield (STY)

e Selektivitat

zu bewerten. In Abschnitt 5.5 werden die Betriebsbedingungen sowie die zuvor genannten

Parameter ndher beschrieben und die Auswertung der Versuche erklért und diskutiert.
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5.2 Versuchsablauf/Versuchskonzept

In diesem Abschnitt wird erldutert, wie ein Fischer-Tropsch-Versuch mit der vorgestellten
Anlage ablaufen konnte: von den Vorbereitungsschritten iiber die Aktivierung des Katalysators
hin zur eigentlichen Fischer-Tropsch-Synthese und der Nachbereitung der Produkte sowie der
Anlagennachbereitung. In Abschnitt 5.7 werden alternative Versuchskonzepte vorgestellt. Bei
den geplanten FT-Versuchen muss immer mindestens eine Person anwesend sein. Die

Sicherheitsvorkehrungen im Detail kdnnen Unterabschnitt 4.6.2 entnommen werden.

5.2.1 Vorbereitung

Vor Beginn eines jeden Versuchs sollte eine kurze Sichtpriifung der Anlage erfolgen, bei der
iberpriift wird, ob alle Instrumente in gutem Zustand sind und keine offensichtlichen

Fehlstellungen von Leitungen, Anschliissen etc. vorliegen.

Die Vorbereitungen fiir die Fischer-Tropsch-Synthese umfassen die Befiillung des
Katalysatorkorbs mit einer ausgewogenen Menge an Co-Katalysator. Fiir den ersten Versuch
kann der Katalysatorkorb vollgefiillt werden. Der Katalysatorkorb wird im Reaktorzylinder
platziert und anschlieBend mit einem Slurry-Lésungsmittel befiillt. Als Losungsmittel kann
Squalan (C3oHe2) mit einem Schmelzpunkt von -38 °C und einem Siedepunkt von 350 °C
verwendet werden (Eilers & Schaub, 2015; VDI e. V., 2013). Es kommen aber auch andere
Slurry-Losungsmittel in Frage (sieche Tabelle 5). Damit der Katalysator im Korb vom
Losungsmittel bedeckt wird, ist eine Menge von 150-250 ml notwendig. Anschlieend an die
Befiillung des Zylinders und des Korbes mit Katalysator und Losungsmittel wird der Zylinder

mittels der Ringverschliisse angeschlossen und der Heizmantel montiert.

Alle Ventile sind in eine geschlossene Stellung zu bringen. Fiir den Spiilvorgang mit Stickstoff
miissen nur die Ventile V3, V4, V6 und V11 gedffnet werden. Alle zur Anlage gehdrigen Geréte
(Reaktor-Controller, Riihrer, MFC mit Bright-Modul, MFM, Laptop/Computer) werden
eingeschaltet. Fiir die hochste Genauigkeit der MFC und des MFM miissen sich die Gerite
mindestens 30 Minuten aufwéirmen und stabilisieren, bevor damit gemessen bzw. geregelt
werden kann (mini CORI-FLOW™ M x series, 2020; EL-FLOW® Select series Thermal Mass
Flow Meters and Controllers, 2020). Abschliefend kann der Reaktor fiir einige Minuten mit

N gespiilt werden, um unerwiinschte Reaktionen und Explosionen zu vermeiden.

Die Ventile V3 und V4 konnen nach dem Spiilvorgang wieder geschlossen werden.

Nachfolgend findet sich eine kurze Zusammenfassung der einzelnen Vorbereitungsschritte.
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e Anlage einer Sichtpriifung unterzichen

e Katalysatorkorb mit Katalysator befiillen (maximal 40 ml)

e Slurry-Lésungsmittel hinzufiigen (150-250 ml Squalane)

e Reaktorzylinder und Heizhaube in geschlossene Stellung bringen

e Uberpriifen, ob alle Ventile geschlossen sind (Ausgang V11 bleibt offen)

e Alle Gerite einschalten: Reaktor-Controller, Rithrer, MFC mit Bright-Modul,
Laptop/Computer

e V3, V4 und V6 in eine offene Stellung bringen

e Anlage fiir einige Minuten mit Stickstoff spiilen

e Nach dem Spiilvorgang sollten die Ventile V3 und V4 wieder geschlossen werden.

5.2.2 Katalysatoraktivierung

Den nichsten Schritt der Versuchsdurchfiihrung vor der eigentlichen Synthesereaktion stellt die
Aktivierung des Katalysators dar. Bevor die Reduktion mit Wasserstoff erfolgen kann, muss
die Fackel geziindet und die Wasserkiihlung eingeschaltet werden, damit das austretende Gas
abgefackelt wird und eine Kiihlung des Magnetantriebs und des Druckmesswandlers
gewihrleistet ist. Uber den Hinterdruckregler kann anschlieBend der Betriebsdruck eingestellt
werden. Bei Eilers & Schaub erfolgte die Katalysatoraktivierung bei einem Druck von 1 bar
(Eilers & Schaub, 2015). Damit ein ausreichender Stofftransport und eine ausreichende
Kontaktzeit des Gases mit dem Katalysator gewéhrleistet ist, wird der Riihrer eingeschaltet und
die Geschwindigkeit liber den Reaktor-Controller auf rund 750 U/min gestellt. Fiir die
Reduktion des Katalysators wird der H>-Volumenstrom tiber das Bright-Modul auf den
gewiinschten Wert eingestellt. Der Volumenstrom ist abhidngig von der Masse des Katalysators
und sollte so gewdhlt werden, dass die Aktivierung mit einer bestimmten SV erfolgt. SV =2

NI/(h*gkar) bei Bremaud et al. und Pena et al. (Bremaud et al., 2005; Peda et al., 2013).

Im néchsten Schritt wird die Heizung iiber den Reaktor-Controller eingeschaltet (50 %
Leistung) und ein Rampenprogramm mit 2 °C/min (Bremaud et al., 2005; Eilers & Schaub,
2015) gestartet bis zu einer Temperatur von 400 °C. Die Temperatur wird fiir einige Stunden
gehalten (mindestens 8 h, siche Tabelle 6), wobei getestet werden muss, ob die Dauer der
Aktivierung bei den Bedingungen (p =1 bar, T =400 °C und SV = 2 Nl/(h*gKat)) ausreichend
ist. Andernfalls miissen die Haltezeit verldngert oder die Bedingungen verdndert werden

(hohere Temperatur oder ex-situ Aktivierung).
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Nach der Katalysatoraktivierung wird die Heizung abgedreht und der Input-Volumenstrom
abgestellt. Nachdem der Reaktor abgekiihlt ist, konnen alle Ventile geschlossen werden.
Nachfolgend findet sich eine kurze Zusammenfassung der einzelnen Schritte fiir die

Aktivierung des Katalysators.

e Fackel ziinden

e Wasserkiihlung einschalten

e V15 6ffnen und Hinterdruckregler tiber das Manometer auf den gewiinschten Druck
steuern; bei der Katalysatoraktivierung 1 bar

e Riihrer starten (Riihrgeschwindigkeit ~ 750 U/min)

e V7 6ffnen und den Volumenstrom von H; tiber das Bright-Modul auf den gewiinschten
Wert einstellen: je nach Masse des Katalysators, sodass SV =2 NI/(h*gka)

e Heizung {iiber den Reaktor-Controller einschalten (50 % Leistung) und ein
Rampenprogramm mit 2 °C/min starten bis zu einer Temperatur von 300 °C

e Temperatur fiir einige Stunden halten (mindestens 8 h, sieche Tabelle 6); Dauer der
Aktivierung muss bei den Bedingungen getestet werden (p = 1 bar, T = 400 °C und
SV =2 Nl/(h*gkat))

e Heizung abschalten, Input-Volumenstrom stoppen, Reaktor abkiihlen lassen

e Alle Ventile schlieflen

5.2.3 Synthese

Da fiir die Auswertung der FT-Produkte und fiir die Charakterisierung des Katalysators die
Berechnung der CO-Conversion und der Selektivitdt von Methan eine wichtige Rolle darstellt,
wird fiir die Synthese ein Gasmessgerit bendtigt. Das in Abschnitt 5.3 vorgestellte Messgerét
wird hinter dem Hinterdruckregler {iber einen Bypass angehidngt. Der Rosemount NGA 2000
MLT4 Produktgasanalysator muss vor jedem Versuch mit einem Priifgas kalibriert werden. Fiir
die Versuchsdurchfiihrung werden die Ventile V6, V7, V11, V15 und V16 gedffnet. Der Riihrer
wird eingeschaltet und auf eine Riihrgeschwindigkeit von mindestens 650 U/min eingestellt.
Diese wird bendtigt, um die ndtige Zentrifugalkraft fiir die Gaszirkulation durch den Schaft des
Rithrers zu erreichen (Liu et al, 2009). In der Literatur werden unter anderem
Riihrgeschwindigkeiten von 750 U/min (Badoga et al., 2020) und 800 U/min (Bai et al., 2002)
angewendet. Der F250 Kompaktumlaufkiihler wird eingeschaltet und die gewlinschte

Temperatur der Kiihlfliissigkeit (-10 °C bis 40 °C) fiir den Kondensator wird eingestellt.
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Der Hinterdruckregler wird auf den gewiinschten Betriebsdruck fiir die Fischer-Tropsch-
Synthese eingestellt. Im néchsten Schritt wird der Hz- und CO-Volumenstrom, je nach
gewlinschter SV und erforderlichem H»:CO-Verhiltnis, am Bright-Modul eingestellt. Die

Dauer des Druckaufbaus im Reaktor ist abhéngig vom Synthesegasvolumenstrom.

AnschlieBBend wird die Heizung iiber den Reaktor-Controller eingeschaltet (50 % Leistung) und
ein Rampenprogramm mit 2 °C/min gestartet bis zur gewiinschten Betriebstemperatur fiir die
FT-Synthese. Die Temperatur wird mittels des Reaktor-Controllers auf den gewiinschten Wert
geregelt. Nach Erreichen des Betriebsdrucks kann die FT-Synthese fiir die gewlinschte
Versuchsdauer betrieben werden, wobei darauf geachtet werden muss, dass der Reaktor und
der Abscheider nicht mit fliissigem Produkt {iberfiillt werden. Aus diesem Grund sollte vor der
Versuchsdurchfithrung eine Abschidtzung/Berechnung der erwarteten Produktmengen
vorgenommen werden (sieche Unterabschnitt 4.3.4). Der Gesamtmassenstrom des Produktgases
wird mittels des MFM gemessen und am Computer aufgezeichnet. Mit Hilfe des
Produktgasanalysators kann die Zusammensetzung (H, CO, CO>, CH4, O>) ermittelt werden.

Nachfolgend ist eine Zusammenfassung der beschriebenen Schritte dargestellt.

e (Gasmessgerit (Rosemount NGA 2000 MLT4) hinter dem Hinterdruckregler anhéngen,
einschalten und mit dem Priifgas kalibrieren

e V6,V7, V11, V15, V16 6ftnen

e Riihrgeschwindigkeit einstellen: 750 U/min (Badoga et al., 2020)

e F250 Kompaktumlaufkiihler einschalten und Temperatur einstellen

e Hinterdruckregler auf Betriebsdruck anpassen

e H>- und CO-Volumenstrom am Bright-Modul einstellen (je nach gewiinschter SV und
H»:CO-Verhiltnis)

e Heizung {iber den Reaktor-Controller einschalten (50 % Leistung) und ein
Rampenprogramm mit 2 °C/min starten bis zur gewiinschten Betriebstemperatur fiir die
FT-Synthese

e Vollstdndigen Druckaufbau im Reaktor abwarten

e Synthese fiir die gewlinschte Dauer durchfiihren

e Aufzeichnen des Gesamtmassenstroms iiber den MFM und der Zusammensetzung des

Produktgasstroms iiber das Gasmessgerdt am Computer
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5.2.4 Nachbereitung

Mit Versuchsende werden die Synthesegaszufuhr beendet und die Heizung sowie der Riihrer
abgeschaltet. Die Anlage wird langsam und vorsichtig {iber den Hinterdruckregler entspannt.
Erst nach der Abkiihlung des Reaktors bzw. der Anlage (Temperatur unter 45 °C) kann die
Fackel, die Wasserkithlung und der Kompaktumlaufkiihler gestoppt werden. Die
Versuchsaufzeichnung kann beendet werden und die Gerite werden abgeschaltet.
AnschlieBend wird der Heizmantel am Reaktor entfernt und der Zylinder mit den Wachsen und
dem Katalysator entnommen. Das fliissige Produkt im Abscheider kann iiber das Ventil V12 in
ein GefdB abgelassen werden. Die beiden Produktfraktionen werden gewogen. Abschlieend
werden der Reaktorzylinder, der Katalysatorkorb und sonstige verschmutzte Anlagenteile
gereinigt und die Anlage wird wieder in ihren Ausgangszustand gebracht. Nachfolgend findet

sich eine kurze Zusammenfassung der einzelnen Schritte fiir die Nachbereitung der Versuche.

e Heizung abdrehen

e Synthesegas-Zufuhr stoppen und Riihrer abstellen

e Vorsichtige Druckentspannung iiber den Hinterdruckregler

e Anlage abkiihlen lassen

e Fackel, Wasserkiihlung, Kompaktumlaufkiihlung abdrehen, Messgerdte und Reaktor-
Controller abschalten

e Fliissiges Produkt aus dem Abscheider entnehmen und wiegen

e Produkt aus dem Reaktor vom Katalysator abtrennen und auswiegen

e Reinigung des Reaktorzylinders, Katalysatorkorbs und sonstiger verschmutzter
Anlagenteile

e Auswertung der Daten
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5.3 Analyse der Gase, Fliissigkeiten und Wachse

Um die CO-Conversion und die Selektivitdt von Methan bestimmen zu konnen, benétigt es eine
Analysemethode fiir den austretenden Gasstrom. Der gesamte Gasvolumenstrom/-massenstrom
am Austritt des Abscheiders kann iiber den (in Unterabschnitt 4.4.3 beschriebenen) MFM
gemessen werden. Flir eine qualitative Analyse des Produktgases kann ein zusitzliches
Gasmessgerdt verwendet werden. Die Rohrleitungen am Austritt des manuellen
Hinterdruckreglers sind so ausgelegt, dass ein Bypass zur Abfiihrung eines Volumenstroms fiir
die Gasmessung vorgesehen wurde. Dadurch kann jederzeit bei Versuchsdurchfiihrung ein

Gasmessgerit an den Bypass angehingt werden.

Da die Analyse der Produkte eine aufwindige und kostspielige Angelegenheit darstellt, werden
fiir die Versuche vorerst keine online- oder offline GC verwendet. In weiterer Folge und mit
fortschreitenden Versuchsdurchfiihrungen, Ergebnissen und Erfahrungen im Umgang mit der
Anlage wird es von Vorteil sein, die Produkte genauer zu bestimmen, um noch spezifischere
Ergebnisse (Selektivititen der KW) vorweisen zu konnen. Moglichkeiten fiir die
Produktanalyse mit Gaschromatographen wurden in Abschnitt 3.4 beschrieben und finden sich
in den Arbeiten aus der Literatur in Kapitel 3 wieder; unter anderem bei: (Badoga et al., 2020;
Bai et al., 2002; Bukur et al., 1994; Chambrey et al., 2011; Eilers & Schaub, 2015; Peia et al.,
2013). Momentan stehen keine direkten Angebote einer Gaschromatographie zur Verfiigung,
weswegen in der Arbeit nicht ndher darauf eingegangen wird. Fiir die ersten Versuche mit der
neuen Anlage konnen die fliissigen Produkte im Abscheider und im Reaktor anhand von ihren
Siedepunkten in bestimmte Fraktionen eingeteilt werden und deren Selektivititen durch

Bilanzierungen der Stoffmengen und Massen berechnet werden (siehe Abschnitt 5.5).

Fiir die Messung von H», CO, CO,, CH4 und O, im Produktgasstrom wird ein online-Messgerit,
NGA 2000 MLT4, der Firma Rosemount eingesetzt. Das transportable Messgerit kann iliber
das Priiflabor der TU Wien fiir die Versuchstage ausgelichen werden, wobei die Priifgas-
Kalibrierung und ein Laptop mit einer installierten Software fiir die Datenauswertung in der
Leihgebiihr enthalten sind. Das Messgerdt muss vor jeder Versuchsdurchfiihrung mit einem
Priifgas kalibriert werden. Das Analysegerit wird am zuvor beschriebenen Bypass angehéngt,
um einen kontinuierlichen Gasstrom aus dem Abgasstrom entnehmen zu kénnen. Die Detektion
der Gase CO, CO,, CHgerfolgt anhand ihrer Absorption von Infrarotstrahlung. Da jedes Gas in
einem bestimmten Wellenldngenbereich ein bestimmtes Absorptionsvermdgen aufweist, kann
anhand der Absorptionsstirke auf die Konzentration des Gases im Gasstrom geschlossen

werden.
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Im Gegensatz zu den meisten anderen Gasen weist H> eine sehr hohe Warmeleitfahigkeit auf.
Die Messung von Hz im Produktgasstrom erfolgt iiber einen Warmeleitfahigkeitsdetektor. In
Tabelle 9 sind die mittels des online-Messgerdts NGA 2000 MLT4 der Firma Rosemount
messbaren Gase, die Analysemethode und der Messbereich zusammengefasst. Sauerstoff wird
mit einem paramagnetischen Detektor gemessen, da O ein paramagnetisches Gas ist und sich
abhéngig von der Konzentration nach einem Magnetfeld ausrichtet.

Tabelle 9: Durch das Analysegerit (Rosemount NGA 2000 MLT4) erfasste Gase, dessen Messbereich und die
dafiir verwendeten Messmethoden

Gas Analysemethode Messbereich [Vol.%]
H> Wirmeleitfahigkeitsdetektor 0-10; 0-40; 0-100
CcoO IR 0-5; 0-10; 0-100
CO2 IR 0-30; 0-100

CHg4 IR 0-10; 0-20; 0-100

0)} Paramagnetischer Detektor 0-5; 0-25
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5.4 Katalysatoren

Da FT-Katalysatoren fiir den nicht-kommerziellen Einsatz schwierig zu beschaffen sind, stehen
fiir die momentane Versuchsplanung keine kommerziell genutzten (charakterisierten und
getesteten) Katalysatoren zur Verfligung. Fiir erste Versuche mit der Anlage kann ein von
dlteren Versuchen vorhandener Co-Katalysator verwendet werden. Die Katalysatorpartikel
haben die Form von Pellets, sind zwischen 1 und 15 mm lang und besitzen einen Durchmesser
von rund 1 mm. Die Katalysatorpellets haben eine Schiittdichte von psch = 0,7 g/ml (siche
Abbildung 40). Genauere Informationen beziiglich der Zusammensetzung des Tragermaterials
und des Einsatzbereichs etc. liegen nicht vor. Anhand der geplanten Versuche bzw. der
alternativen Versuchskonzepte konnen die verwendeten Katalysatoren getestet, charakterisiert

und ideale Betriebsbedingungen untersucht werden.
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Abbildung 40: Zur Verfiigung stehender Co-Katalysator fiir die FT-Synthese
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Tabelle 10 gibt einen Uberblick iiber einige ausgewihlte Katalysatorhersteller und deren
Kontaktadresse. Fiir zukiinftige Fischer-Tropsch-Versuche und Projekte konnte auch eine

Kooperation mit einem dieser Hersteller von Interesse sein.

Tabelle 10: Katalysatorhersteller mit Kontaktadresse (E-Mailadresse bzw. Website mit Kontaktformular)

Herstellerfirmen Kontakt

Alfa Aesar alfaaesar.curosales@thermofisher.com

BASF https://catalysts.basf.com/about-us/contact

) https://www.clariant.com/de/Business-

Clariant .
Units/Catalysts

Galores vandergrift@catalyst-intelligence.com

Grace https:// gr'ace.com/forms/contact-us-product-
and-services/

Haldor Topsoe https://www.topsoe.com/products/catalysts

Infra Technology info@jinfratechnology.com
https://matthey.com/en/products-and-

Johnson Matthey services/chemical-processes/chemical-
catalysts/fischer-tropsch

Sasol dirk.schaer(@de.sasol.com
https://www.shell.com/business-

Shell customers/catalysts-technologies/contact-

shell-catalysts-and-technologies.html

Eine Alternative zu kommerziellen FT-Katalysatoren wire die Nutzung von Katalysatoren, die
an der TU Wien hergestellt werden. Mdglichkeiten dafiir gibt es im Forschungsbereich fiir
Physikalische Chemie.
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5.5 Versuchsauswertung

In diesem Abschnitt wird die Auswertung eines moglichen Versuchs mit der in dieser Arbeit
beschriebenen Anlage anhand konkreter Werte durchgefiihrt. Fiir die Berechnungen wurden

einige Annahmen getroffen (siche Unterabschnitt 5.5.1).

Die SV berechnet sich aus dem Quotienten von Volumenstrom des Synthesegases und der

Masse des eingesetzten Katalysators.

_ (VHZ + Vo)

Mgat

SV (5.1)

Anhand der Literatur aus Abschnitt 3.1 wurde fiir den Versuch eine SV von 3 NI/(h*gkar)
gewidhlt. Fiir die Masse des Katalysators (Schiittdichte: pscn = 0,7 g/ml) wurden 20 g
angenommen, was einer Auslastung des Katalysatorkorbs von rund 70 % entspricht. Anhand
der Formel 5.2 kann mit bekannter SV und der Katalysatormasse der bendtigte

Synthesegasvolumenstrom berechnet werden.

Nl
209 =60 — (5.2)

(VHZ +Veo) = SV - mgg =3 3

that

Das H»:CO-Verhiltnis (= 2:1) wurde mit einem typischen Wert fiir Co-Katalysatoren (siche
auch Tabelle 5) angenommen. Anhand des Verhéltnisses konnen die Normvolumenstrome fiir

Wasserstoff und Kohlenmonoxid berechnet werden.

. . NI 2 Nl

Vi, = Vi, +Veo) -5 =60 55 = 40 —- (5.3)
. NIl 1 Nl

VCO - (VHZ + Vco) § - 60 75 = 20 7 (54)
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Die Stoffstrome von H> und CO konnen iiber die ideale Gasgleichung mit der allgemeinen

Gaskonstante (R = 8,314 J/(mol*K)) bei Normbedingungen berechnet werden:

. Nl
v 100000 Pa - 40 2 mol
fy, = N H : h_ 9761 B2 (5.5)
R-Ty 8314—— 27315 K h
. Nl
v 100000 Pa - 20 2 mol
fipp = ENYC0 : h__gg1 " (5.6)
R-Ty 8314——-273,15K h

Fiir die Berechnung wurde mit einer angenommenen CO-Conversion von 50 % gerechnet.

X _ nCOReaktor_in B nCOReaktor_out
CO_Reaktor — (5.7)

nCOReaktor_in

Die Produktstrome werden auf Basis der Formel 2.3 (siehe auch Annahmen in Unterabschnitt
5.5.1) mit einem H>:CO Verhiltnis von 2:1 und einer CO-Conversion von 50 % stochiometrisch
berechnet. Die Selektivitdt der Alkane ist anhand der ASF-Verteilung abgeschitzt und in
Unterabschnitt 5.5.1 aufgelistet. Der Stoffmengenstrom der einzelnen KW-Fraktionen (1)
berechnet sich aus dem Produkt des austretenden Kohlenmonoxid-Stoffstrom (fico-out), des
Stoffmengenanteils der Fraktion i (;) aus der angenommenen Verteilung und dem Molanteil

(vi) aus der Formel 2.3:

Ny = Mo out * Xi* Vi (5.8)

flco_out = N¢o * Xco (5.9)
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Der austretende H»-Stoffmengenstrom (fin2-ou) berechnet sich aus dem Produkt des
austretenden Kohlenmonoxid-Stoffstrom (fico-ou) und der Summe der einzelnen KW-
Fraktionen (zusammengefasst als CH4, C2Hs, C3sHo, C7,5Hi7, Ci55Hz33, C30He2), wobei (1- v;)

als Molanteil fur H» aus der Formel 2.3 verwendet wurde.

C30He2

Riout = ficooue - ). Kew (1= ) (5.10)

l=CH4
Der gasformige Stoffmengenstrom (Hz, CO, CH4 und C2Hp) ergibt sich damit zu:

C,Hg

Ngasformig = Nco_out + Ny, out + Z Nco_out " Xi " Vi (5.11)
l=CH4

Fiir die Stoffmengenstrome im Abscheider (H>O und Cs;Hg bis CioH22) und im Reaktor
(C11H24+) wird analog vorgegangen. Die Massenstrome berechnen sich analog zu den
Stoffmengenstromen der drei Produktstréme mit den Formeln 5.8 bis 5.11 unter Verwendung

der molaren Massen der KW (siehe Formel 5.12).

mM; = Mo out " Xi " Vi* M; (5.12)

Die Selektivitit eines Produkts bei der FT-Synthese berechnet sich anhand der Formel 5.13.
Die Selektivitit der KW (Scn) mit n Kohlenstoffatomen ist das Verhiltnis aus gebildeter

Stoffmenge an Produkt C, und verbrauchter Stoffmenge an Kohlenstoff.

n-Ne out
Sc, =3 ; — (5.12)
Nco — Nco_out — Nco,_out

Fiir die in diesem Abschnitt durchgefiihrten Berechnungen wurden die Selektivititen fiir die
einzelnen KW angenommen (siche Unterabschnitt 5.5.1).
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Um Reaktoren mit unterschiedlicher GroB3e vergleichen zu konnen, wurde der Parameter der
space time yield (STYvor1), bezogen auf das Reaktorvolumen, berechnet.

m Ny, "My + 1o Mep) - X
STYy,, = Produkt =( Hy, " Mp, co " Mco) " Xco

Reaktor VReaktor

(1,761 222,02 -2 1 0,881 2% 28,01 <L) - 0,5
_ mol mol

h n (5.14)
0,451
9
= 31,36 ——
l-h
Die STY«a kann auch bezogen auf die Katalysatormasse angegeben werden.
Mprodukt (Mg, * My, +1ico * Mco) * Xco
STYKat = =
mKatalysator mKatalysator
(1,761 22. 2,02 -~ + 0,881 22. 28,01 1) - 0,5
— h mol h mol (5. 1 5)
20 IKkat
9
=0,71
Ikar " h

In den Ergebnissen aus Formel 5.14 und 5.15 sind im Zéhler alle Produkte (H2O und Cj+-
Alkane), die bei der Fischer-Tropsch-Synthese (unter den getroffenen Annahmen) entstehen,
beinhaltet. Vielfach wird die STY aber auch auf das gewlinschte Produkt bezogen wie zB. auf
den Massenstrom von Ci+ oder Cs:+ etc. Dafiir werden die Massenstrome der Produkte anhand

der oben angegebenen Formeln berechnet und im Zéhler eingesetzt.

Der Ubersichtlichkeit halber sind die Ergebnisse der Berechnungen nicht direkt in den Formeln

angefiihrt, sondern in Unterabschnitt 5.5.2 dargestellt.

Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfligbar

The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

[ 3ibliothek,
Your knowledge hub

93



Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfligbar

The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

[ 3ibliothek,
Your knowledge hub

5.5.1 Annahmen fiir die Auswertung

Aufgrund der sehr komplexen Zusammenhinge von vielen Aspekten bei den durchzufiihrenden
FT-Versuchen werden fiir die Berechnungen der theoretisch moglichen Versuchsergebnisse
einige Annahmen getroffen. Die getroffenen Annahmen basieren dabei auf Vergleichswerten
aus der Literatur in Kapitel 3 und Vereinfachungen fiir die Berechnung. Bei den

Gasvolumenstromen wurde mit Normbedingungen (0 °C und 1 bar) gerechnet.

e Schiittdichte des Co-Katalysators (siehe Abschnitt 5.4): psecn = 0,7 g/ml

e Katalysatorkorb mit Katalysator zu ~70% befiillt: Vkaxorr =40 ml

e Masse des verwendeten Katalysators: mgat =20 g

e Prozessparameter: T =493,15 K; p =20 bar

e Die Produktverteilung, die CO-Conversion und andere Annahmen sind unabhéngig von
der Aktivitit des Katalysators (Art des Katalysators, Prozessparameter, Reaktortyp,
Aktivierung etc.) und basieren auf Abschidtzungen durch Vergleiche aus der Literatur

e Katalysator: a=10,9

e Stoffparameter siche VDI-Wiarmeatlas (VDI e. V., 2013): Molare Massen, Dichten

e Ideale Gase

e Stochiometrische Berechnungen

e (CO-Conversion: Xco=0,5

e H; zu CO Verhiltnis: Hx:CO =2

e SV =3 Nl/(h*gka)

e FT-Produktzusammensetzung anhand der ASF-Verteilung abgeschitzt (siche
Abbildung 4)

e Bei der FT-Synthese sind Alkane die einzigen gebildeten Kohlenwasserstoffe;

Berechnung anhand der Formel (2.3):

Alkane: nCO + (2n+ 1)H, » H(CH,),H + nH,0

e Keine WGS-Reaktion

e Versuchsdauer nach Synthesebeginn: 10 h
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Vollstindige Kondensation, der bei Raumtemperatur und dem Betriebsdruck (20 bar)

kondensierbaren Produkte

Stoffmengenanteil aus ASF-Verteilung:

(@]

(@]

o

o

(@]

o

10 % CHg4

5 % C2Hs

20 % CsHs + C4Hio (zusammengefasst als C3 sHo)
30 % Cs - Cio (zusammengefasst als C7s5H17)

23 % Ci1 - Cao (zusammengefasst als CissH33)

12 % Cai1+ (zusammengefasst als C3oHs2)

Verwendete molare Massen sind Mittelwerte (Mcssuo = Mittelwert von Mcsng und
Mcanio)
Aggregatszustinde der FT-Produkte:

o

o

Ci-Cy: gasformig

C3-Cy: fliissig bei 20 bar nach der Kondensation; verdampft bei bzw. nach der
Entspannung auf Atmosphérendruck

Cs-Cio: fliissig in Abscheider (tatsdchlich wird bei 250 °C und 20 bar Cs-Cio
aufgrund der hoheren Siedetemperaturen auch im Reaktor verbleiben)

Cio+: fliissig in Reaktor
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5.5.2 Ergebnisse der Berechnung

Die Ergebnisse ergeben sich unter den getroffenen Annahmen in Unterabschnitt 5.5.1 anhand
der Berechnungen in Abschnitt 5.5. Da die Selektivitit und die CO-Conversion fiir die
Berechnung angenommen wurden, kann die Berechnung fiir die FT-Synthese nur anhand der
STY und der Produktstrome bewertet werden. Tabelle 11 gibt eine iibersichtliche Darstellung
der wichtigsten Eingangsparameter sowie Kennzahlen fiir die FT-Synthese (CO-Conversion,
SV und H2:CO-Verhiltnis).

Tabelle 11: Input Volumenstrome, H,:CO-Verhéltnis, Masse des Katalysators, space velocity und
Kohlenmonoxid-Conversion

Bezeichnung Wert Einheit
Vi 40 Nl/h

Vco 20 Nl/h
H,:CO 2 -

MKat 20 g

SV 3 NI/(h*gkat)
Xco 0,5 -
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Tabelle 12 stellt die Ergebnisse der STY bezogen auf die Katalysatormasse fiir die einzelnen

Produktfraktionen dar. Im gesamten ST Yka ist die produzierte Masse an Wasser enthalten. Die

STYci kar ist die space time yield der Produkte mit i C-Atomen bezogen auf die

Katalysatormasse.

Tabelle 12: STY bezogen auf die Katalysatormasse fiir alle Produkte inklusive H>O, fiir CH4 und C;Hg, fiir CsHg

— C]()sz und fiir C10+

Bezeichnung Wert Einheit

STY«kat 0,71 g/(gkat*h)
STYci-c2_Kat 0,05 g/(gkar*h)
STY c3-c10 Kat 0,16 g/(gkar*h)
STY ci0+_Kat 0,11 g/(gka*h)

Tabelle 13 stellt die Ergebnisse der STY bezogen auf das Reaktorvolumen fiir die einzelnen

Produktfraktionen dar. Im gesamten STY v, ist die produzierte Masse an Wasser in der Masse

des Produkts enthalten. Die STYc; vor ist die space time yield der Produkte mit i C-Atomen

bezogen auf das Reaktorvolumen.

Tabelle 13: STY bezogen auf das Reaktorvolumen fiir alle Produkte inklusive H»O, fiir CH4 und C>Hs, fiir CsHg

— C]()sz und fiir C10+

Bezeichnung Wert Einheit
STY vol 31,36 g/(I*h)
STYci-c2_vol 2,31 g/(I*h)
STYc3-c10_vol 7,06 g/(1*h)
STYcio+_vol 4,84 g/(1*h)
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Der Produktstrom, der die gesamte Anlage gasformig verldsst, setzt sich aus nicht-

konvertiertem Synthesegas (H» und CO), Methan (CH4) und Ethan (C2Hg) zusammen. Die

Produktzusammensetzung des gasformigen Volumenstroms ist in Tabelle 14, des gasféormigen

Massenstroms in Tabelle 15 ersichtlich.

Tabelle 14: Gasformiger Produktvolumenstrom (Vg,s) und dessen Zusammensetzung in Vol.-%

Produkt Normvolumenstrom [Nml/h] Volumenanteil [Vol.-%]
H: 17.639 61,1

CO 10.000 34,6

CH4 1.000 3,5

C2Hs 250 0,9

Vs 28.889 100

Tabelle 15: Gasformiger Produktmassenstrom (mgas) und dessen Zusammensetzung in wt%

Produkt Massenstrom [g/h] Massenanteil [wt%]
H> 1,57 10,5

CcO 12,33 82,6

CH4 0,71 4,7

C2Hs 0,33 2,2

MGas 14,94 100
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Wasser und die Alkane Propan (CsHsg) bis Decan (CioH22) kondensieren im Kondensator aus
und werden im Abscheider abgetrennt. Der gebildete Produktvolumenstrom bzw.
Produktmassenstrom im Abscheider und dessen Zusammensetzung sind in Tabelle 16 bzw.
Tabelle 17 dargestellt.

Tabelle 16: Kondensierter und im Abscheider abgetrennter Produktvolumenstrom (V apscheider) und der
Volumenanteil von Wasser und den KW

Produkt Volumenstrom [ml/h] Volumenanteil [Vol.-%]
H>O 7,95 60,9
C3Hs - C4Hio 2,39 18,3
CsHiz - CioH22 2,72 20,8
V Abscheider 13,06 100

Tabelle 17: Kondensierter und im Abscheider abgetrennter Produktmassenstrom (thabscheider) und der
Massenanteil von Wasser und den KW

Produkt Massenstrom [g/h] Massenanteil [wt%]
H>O 7,93 71,4

CsHs - C4Hio 1,29 11,6

CsHiz - CioH22 1,89 17

M Abscheider 11,11 100
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Hoher siedende KW werden bei den Betriebsbedingungen im Reaktor verbleiben und nicht iiber
den Kondensator im Abscheider abgetrennt. Der Produktvolumenstrom von CiiHas+ ist in

Tabelle 18 ersichtlich. Der Produktmassenstrom von C;1Ho4+ ist in Tabelle 19 ersichtlich.

Tabelle 18: Nicht verdampftes, im Reaktor zuriickbleibendes Produkt (Vgeakior)

Produkt Volumenstrom [ml/h] Volumenanteil [Vol.-%]
Ci1Ha24— CaoHa2 1,86 66,9
Cao+ 0,92 33,1
VReaktor 2,78 100

Tabelle 19: Nicht verdampftes, im Reaktor zurlickbleibendes Produkt (mhreaktor)

Produkt Massenstrom [g/h] Massenanteil [wt%]
C11Ha4— CaoHa2 1,43 65,8
Cao+ 0,75 34,2
MReaktor 2,18 100
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5.6 Erweiterungspotential der Anlage

Nach dem Aufbau und der Installation der Anlage sowie der Zu- und Ableitungen wird vor
allem ein stabiler Betrieb und eine Optimierung von FT-Versuchen mit der Anlage in ihrem
aktuellen Design im Vordergrund stehen. Mit der Anlage konnen verschiedene Einfliisse und

Betriebsweisen, wie in Abschnitt 5.1 beschrieben, bei der FT-Synthese untersucht werden.

Dariiber hinaus kénnen fiir die Anlage einige Erweiterungen vorgesehen werden, die fiir die
Fischer-Tropsch-Synthese Potentiale bei der Versuchsdurchfiihrung liefern und fiir neue
Erkenntnisse dienen. In den folgenden Unterabschnitten werden zwei potentielle
Erweiterungen der Anlage vorgestellt, welche fiir zukiinftige Versuche mit der Apparatur

interessant sein konnten.

5.6.1 Mehrstufige Kondensation

Um in Zukunft auch Wachse aus dem Reaktor wiahrend des Versuchs entnehmen zu kénnen,
konnte eine mehrstufige Kondensation in Betracht gezogen werden. Eine mehrstufige
Kondensation, wie in Abbildung 41, hitte nicht nur den Vorteil, dass zwei unterschiedliche
Siedefraktionen kondensiert und abgetrennt werden konnen, sondern auch, dass durch ein
Uberlaufsystem im Reaktor, Wachse wihrend des Versuchs kontinuierlich abgezogen werden
konnen, um ein Uberlaufen des Reaktors zu verhindern. Dadurch wire der Reaktor auch fiir

Fischer-Tropsch-Synthesen mit ldngerer Versuchsdauer einsetzbar.

Die Anlage konnte wie bei Badoga et al., Bai et al., Bremaud et al., Chambrey et al., Eilers et
al., Pefia et al. und Visconti et al. (Badoga et al., 2020; Bai et al., 2002; Bremaud et al., 2005;
Chambrey et al., 2011; Eilers et al., 2016; Pefia et al., 2013; Visconti et al., 2016) einen
HeiBabscheider/Wachsabscheider (Temperatur zwischen 100 °C und 150 °C) sowie einen
Kaltabscheider (Temperatur zwischen 0 °C und 15 °C) beinhalten. Fiir den Ausgang aus dem
Reaktor kann wie bei Eilers et al. (Eilers et al., 2016) ein Katalysator-Wachs-Trennsystem
verwendet werden (siche Abbildung 11). Dadurch kann der Fliissigkeitsstand im Reaktor

konstant gehalten werden und der Katalysator wird im Reaktor zuriickgehalten.
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Produkte und nicht-konvertierte Gase gelangen iiber den Reaktorausgang in den
Wachsabscheider. Sowohl der Abscheider als auch die Rohre, welche den Reaktor und den
Abscheider verbinden, miissen auf die vorgesehene Temperatur von 100 °C bis 150 °C beheizt
werden, damit es zu keinem Verkleben der Anlagenteile mit erstarrten Wachsen kommt. Die
zweite Kondensationsstufe konnte weiterhin iiber den Umlaufkiihlkreislauf gekiihlt werden.

Nicht-kondensierte Gase verlassen den Abscheider wie in der urspriinglichen Konfiguration.

Eine Anpassung des Reaktordesigns wire, bezogen auf die urspriingliche Anordnung in
Abbildung 14, zwischen V11 und V14 (bzw. dem MFM vor V14) sowie am Reaktorausgang

(Katalysator-Wachs-Trennsystem) vorzunehmen.

Neben der in Abbildung 41 dargestellten, zweistufigen Kondensation sind auch mehrere
zusitzliche Kondensationsstufen mdglich. Ob mehr als zwei Abscheidestufen jedoch
notwendig sind bzw. einen Mehrwert zu den Versuchsergebnissen liefern konnen, muss nach

den ersten, hier vorgeschlagenen Erweiterungen gepriift werden.

Alternativ konnte eine weitere Abscheidung nach der Entspannung der Gase auf
atmosphédrische Bedingungen (nach dem Hinterdruckregler) installiert werden. Der MFM
misste dann jedoch hinter die Abscheidung bei Atmosphirendruck verlegt werden und bei
Umgebungsbedingungen betrieben werden. Der in der urspriinglichen Konfiguration
verwendete M13 Mini CORI-FLOW™ der Firma Bronkhorst ist bei Atmosphérendruck nicht
fiir die vorgesehenen Gasmassen einsetzbar. Die Erweiterung mit einem Abscheider bei

Umgebungsdruck wiirde damit auch einen neuen MFM beinhalten.

Im Gegensatz zur momentanen Versuchsauswertung und Analyse der FT-Produkte ist eine
Nutzung von Gaschromatographen in Zukunft von gro3em Interesse. Durch eine GC-Analyse
der Produkte aus den Abscheidern kann die Produktverteilung der FT-Synthese bestimmt
werden, welche C-Fraktionen in den Abscheidern auskondensiert worden sind. Mdglichkeiten

der GC-Analyse aus der Literatur sind in Abschnitt 3.4 wiedergegeben.
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Abbildung 41: FlieBbild der Anlage mit mehrstufiger Kondensation (Anderungen der urspriinglichen Anordnung zwischen V11 und V14 sowie am Reaktorausgang)
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5.6.2 Gas-Loop

Eine zusétzliche Erweiterung fiir die Anlage konnte ein Gas-Loop sein (siche Abbildung 42).
Fiir die Anlage wire das eine interne Riickfiihrung des Tail-Gases, ohne dabei eine Stufe der

Umwandlung durchzulaufen, im Gegensatz zu einer externen Riickfiihrung.

Die Erweiterung sieht eine Abzweigung zwischen Abscheider und MFM vor. Die interne
Riickfiihrungsleitung beinhaltet ein Nadelventil (V18) sowie ein Riickschlagventil (V19). Der
Restgasvolumenstrom wird dem Reaktor iiber die H2/CO/N»-Leitung zugefiihrt. Zusétzlich
muss ein weiterer MFM in der Riickfiihrungsleitung vorgesehen sein, damit der recycelte
Volumen- bzw. Massenstrom gemessen werden kann. Die Zusammensetzung des Restgases ist
ident mit der Zusammensetzung aus dem Tail-Gas, welches iiber den Rosemount NGA 2000

Produktgasanalysator bestimmt wird.

Mit Hilfe der Formel (5.15) kann, zusitzlich zur CO-Conversion des Reaktors, die CO-

Conversion des Systems berechnet werden:

X _ nCOSystem_in - nCOSystem_out
CO_System — (5.15)

nCOSystem_in

Neben der CO-Conversion kann fiir die interne Riickfiihrung auch noch die Tail-Gas recycling
rate (TGR) bestimmt werden. Sie ergibt sich aus dem Quotienten des Volumenstroms des
riickgefiihrten Tail-Gases (Vygi—gqs) und des Gesamtvolumenstroms in den Reaktor

(Vreea reaktor) (siche Formel 5.16).

Vrgil—
TGR = —2l=6es (5.16)
Feed_Reaktor

Bei gleichbleibendem Synthesegasvolumenstrom kann mit Hilfe einer Variierung der TGR der

Einfluss auf die CO-Conversion des Reaktors (siche Formel 5.7) untersucht werden.
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Abbildung 42: Fliebild der Anlage mit dem Konzept einer Gas-Loop (internal recycle = interne Riickfiihrung, mit roter Linie gekennzeichnet)
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5.7 Alternative Versuchskonzepte

Alternative Versuchsabldufe bzw. Versuchskonzepte konnten einen Betrieb des Reaktors als
konventionellen Slurry-Reaktor beinhalten. Dadurch konnten Unterschiede zwischen der
Synthese mit Katalysatoren in Form von Pellets im Katalysatorkorb und Katalysatoren als
Dispersion im Slurry-Losungsmittel anhand der Produktzusammensetzung, der CO-Conversion
etc. untersucht werden. Zusétzlich zum momentanen Anlagendesign ist ein Filteraufsatz fiir das
kurze Tauchrohr des Reaktorausgangs notwendig, damit die Katalysatorpartikel im Reaktor
zuriickgehalten werden. Der Katalysatorkorb kann beim Betrieb des Reaktors als
konventioneller Slurry-Reaktor aus dem Reaktorzylinder entfernt werden, da der Katalysator
als Dispersion mit einem Slurry-Losungsmittel vorliegt. Beim Betrieb der Anlage mit
Katalysatoren im um-Bereich ist eine Abtrennung des Katalysators vom Produkt, welches im
Reaktor verbleibt, nach dem Versuch notwendig. Diese Abtrennung fallt bei der Verwendung
des Katalysatorkorbes weg. Ein Vergleich der gewonnenen Produktmengen, der CO-
Conversion und der Produktverteilung konnte durch die Versuche mit und ohne
Katalysatorkorb aufschlussreiche Ergebnisse liefern. Des Weiteren muss fiir diese Versuche ein
Katalysator hergestellt werden, der in Form von Pellets im mm-Bereich aber auch in kleineren

Partikeln, < 100 um siehe Tabelle 5, vorliegt.

Im Gegensatz zur Aktivierung des Katalysators in Unterabschnitt 5.2.2 mit Slurry-
Losungsmittel, konnte das Slurry-Lésungsmittel erst nach Beendigung der Aktivierung tiber
das verschlossene T-Stiick in der CO»-Leitung (siche Abbildung 14) unter inerten Bedingungen
beigefiigt werden. Bei Chambrey et al. (Chambrey et al., 2011) erfolgte die Aktivierung des
Katalysators ohne Slurry-Losungsmittel. Er berichtet von einer verringerten Leistung des
Reaktors aufgrund der unzureichenden Reduktion des Katalysators. Diese unvollstdndige
Reduktion konnte aufgrund von Diffusionslimitierungen, einer langsamen Wasserentfernung
oder einer ungeniigenden Gas-Durchmischung verursacht worden sein. Bremaud et al.
(Bremaud et al., 2005) hingegen erzielte bei der in-situ Aktivierung des Katalysators ohne
Slurry-LM dhnliche Ergebnisse wie bei einer ex-situ Aktivierung in einem Festbettreaktor unter

denselben Bedingungen.
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Eine weitere Versuchsmoglichkeit stellt die Untersuchung der Aktivierung des Katalysators bei
unterschiedlichen Bedingungen dar. Dabei konnen die Temperatur, der Druck, die SV und die
Dauer der Aktivierung variiert werden. Die optimalen Bedingungen fiir die Aktivierung sind
vom Katalysator abhéngig. Neben der in-situ Aktivierung konnte auch eine Aktivierung des
Katalysators in einem anderen Reaktor vorgesehen werden (ex-situ Aktivierung). Der
Katalysator wird dabei nach der Aktivierung unter inerten Bedingungen dem FT-Reaktor
beigefiigt. Diese Art der Aktivierung wurde unter anderem auch bei Bremaud et al. (Bremaud

et al., 2005) durchgefiihrt.
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6 Zusammenfassung

In dieser Arbeit wurde ein Slurry-Reaktor (450 ml) fiir die Fischer-Tropsch-Synthese ausgelegt.
Dafiir wurden die Volumenstrome des Synthesegases (H> und CO) als Eingangsparameter
gewihlt und wichtige Kennzahlen fiir die FT-Synthese berechnet. Anhand der Literatur konnte
fiir Co-Katalysatoren (LTFT) ein H»:CO-Verhiltnis von 2:1 angenommen werden. Uber die
Masse des Katalysators und des Synthesegasvolumenstroms kann die SV berechnet werden. In
den meisten Versuchen aus der Literatur wurde die Synthese bei einer SV von 2-3 NI/(h*gkar)
durchgefiihrt. Mit einem maximalen Volumenstrom von je 100 Nl/h fiir H2 und CO und einer
Katalysatormasse von 27 g ergaben sich Werte fiir die SV von rund 5,4 NI/(h*gkat). Die MFC
fiir H> und CO wurden daher fiir Volumenstrome von maximal 100 NI/h ausgelegt und

kalibriert.

Da die Umwandlung von Wasserstoff und Kohlenmonoxid in Kohlenwasserstoffe eine stark
exotherme Reaktion ist, wurde zusitzlich die Reaktionswarme berechnet. Die Ergebnisse der
Berechnung zeigen, dass bei einem Synthesegasvolumenstrom (H2:CO =2:1) von 150 NI/h eine
Wirmeleistung von 44 W frei wird. Durch die niedrige Warmeleistung ist keine Kiihlung des

Reaktors notwendig.

Da die Versuchsapparatur fiir Temperaturen bis 500 °C und Driicke bis 180 bar mit giftigen
(CO und CO) und brennbaren Gasen (H> und KW) betrieben werden kann, wurde ein
Sicherheitskonzept fiir den Betriecb und den Umgang mit der Anlage erstellt. Die
Gefahrenbereiche flir den Austritt von giftigen und brennbaren Gasen liegen im Bereich der
CO-, Hz- und CO,-Gasflasche (Undichtheiten), des Anlagenaustritts (Fackel), im Bereich der
Berstscheiben (im Falle einer Uberschreitung des maximalen Reaktordrucks von 180 bar), am

Reaktorkopf (V10) und am Abscheider (V12 und V13).

Zumal die Sicherheit fiir Mensch und Umgebung oberste Prioritét hat und damit alle moglichen
Gefahren auf ein  Minimum reduziert werden konnen, miissen folgende
Sicherheitsvorkehrungen erfiillt sein. Beim Arbeiten an der Anlage muss eine PSA getragen
werden. Zusétzlich zur PSA miissen bei hohen Temperaturen feuerfeste Handschuhe verwendet
werden. Die Hz- und CO-Gasflaschen miissen wihrend der Beniitzung in dafiir vorgesehene
Gasflaschenschranke mit Abzug untergebracht werden. Um das Risiko der Bildung einer
explosionsfahigen Atmosphédre im Abzug zu verhindern, wurde eine Fackel fiir die austretenden
Gase vorgesehen. Wihrend des Betriebs der Anlage muss auf eine korrekte Funktionsweise der

Fackel geachtet werden.
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Damit im Falle einer Undichtheit, eines Versagens von Anlagenteilen oder eines menschlichen
Versagens der Austritt von CO, CO,, H> oder anderen bei der Synthese entstehenden
Produktgasen wie Methan friihzeitig erkannt werden kann, ist es Pflicht, ein funktionsféhiges
tragbares Gaswarngerit so nah wie moglich an der Anlage einzusetzen. Beim Umbau oder
Anbau von Leitungen ist vor jeder erstmaligen Beniitzung der Anlage eine Dichtheitspriifung

mit Stickstoff durchzufiihren.

Ziel dieser Diplomarbeit war es, eine Versuchsplanung zu erstellen und die zu erwartenden
Produktstrome bei den nachfolgenden Bedingungen zu berechnen. Die Berechnung der
Produktstréme eines FT-Versuchs wurde mit Hilfe einer angenommenen CO-Conversion von
0,5, einer Abschiatzung der Selektivititen der KW anhand der ASF-Verteilung (o = 0,9) und
weiteren Annahmen anhand der Literatur durchgefiihrt. Des Weiteren wurde mit einem
Betriebsdruck von 20 bar, einer Temperatur von 220 °C, einer Katalysatormasse von 20 g und

einem H>:CO-Verhiltnis von 2:1 gerechnet.

Anhand des gewihlten Synthesegasvolumenstroms von 60 Nl/h ergab sich fiir die SV ein Wert
von 3 NI/(h*gkat). Um fiir spitere Versuche unterschiedliche Reaktoren und Katalysatormengen
anhand ihrer Produktivitit vergleichen zu koénnen, wurde die STY bezogen auf das
Reaktorvolumen und auf die Katalysatormasse berechnet. Die Berechnungen ergaben fiir die
STYvo = 31,36 g/(I*h) und fiir die STYka = 0,71 g/(gka™h). Fiir die erwarteten

Produktfraktionen wurde angenommen, dass:

e nicht-konvertiertes Synthesegas, Methan und Ethan die Anlage gasformig verlassen,
e Wasser sowie Cs3Hs bis CioHz2 vollstindig auskondensieren und im Abscheider
abgetrennt werden,

e Cjo+ KW nicht verdampfen und im Reaktor verbleiben.

Die berechneten Volumenstrome und die darin enthaltenen Produkte sind in Tabelle 20

dargestellt.

Tabelle 20: Volumenstréme der einzelnen Fraktionen (gasformig, kondensiert im Abscheider und nicht-
verdampfte KW im Reaktor) und die darin enthaltenen Produkte der FT-Synthese

Produkt Menge Einheit Zusammensetzung
Vs 28.889 Nml/h CO, Ha, CH4, C2Hs
V abscheider 13,06 ml/h H,0, C3Hg — CioHaz
VReaktor 2,78 ml/h Cio+
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Nachdem erste Ergebnisse von FT-Versuchen mit der beschriebenen Versuchsapparatur anhand
der Versuchsplanung und der Auswertung durchgefiihrt und ausgewertet wurden, kdnnten
Erweiterungen fiir die Anlage neue Erkenntnisse liefern. Mit Hilfe einer mehrstufigen
Kondensation (bei unterschiedlichen Temperaturen) konnten zukiinftig —mehrere
unterschiedliche Produktfraktionen abgetrennt werden. Die Implementierung eines Wachs-
Katalysator-Abtrennsystems wiirde neue Mdoglichkeiten schaffen, Wachse wéhrend der
Versuchsdurchfithrung abzutrennen und in einem Abscheidegefdl zu sammeln. Der Einfluss
der TGR auf die Conversion des Reaktors (Xco reaktor) kOnnte mit Hilfe einer internen

Riickfithrung des Tail-Gases untersucht werden.
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Notation

Nomenklatur

M;

m;

n
I'lCniout
nco
I'1C070ut
NCo2_out
nj

p

Pi

ppm

Q

R

Rp

Rt

SCn

STYci Kat

STYci_vol

STYKat
STYVOl

SV

Molare Masse der Komponente i

Massenstrom der Komponente i

Anzahl der Kohlenstoffatome

Ausgehender Stoffmengenstrom KW mit n C-Atomen
Eingehender Stoffmengenstrom Kohlenmonoxid
Ausgehender Stoffmengenstrom Kohlenmonoxid
Ausgehender Stoffmengenstrom Kohlendioxid
Stoffmengenstrom der Komponente 1

Druck

Partialdruck der Komponente 1

Parts per million

Wirmeleistung

allgemeine Gaskonstante

Rate fiir das Kettenwachstum

Rate fiir den Kettenabbruch

Selektivitit eines KW mit n-Kohlenstoffatomen

Space time yield der Produktfraktion mit 1 C-Atomen

bezogen auf die Katalysatormasse

Space time yield der Produktfraktion mit i C-Atomen

bezogen auf das Reaktorvolumen

Space time yield bezogen auf die Katalysatormasse
Space time yield bezogen auf das Reaktorvolumen
Space velocity
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g/mol

g/h

mol/s
mol/s
mol/s
mol/s
mol/s
bar

bar

W

J/(mol*K)

g/(gkat*h)

g/(1*h)
g/(gkat*h)
g/(1*h)

NI/(h*gkar)
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T

TGR
VAbscheider
VFeed—Reaktor
VGas

Vi

Vi
VKatKorb
Vol.-%
VReaktor
VReaktor
VTail—Gas
Wn

wt%
XCO_Reaktor
XCO_System
Yn

o

ArH

Vi

PSch

Temperatur

Tail-Gas recycling rate

im Abscheider kondensierter Volumenstrom
Gesamtvolumenstrom in den Reaktor
Volumenstrom des gesamten Tail-Gases
Normvolumenstrom der Komponente i
Volumenstrom der Komponente 1
Katalysatorkorbvolumen

Volumenprozent

Reaktorvolumen

im Reaktor verbleibendes nicht verdampftes Produkt
Volumenstroms des riickgefiihrten Tail-Gases
Massenanteil

Massenanteil

Kohlenmonoxid-Conversion des Reaktors

Gesamte Kohlenmonoxid-Conversion inklusive TGR
Stoffmengenanteil mit n ist die Anzahl der C-Atome
Wert fiir die Wahrscheinlichkeit fiir das Kettenwachstum
Reaktionsenthalpie

Molanteil der Komponente i aus der Formel 2.3
Schiittdichte

Stoffmengenanteil der Komponente i
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°C

1/h
Nl/h
Nl/h
Nml/h
ml/h
ml

%

ml

I/h

NI/h

%

kJ/mol

g/ml
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Abkiirzungen

ASF Anderson-Schulz-Flory

BSR Blasensdulenreaktor

BTL Biomass to liquid

CO Kohlenmonoxid

CO» Kohlendioxid

Co-SOEC Co-Festoxidelektrolysezelle (solid oxide coelektrolysis cell)
CTL Coal to liquid

EJ Exajoule

FBR Festbettreaktor

FID Flame ionization detector

GC Gaschromatograph

GTL Gas to liquid

h Stunden

H> Wasserstoff

HPLC Hochdruckfliissigchromatographie
HTFT High temperature Fischer-Tropsch
IR Infrarot

KW Kohlenwasserstoffe

LTFT Low temperature Fischer-Tropsch
MCM Motor Control Module

MFC Mass flow controller

MFM Mass flow meter

min Minuten

MTFT Medium temperature Fischer-Tropsch
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OEG

PDM

PSA

PSE

PTFE

PTL

PTM

RWGS

SAS

STY

SV

TCD

TOS

UEG

WGS

WTL

XTL

Obere Explosionsgrenze
Pressure Display Module
Personliche Schutzausriistung
Periodensystem der Elemente
Polytetrafluorethylen

Power to liquid

Primary Temperature Module
Reverse water-gas-shift

Sasol Advanced Synthol-Reaktor
Space time yield

Space velocity

Thermal conductivity detector
Time on stream

Untere Explosionsgrenze
Water-gas-shift

Waste to liquid

X (=coal, biomass, gas, waste, power) to liquid
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Anhang

Sicherheitsdatenblitter

COz: (Kohlendioxid, 2020)

CO: (Kohlenmonoxid, 2019)

Nt (Stickstoff, 2019)

Ho: (Wasserstoff, 2020)

Kiihlfliissigkeit: (Sicherheitsdatenblatt THERMAL G, 2020)
Produktdatenblitter

COz: (Kohlendioxid, 2018)

CO: (Kohlenmonoxid rein, 2020)

No: (Stickstoff technisch, 2019)

Ho: (Wasserstoff technisch, 2019)

Manuals Parr
Reaktor:
Magnetantrieb:
Berstscheiben:

Kondensator:

Reaktor-Controller:

Hinterdruckregler:

(Stirred Reactors and Pressure Vessels, 2021)
(Parr Magnetic Drives, 2020)
(Safety Rupture Disc Assemblies, 2016)

(Riicklaufkondensator und Riicklaufkondensator mit abnehmbarem

Kollektor, 2014)
(Reaktor Controller, 2013)

(A90VB & A91VB Hinterdruckregler, 2018)
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Manuals Bronkhorst

MEFC: (EL-FLOW® Select series Thermal Mass Flow Meters and Controllers,
2020)
MFM: (mini CORI-FLOW™ , 2021; mini CORI-FLOW™ M1x series, 2020)
Brigth-Modul: (BRIGHT Local colour TFT readout and control module, 2019)
Sonstiges
HPLC-Pumpe: (Kompakte Hochdruckdosierpumpe (HPLC) WADose-Lite-HP,
2016)

Rosemount NGA 2000: (NGA 2000 Gerdtebeschreibung fiir MLT oder CAT 200
Analysator und MLT oder CAT 200 Analysenmodul (kombiniert
mit NGA 2000 Plattform, MLT, CAT 200 oder TFID Analysator),
2004)

F250 Kompaktumlaufkiihler: (Umlaufkiihler, 2016)

Verhalten im Erste-Hilfe Fall: siehe Bild auf der nidchsten Seite
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Verhalten im Erste-Hilfe-Fall

1. Lebensrettende
SofortmaBRnahmen

=+

Ruhe bewahren!

Gefahrenzone absichern

bei starken Blutungen = Blutstillung
Keontrolle:

[ _ren | __rein > Reanmation (02

Defibrillélor beim Sicherheitsdienst

2. Notruf
) +

N\

Versténdigung von:

Rettung Tel: 144 und
Hausnotruf (intern)  Tel: 40002 pw
(Erméglichung der Zufahrt Sicherheitsdienst GM

& Einweisung der Rettung!) 0158801 40002 (mobil)

Wo ist der Notfallort? (Geb&ude, Stiege, Stock, Raum)
Was ist geschehen?

Wieviele Personen sind betroffen?

Welche Verletzungen/Erkrankungen?

Warten auf Riickfragen!

3. Weitere Erste-Hilfe

Verletzten beruhigan

Wunden versorgen (keimfreie Wundauflage,...)
Schmerzen lindern (Hochlagerung,...)
Schaulustige entfernen

Rettung einweisen

Niachster Erste-Hilfe-Kasten:

Ersthelfer:
_Hr. Hrbek Marcus

Fr. Radauscher Sabine

DwW

166020

166022

Arbeitsmedizinischer Dienst
(DW) 90 1111
bzw. 0664 605 88 1111

Woeitere Notrufnummern:
Fauerwehr 122
Polizei 133
Arztenotdienst 141
Wergifiungen (VIZ) 01/406 43 43

Gas Motruf 128
BIG-Hotline DW 49061 oder

({bel techn. Gebrechen) 0664/610 459 39

www . gut.tuwien.ac.at
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Anlagenaufbau

Die in der Arbeit beschriebene Anlage wurde am 13.07.2021 geliefert und aufgebaut. Am
14.07.2021 wurde die Anlage mit Stickstoff auf ihre Dichtheit {iberpriift und alle Gerdte wurden
getestet. Nachfolgend finden sich einige Fotos von der Versuchsapparatur, die wihrend des
Aufbaus entstanden sind. Im Bild auf Seite 141 ist die Dichtheitspriifung der Rohrleitungen

bzw. aller Verbindungen mit der Hilfe von Seifenwasser zu sehen.
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